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TABLA DE NOMENCLATURA

Cantidad de &tomos de platino superficiales por uni-
dad de volumen de reactor (kgmol m'3).

Cantidad de &tomos de platino superficiales por uni-
dad de volumen de catalizador (kgmol m'3).

Pardmetro que describe la variacién en la energfia de
activacion de la desorci6n del €O (J kgmol").
Espesor de la capa de catalizador (m).

Concentraciftin de la especie i adsorbida en la super-
ficie del catalizador.

Concentracién de la especie 1 (kgmol m
Concentraci6én de la mezcla gaseosa (kgmol m~
Calor especifico a presi6n constante (J kg‘1 OK").
Difusividad efectiva dentro de los poros del catali-
zador del componente i (m2 s").

Energfa de activacion (J kgmol'i).

Ancho del ducto cuadrado (m).

Frecuencia con la gque chocan los &tomos gaseosos de
la especie i con la superficie del catalizador (5'1).
Calor de reacci6n (J kqmol'1).

Coeficiente de transferencia de calor {J @
Subindice.

Subindice.

Constantes de equilibrio y de velocidad de reaccibn
en las ecuaciones 2.1y 2.2,

Coeficiente de conduccitn térmica (J m~1 og-1 s'i).
Constantes de velocidad.

Coeficlente de transferencia de masa (m s").
Longitud del convertidor monolitico {(m).
Coeficiente de la funcibn de prueba.

Peso molecular del conponente i (kg k@ﬁ@l“’).
Subindice.
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Subindice (condiciones en la alimentacion).
NGmero de Prandtl.

Flujo volumétrico (m3 5'1).
Constante del gas ideal (J kgmol
NGmero de Reynolds.

Velocidades de adsorcibn, desorcibn o reaccibn quimi-
ca (5"1).

Radio hidré&ulico (m).

Superficie de catalizador en contacto con la regi6n de
flujo (mz).

Coeficiente de adherencia de la especie i.

Nfimero de Schmidt.

NGmero de Sherwood.

Area de catalizador por unidad de masa de &tomos de Pt
superficiales (m2 kgmol'1).

Temperatura (OK).

Tiempo (s).

Volumen del reactor sin gradientes (m3).

Velocidad del gas en la regi6n de flujo (m s"‘).
Coordenada espacial.

Coordenada espacial.

‘1 OK—1)'

Factor de efectividad,

Fraccidn de centros activos cubiertos por la especie :.
Viscosidad (kg ! 5'1)
Densidad (kgmol m"s).

Asterisco para distinguir las propiedades dentro del
catalizador de las propiedades en la regibn de flujo.



I.- INTRODUCCION Y OBJLTIVOS.

La mayoria de los estudios de procesos quimicos son llevadas
a8 cabo bajo la suposicidn de que la operacidn 6ptima es en
el estado estacionario. Hecho que, segln varios investiga-
dores, no siempre es cierto debido a las caracteristicas es-
peciales de los diferentes procesos quimicos, por lo que en
determinados fenOmenos una operacitn peribddica o no estacio
naria ofrece mayores beneficios que una operacifn en el es-

tado estacionario.

Buenos candidatos para ser operados perib6dicamente son los
procesos que involucran reacciones cataliticas, en los que
se obtienen incrementos ern la selectividad y la velocidad
de reaccién cuando se varia la temperatura del reactor, la
concentracibn de alimentaci6n o la velocidad de flujo. El
éxito de la operacibn peribdica es capitalizado en la natu-

raleza no lineal del proceso.

En este sentido; como resultado del continuo interés en el
control de emisiones contaminantes producidas por autombvi
les y a las caracteristicas tan especiales de la reaccifn
de oxidacién catalitica del mondxido de carbono, reciente-
mente se hanm hecho varias investigaciones sobre el tema.

En 1979, Cutlip reportd un incremento significativo en la
velocidad de reaccifn y en la conversifn al alternar la ali

mentaciébn de los reactivos en la reacci6n de oxidacién del
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C0. Esta investigacibn la llev6 a cabo en un reactor inte-
gral isotérmico -eliminando los gradientes de concentra-
cién- al que alimentaba alternadamente una mezcla de oxige-
no-argdn y una mezcla de menbéxido de carbono-argbn. Mante-
niendo una relacibn estequiométrica en la alimentacifn en

el tiempo, Cutlip observ6é un aumento en la velocidad de reac
ci6n promedio con respecto a la velocidad de reaccibn en el

estado estacionario.

En el presente trabajo se persiguen tres objetivos princi-

pales:

a) Proponer un modelo matemitico para poder simular el

trabajo experimental hecho por Cutlip (1).

b) Incluir en el modelo las resistencias difusionales

en el interior del catalizador.

c) Establecer un modelo matem8tico para la oxidacién

catalitica del CO en un convertidor monolitico.

Todos los modelos fueron de reactores integrales, con la di-
ferencia de que en los incisos a) y b) la relacién de recir-
culaciébn es mayor que 1, lo que los convierte en reactores

continuos de tanque agitado.

Este trabajo se presenta de acuerdo con el siquiente orden:
en el Capitulo Il se hace una descripcién de las caracteris-

ticas de la oxidacifn catalitica del CO; en el Capitulo 11!
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se detallan los procesos a simular y se proponen los mode-
los matematicos y sus algoritmos de solucibn numérica; en
el Capitulo IY se hace un andlisis de los resultados obte-
nidos en la simulacién y, por Gltimo en el Capitulo ¥ se
sacan las conclusiones del andlisis llevado a cabo en el

Capitulo 1V.

Al seguir ese orden en la presentacidn, se traté de hacer re
saltar la importancia de los principios en los que se basa
la obtencién de las ecuaciones que se desarrollaron en el
Capitulo IIT y de subrayar la importancia que tiene en el
disefio de equipo el conociwmientc de up proceso expresardo en

ecuaciones matemdticas.



CAPITULO II

OXIDACION CATALITICA DEL MONOXIDO DE

CARBONO

Una condicién fundamental para poder establecer un modelo
matemdtico en reacciones cataliticas, es la de conocer a
fondo los fenbmencs superficiales que suceden cuando se lle

va a cabo la reaccibdn quimica.

Debido a las caracteristicas tan especiales de la oxida-
ci6n catalitica del monbxido de carbono y al n(Gmero eleva-
do de posibles catalizadores, el establecer un mecanismo de
reaccion bien definido no ha sido tarea flcil, esto 1o de-
muestra el gran nGmero de publicaciones que ha habido en es

te sentido.

Las expresiones de velocidad de reaccién que comiinmente son
utilizadas para representar al sistema reaccionante CO/D2
y platinoc come catalizador son de tipo Langmuir-Hinshelwood,

similares a las ecuaciones 2.1 y 2.2:

. X1fcoCa,
sxidacibn = AR 2,1
{ 1+ KQQCC@ + EGQCG? }
= Fateo 2.2

Roxidacien - 3
{1+ Eoglog!
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La mayoria de los estudios sobre la oxidacibn del CO usan
do platino soportado =n alGmina como catalizador*, estan he
chos con concentraciones de CO relativamente altas, de tal
manera que los datos experimentales pueden ser ajustados a
las expresiones de velocidad 2,1 y 2.2. Sin embargo, esas
expresicnes fallan en predecir las rédpidas transiciones ob-
servadas experimentalmente en el estado estacionario en el
intervalo que existe entre la regibn de altas concentracio-
nes de CO -en las que é&ste act@a como inhibidor de la reac-
ci6n- y la regibn de bajas concentraciones de CO, donde la
reaccién es de primer orden. Por ejemplo, Schlater y Chou (2)
observaron estas ripidas transiciones a presibn atmosférica,
mientras que Golchet y White (3) utilizando platino metdli-
co como catalizador, observaron un comportamiento similar

a bajas presignes.

Las expresiones 2,1 y 2.2 se obtienen bajo la suposicién de
gue el paso determinante de la velocidad de reaccifn es la
interacci6n quimica (bimolecular) entre las especies adsor
bidas de CO y oxigenc, y que la adsorcitn del CO se mantie-

ne cerca del equilibrio durante la reaccién.

Estudiogs de quimica de superficie de la oxidacifn del CO en

*De aqui en adelante, cuandn ge hable del catalizador, se
tratard de platino soportade en gama-alimina (Pt/Al,03),
a nenss de que se especifique Jo contrario.
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platino metélico, muestran que las suposiciones mencionadas
anteriormente no son ciertas bajo todo tipo de condiciones,
como lo demuestran Golchet y White (3), ya que solamente a
concentraciones relativamente altas la adsorcidén de CO se
acerca al equilibrio, siendo en este caso la adsorci6n de

oxigeno el paso determinante de la reaccidn.

En el mismo trabajo se muestra que a bajas concentraciones
de C0, el paso determinante es la adsorcibén de CO, ya que
la concentracidn superficial de &ste es mucho menor que en

el caso de que la adsorcibn estuviera en equilibrio.

Por otro lado, han sido observadas oscilaciones autososte-
nidas de concentracifn en trabajos experimentales heches por
Sheintuch (4), y Plichta y Schmitz (5). Esto concuerda con
las oscilaciones que predice la teorfa de las ecuaciones di
ferenciales que representan a las reacciones cataliticas de
este tipo; se puede consultar un estudio al respecto en el
trabajo de Sheintuch y Schmitz (6) en el que las oscilacio-
nes son atribuidas a variacicnes de las energlias de activa-
ci6n en la adsorcibn con respecto a las coberturas superfi-

ciales.

En relaci6n con el pé&rrafo anterior, Cutlip (1) hace menci6n
de las oscilaciones autosostenidas, diciendo gue son debidas
a4 la presencia de hidrocarburos como impurezas. Cutlip (1)

se basa en 1nvestigaciones anteriores hechas por &1 (7) en
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el sistema CO/C4H8/02. en el que observs estas oscilacio-
nes; a partir de este hecho, extrapola para el sistema
CO/D2 en el gue hidrocarburos, como impurezas, causan las

oscilaciones de concentracién.

Independientemente de lo que propone Cutlip (1), los meca-
nismos de reaccibén y las ecuaciones planteadas en el tra-
bajo tebrico de Sheintuch y Schmitz (6} ofrecen expresio-
nes de velocidad adecuadas para trabajar en todo el rango

de concentraciones, ya que incluyen todos los pasos importan
tes que se llevan a cabo en la reaccibn. Es decir, gque el mo
delo debe de predecir el comportamientc de la reaccién en
las regiones de transicibn, de baja y de alta concentraciébn

de CO.

Las ecuaciones de balance para las especles adsorbidas son

de la siguiente forma:
_—i = . - s - T 3
! radsorcxéni rdesorc1éni quimica 2.3

donde i se refiere al i-&simo componente.

Herz y Marin (8) desarrollaron un modelo matemdtico que re-
presenta la guimica de superficie del sistema C@/@2 y como
catalizador plating coportade en aama alamina, que es més
exacto gue la exprecifn de lanamuir-Hinshelwood. En el dega-

rrolle del madelo, ne hicleron ninguna suposicidn scghre cudl
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de los pasos determina la velocidad, ni tampoco supusieron
equilibrio en la adsorci6on de CO0. A continuacibn se presen-
ta el mecanismo de reaccibn y el desarrolle de las expre-

siones propuestas por Herz y Marin (8).

2.1 Mecanismo de reacciébn.

Bédsicamente la reaccifn que ocurre durante la oxidacibn ca-
talitica del CO sobre catalizadores de platino, es entre
oxigeno atébmico medianamente adsorbido y C0, adsorbido con
gran movilidad en la superficie del catalizador, rechazéndo-
se la reaccibn entre oxigeno adsorbido y C0 en la fase ga-
seosa, como lo muestran Ertl (9) y Matsushima (10), descar-
tando un mecanismo del tipo Eley-Rideal. Los &tomos de oxi-
geno adsorbido se forman como resultade de la adsorcibn y
después de la disociaci6n del oxigenc molecular (ver ecuacio-
nes 2.5 y 2.6). Una vez formado el CGZ’ &ste no interactGa
con la superficie del catalizador. El mecanismo de oxidacifbn
del CO0, puede ser representado por las siquientes ecuaciones

quimicas:

co T co, 2.4

[}
[a%]
o
5]
™3
.
[$41

By, = 20 2.6
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4
co_ +0, —> 0, 2.7

donde el subindice "a" se refiere a las especies adsorbi-

das en la superficie del catalizador.

A temperaturas mis bajas de 573°K, la velpcidad de asocia-
cibn de los dtomos de oxigeno es tan pequefia que puede ser
despreciable, por lo tanto, la reaccifn 3d se puede eliminar.

Dos suposiciones permiten simplificar mds el sistema:

1.- La adsorcibdn de las especies Oz-a y ﬁz estl en

equilibrio, ¥

2.- La concentracitn de 0, en la superficie (0, .) es

tan pequefia que se puede despreciar.

La primera suposicibén es razonable debido a la baja probabi-
lidad de adherencia del oxigenoc en el platino, entre 0,01

y 0.1, 1o cual indica que la velocidad de disociacién del

02 (reacci6n 3c) es lenta comparada con la velocidad de de
sorcifn del 0, (reaccitn 3b}. La sequnda suposicién también
es valida, ya gque el oxigeno molecular es adsorbido débil-
mente, lo que permite representar las reacciones 3a, 3b y 3¢
por una sela reaccidn compleja, que es la adsorcidn disccia-

tiva del oxigeno.
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Bajo estas condiciones, el mecanismo de oxidacibn del CO

en platinc puede ser representado por:

1
—

0 ——— «co, 2.8
2 a
> 9

0, —> 20, 2.
4

co, + 0, —> C0, 2.10

Este es el conjunto de ecuaciones consideradas en el desarro-

1lo de los modelos de reaccién.

2.2 Ecuaciones de conservacifn de las especies adsorbidas en

1a superficie del catalizador, -

Las ecuaciones de conservacifn desarrolladas por Herz y Ma-

rin (8) estén escritas en funcién de las concentraciones sy
perficiales (adimensionales), cumpliendo con las siguientes

suposiciones:

1.- Las especies adsorbidas estdn distribuidas aleato-

riamente sobre la superficie del catalizador, y

2.~ Las propiedades promedio de la superficie del cata-
lizador pueden ser utilizadas para describir el com

portamiento catalitico,

Las concentraciones superficiales adirensionales se definen
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como sigue:

No. de CUa
8cp *= 2.11
No. de atomos superficiales de Pt
No. de Ua
8y = 2.12
No. de 8tomos superficiales de Pt

El uso del n(meroc de &tomos meté&licos superficiales como un
factor de normalizacibn en las ecuaciones 2.11 y 2.12, no
implica que una molécula de CO o que un &tomo de oxigeno es-

té ligado a un solo &tomo de platino.

La velocidad de adsorcién del CO, o del oxigeno, en la su-
perficie del cristal met&lico, es proporcional a la veloci-
dad a la que las moléculas de CD o de 02 chocan con la super-
ficie metdlica, y a la probabilidad de que las mcléculas de
C0 o de 02 que choguen con la superficie, sean adsorbidas
como CO, u 03. Esta probabilidad es igual al producto del
coeficiente de adherencia, por el término que describe la deg
pendencia de la velocidad de adsorcidn sobre las concentracio

ries de COa y Oa.

Las ecuaciones de velocidad que representan a las reacciones

1-4, son las siguientes:

1t -8 - 8

vy = Feg Sep ! co - % )



17~

r, = ky exp(-(AE, - BA.,) / RT) B¢, 2 14
2F. S (4 (1 - 289) 9 20.)2 2 .15

3 0, So G e e 0 :

ry = k4 exp(-AE4 / RT) Sco 90 2 .16

( al final del capitulo ver cuadrc 1 ). B es un pardmetro que

describe la variaci6n de la energia de desorci6n del CO.

FCD y FO son las frecuencias con las que chocan el CO ¥y
2

el 0, respectivamente, F(s"i):

)U.S

(RT / 21TMCD

Fco s Cpp

(RT / 21, y0-5 ¢ ¢y .18
2 2

o
n

Como se puede observar, para la obtencibn de estas frecuen-
cias de colisién se considerd que &l gas tenfa un comporta-

miento ideal.

Los coeficientes de adherencia SCD ¥ SO para el CO0 y el 02
respectivamente, son las probabilidades de gque una de las
moléculas de C0 o una de 02 sea adsorbida cuando choca con
la superficie del metal. El coeficiente de adherencia del
C0 no depende de 13 temperatura, y £l del oxigeno depende

de la temperatura de acuerdo con la sigquiente fOhramula:
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o

kg exp(-AE4 / RT) .19

= 5
0 02
la cual representa la probabilidad de gue un &tomo de una
molécula de oxigeno sea adsorbido (Oa) bajo las condicio-

nes establecidas para la reaccibn 3.

El factor preexponencial y la energia de activacibn aparen-
te de la reaccifn compleja 3, estdn compuestos por los fac-

tores y las energia de las reacciones 3b y 3c:

= (ksc / kgp) 2.20

L8]
1

"

Finalmente, las ecuaciones de conservacién de las especies

adsorbidas son las siguientes:

a
d“co
- =T, - ¢, - T .
at 1 2 4 2,22
8
4o =Tq =T, 2.23
dt

Como fue establecido con anterioridad, la concentracién de

la especie COE_ no es apreciable en la superficie del

a
catalizador, va que inmedigtamente después de formarse el

didxido de carbono es desorbido. La ecuacién que describe
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la formacibén del CD2 es:

rco(seg‘1) = kg exp(- E, /RT) 8cp 9, 2 .24

Al resolver la ecuacidn diferencial anterior, obtenemos el
nGmero promedioc de moléculas de C02 producidas por &tomo me-

tdalico activo de platino.

En el Cuadro 1 se enlistan los valores de las constantes gue

aparecen en las ecuaciones de conservacifn.



CUADRO 1

VALORES DE LOS PARAMETROS USADOS EN EL MODELO DE REACCION

s(m? kgmo1~1) 4.03 x 107 *
Reaccibn 1

Seg 6.5
Reaccibn 2

ky(seg™ ) 6.72 x 10'°
AE,(3 kgmol™ ) 1.24 x 108
B(J kgmol") 2.72 x 107
Reaccidbn 3

5, 0.0012

S0, 1.0 3
kg 4.04 x 10°
BE4(J kgmol™ 1) -4.20 x 10°
Reaccién 4

ka(seg—1) 1.0 x 1013
AE4(J kamoi™T) 5.65 x 107

*Este valor del &rea ocupada por kiloaramo mol de platino,

fue calculado para platino meté&lice, por lo que es un pard

metro que hay que ajustar a los resultados experinmentales.



CAPITULO ITI

MODELOS MATEMATICOS Y ALGORITMOS DE SOLUCION

Las ecuaciones que describen los fenbOmenos de superficie en
el catalizador, presentadas en el capitulo anterior, forman
la parte fundamental de los modelos que se desarrollardn a
continuacién, ya que caracterizan a la reaccifn catalitica
entre el CO y el 02; esto es, que independientemente de qué
tipo de reactor se quiera representar, estas ecuaciones no
cambian mientras el sistema reaccionante de que se trate sea

50/02.

Para obtener las ecuaciones que describen a los tres reacto-
res que se desea modelar, se empezard con el reactor mds sep
cillo, al cual se le agregaré&n los términos y ecuaciones ne-
cesarias hasta llegar al caso mds complejo. Primero, se de-
sarrollars el modelo de un convertidor monolitico isotérmi-
co sin gradientes de concentraci6bn, hasta obtener el modelo
de un convertidor monolitico integral como los cue se utili-
zan en los autombviles para el control de emisiones contami-
nantes. En las siguientes secciones se dard una breve descrip
ci6n de los tres reactores, asi como los datos de disefo ne-

cesarios para resolver las ecuacgiones que forman 1os modelos.
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A continuacibén haré una breve descripci6n de los ires pun-

tos de que consta este capitulo:

1.-

Presentacidn de las ecuaciones que representan al
reactar isotérmico sin gradientes de concentraciobn
utilizado por Cutlip (1) en la oxidacidn cataliti-
ca del CO. Posteriormente, se incluyen en el mode-
lo las ecuaciones que representan las resistencias
a la difusién en los poros del catalizador, con el
propbsito de comparar los efectos causades en la
respuesta del reactor por la difusibn interna de
los reactivos, esto ocurre generalmente a temperatu-
ras elevadas de operacién del reactor. Por Gltimo,
se propone un modelo matemdtico que represente el

comportamiento de un convertidor monolitico.

Caracterizacifn y andlisis matemdtico de las ecua-
ciones diferenciales obtenidas para los ires mede-

los.

Bescripcifin de leos algoritmeos de solucibn seleccio-
nados para resclver las ecuaciones diferenciales de
los madelos, incluyendc una breve descripcibn de

los diferentes métodes numéricos utilizades.
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3.1 Modelos matemdticos de los

reactores

Reactor Isotérmico sin gradientes de concentracién

La razdén de que Cutlip (1) haya utilizado un reactor iso-
térmico sin gradientes de concentracifn, es que se puede
observar sin interferencias lo que sucede en la superficie
del catalizador al analizar las concentraciones a la sali-
da del reactor. Para lograr lo anterior, en el experimento
se mantuvo una relacién de recirculacién en la entra-

da del reactor de 30 a 1, teniéndose asi un reactor comple-
tamente mezclado, o0 sea, que en cualquier punto dentro del
reactor se tiene aproximadamente la misma concentracidn que
en cualquier otro punto de éste, lo gue es debide a que el
flujo de alimentacidén es mucho menor que el reflujo. Esto
permite que la diferencia de concentraciones en cualquier
direccitn dentro del resctor se pueda despreciar, dejando

a la derivada de la concentracibn con respecto a la direc-
cifn, aproximadamente igual a cerp, por o que en las ecua-

ciones, estas derivadas no son tomadas en cuenta.

Hay que recordar que el experimento se hizec alternando la
entrada de los reactives al reactor, primero, una mezcla de
oxigeno-argén y despubs una mezcla de monaxido de carbono-

arqbn, por lo que el reactor no fue operado en condiciones
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estacionarias, 1o que significa que las derivadas de las
concentraciones con respecto al tiempo deben de aparecer en

las ecuaciones del modelo.

En trabajos experimentales se ha observado que hay poca re-
sistencia a la difusifn de los reactives en el interior

del catalizador si la temperatura del reactor se mantiene
por debajo de los 473°K, poar lo que si se opera el reactor

a bajas temperaturas, no es necesaric considerar las ecua-
ciones gue describen la difusién de los reactivos dentro de
los poros del cataelizador., Al eliminar estas Gltimas ecua-
ciones, el modelo no depende de la disposicién del cataliza-
dor, ni de la forma geométrica que &ste tenga dentro del
reactor, dependiendo solamente del tipo de catalizador y del

nimero de &tomos superficiales de platino.

Definidas las caracteristicas del reactor, se efectlan los
balances de materia para la fase gaseosa (ecuaciones que ca-
racterizan al reactor) y los balances de materia para la su-
perficie del catalizador (ecuaciones que caracterizan al

sistema reaccionante}.

La ecuacifn de balance de materia para ol components i en

la fase gaseonsa de un reactor sin aradiente es:
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dC. _ g _
E;I = " (Clo - Cl) avRi 3.1
en donde
Rco = 1"1 - l"2 3-2
r
Ry = —> 3.3
2 2

Las funciones Tys To ¥ Iy definidas por las ecuaciones 2,13,
2.14 y 2.15, corresponden a la velocidad de adsorci6n de CO,
a la velocidad de desorcién de CO y 38 la velocidad de adsor-
cibn de oxigeno, respectivamente. El término a, es la can-

tidad de &tomos superficiales de platine por unidad de volu-

men de reactor.

Las ecuaciones para el balance de materia de las especies

adsorbidas, son iguales a las ecuacicnes 2.22 y 2.24,

en donde rp €s 1a velocidad de la reacci6n quimica entre

las especies adsorbidas definida por la ecuacidén 2.16.

Para el caso del EDZ fa ecuacién obtenida al hacer um balan-
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ce de materia es la siquiente:

[}
o

+ar4

Co q
=¥z = _ 2
v CD2 v

hay que recordar que inmediatamente que el CO2 es formado

éste se desorbe, es decir, no existe acumulacidn de COZ‘

En el Cuadro 2 se muestran las ecuaciones que forman el mo-

delo del reactor isotérmico sin gqradientes de concentracidén.

Convertidor monolitico isotérmico sin gradiente de concen-

traci6n en la regidn de flujo.

E1 convertidor monpliticco comsiste de un gran nlmero de
celdas o peguefios ductos por los cuales fluyen los reactivos.
Estos pequeiios ductos pueden ser de diferentes formas geomé-
tricas: cuadrados, rectangulares, circulares, etc. En este
caso se escogibd arbitrariamente una forma cuadrangular para

los ductos.

En el convertidor monolitico se distinguen tres reqgiones:
una reqidén de flujo, una capa porosa de catalizador y un sus-
trate de cerdmica ne poroso {ver fiaqura 1}. Los datos de di-

seho del convertidar son enlistados en el Cuadro 6,

El comportarmiento de un convertidor monolitico sin aradientes
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de concentracibn en la fase gaseosa o regibn de flujo, es

el mismo que el de un qgran namero de pequefios reactores sin
gradientes de concentracién en la fase gaseosa conectados

en paralelo, en los que el catalizador estd adheride a las
paredes de los ductos formando una capa delgada. El modelo
que describe a este convertidor es bdsicamente el mismo que
el modelo de la seccidn anterior, con la diferencia de gque en
este caso se incluyen en el modelo las ecuaciones que descri-
ben la difusibn de cada uno de los reactivos dentro de los

poros del catalizadoer.

Para el desarrollo de las ecuaciones de difusién se tomaron
en cuenta los siguientes puntcos: el balance de materia se ha
ce considerando que el catalizador estd formando una capa
plana y que no hay acumulacifin de reactivos dentro de los po-
ros del catalizador; esto Gltimo es justificado por Young y
Finlayson (11}, diciendo gue la relacién entre los coeficien

4

tes térmicos y de masa es nmucho mayor gue §, 1o gue simplifi-
1

ot

ca las ecuacicnes de difusifn, ya que las derivada de concen-
tracifn con respecto al tiempo no son incluidas. La ecuacidén
que describe la difusifn dentro de los poros del catalizader

para el 1-8simo reactive es la siquiente:
z
A% :
B, =x1 - alR, = .6
ll - z‘l J'\I i f 3
‘zlv
en donde el térmime R, petd definido por las ecuaciones 3.2

y 3,3y el términn a, oo la cantidad de Stomos actives su-
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perficiales de platino por unidad de volumen de cataliza-

dor, Las condiciones de frontera para estas ecuaciones son:

QET-_-O en y = 0 3.7
dy
0. 9% _k (c. -C*) en y=b 3.8
ldy m 1 1

el asterisco utilizado distinque a la concentracién del
reactivo dentro del catalizador con la concentracifn del

reactivo en la regibn de flujo.

Para el cllculo de los coeficientes de difusién y de trans-
ferencia de masa se utilizaron las ecuaciones que aparecen

en el Cuadro 4.

L.a ecuacibfn que describe al reactive 1 en la reqifn de flu-

jo queda expresada de la siquiente forma:

en donde 5 es la superficie del catalizador que estd en

contacto con la renidn de flujo.

El comportamiento de 1ns reactivoas en la superficie del
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catalizador estd& descrito per las ecuaciones 2.22 y 2.24,

que son las mismas que se utilizaron en el modelo anterior:

LN
dt

i~ T

Para el caso del 602 s6io se considera la ecuaci6n 3.5,
sin tomar en cuenta la difusidn de &ste a través de los
pores del catalizador.

c
a0, . _a¢

+ 4.r
dt vy COp 7 v 4

En el Cuadro 3 se nmuestran l3s ecuaciones que forman el mo-
delo del reactor o convertidor monolitico sin gradientes de

concentracibn en la regidn de flujo.

Convertidor monolitico integral no isotérmico

Los modelos de las secciones anteriores, sirven como ante-
cedente para el desarrglle del modelo del canvertidor mono-
Iitico inteqral no 1sotérmice. Con e] primer modelo se pro-
baron las ecuaciones que describen los fenbmenos de superfi-
cie, al comparar lee resultades experimentales (1), con los
resultados obtenidos er la simulacién del reactor isetérni-
co sin gradientes ‘e concentracién, Con el sequndo nodelo,
se introdylernn lao caragsteristicas basicas Jde un convertl-

dor monolitico, gue oon: la odisposiciin del catalizader v la
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forma geométrica del reactor. El gran nGmero de ductos y
l1a disposicidn del catalizador, permiten que se tenga una
mayor &rea de contacto entre el catalizador y la regifn de

flujo, ademds de reducir la caida de presitn en el reactor.

Varios investigadores (Hennecke (12); Michelsen y Villadsen
(13)), han demostrado gue la difusibn axial de masa y la
conduccibn axial de calor pueden ser despreciadas para va-
lores del nGmero de Peclet mayores que 50, lo gque sucede en

este caso, seglin afirman Young y Finlayson {11).

Heck, Wei, y Katzer (14), han demostrado que aﬁn elimirando
los términos perpendiculares a la direccibn de flujo del gra
diente de la concentracifén, se puede representar el comporta
miento del convertidor monplitico sin perder mucha informa-
cién, lo que simplifica considerablemente las ecuaciones del

modelo y facilita su solucibn numérica.

Para obtener el modelo final del cenvertidor monplitica in-
tegral, s6lo resta incluir al rodelo anterior la ecuacifn de
balance de energia y la componente axial del gradiente de

concentracién en las ecuaciones de halance de materia.

Del balance de mnergia oo cbilene la siouiente ecuaciGn:

Sy 9, RSy T}

¢ i {1 v O 3.10
ot ax ECV



an donde h e 6] cnefioiente o traniferencia 8 zalor {ves
buadry AY.

En el balance e spercia dentv. en] catalizador se zensiderd
gue la temperatnry no varia oor reupelts o a ld divegerfn pere
pendicular a3 lg cocrusngda J¢ fiuo., yo Jue el caeficionte de
conduccibn térmica pare el $Hlidy wo muy grande vy alemds la
relacifn entre o] cooeficiente ¢ transterencia de calor y el
caeficiente Jde condurc1dn térmicue ei peauefiz [nfmero de Biot
pegquefic). Feto ~aansfaea ue la tranzforencia de calor del
s6lide hacia ol ass €. peguena cor respocic a la transferencia
de calor denitrs del s£1ido, ranteniéndese asi casi homogdnea
la temperatura a lo largou del espeser del catalizador. La

ecuacién que describe la agereraciln de calor dertro del cata-

lizador e la Siguiente:

=M bl AH 3.1

=

h (T - T%) = (g 7,

gn donde Fp. g @5 la velocidad de reaccifn evaluada en la su-
perficie entre la reqifn de Tiujo y el sélidoe y n es el coe-

ficiente de eafectivisad,
Del balanece Je rateri. ce obtiene la siauiente ocuacidn:

N P
[ .:ﬂ P ¥
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Las ecuaciones que describen la difusib6n de los reactivos
dentro del catalizador y los fen6Gmenos de superficie en el
catalizador son las mismas que se utilizaron en el modelo

anterior.

Es importante mencionar que el modelo utilizado para los
poros dentro del catalizador, es el de pequefios cilindros
perpendiculares a la coordenada de flujo del convertidor,

por lo que no hay difusi6n axial dentro del catalizador,

En el Cuadro 5 se muestran las ecuaciones que forman el mo-

delo del convertidor monolitico no isotérmico.

Condiciones iniciales y en la alimentacibn

Las concentracicnes iniciales y las concentraciones en la

W

n serin definidas weuln el

]

S0 pav

o

av i

T
!

U

sl

teu

[+4]
=

>3

alimentaci

£

se desee simular, En el Capitulo IV se especificardn cuales
son los valores iniciales de la concentraciébn y los valares
de la concentracifn en la alimentacifin para las diferentes

corridas en la computador,
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CUADRO 3

MODELO DEL CONVERTIDOR MONOLITICO ISOTERMICO
SIN GRADIENTES DE CONCENTRACION EN LA REGION DE FLUJO

0 ( ) n® ( c )
Co = C - C -~ — {C - C* _
g o, co v co CO(y=b)
k S
0, =3 (Cq -Ch ) - 2= (Cq - Cx (o 11}
dc q
—~L0, = -~ C + a.r
dt 2 COZ v 4
2
d“C*
GCO F co - a‘; (\"1 - rz) 0
Y
o gfcr, "3
o g A =
Y2 dy* 2
a¢ n
DEG -d—— co km (Cm LEG) on y
1N}
C* . o o
D@z ﬁ—j'.‘y" G? g"um (EQQ - K‘.-(S‘.?b tfﬂ y
gg*@y = 0 en y = 0
ay



CUADRO 3

(Continuacibn)




CUADRO 4

COEFICIENTES DE DIFUSION, DE TRANSFERENCIA DE
MASA Y DE CALOR

{Sistema unidades MKS)

Coeficientes de difusibn:

0.5 es el valor de la fraccifn vacia

Di = 0,5 D%/ 4
4.0 es el valor del factor de tortuc-
sidad
1
|
S S 1
+
Diapy  Pirny
D = 4.578 x 1078 7!/2 (6.188 » 10™% T - 0.2092)
CO(AB} g - X E E‘XD - ) & [ %1 - l. J
o]
g /2 L,
D = 4,83 x 10 exp (6,785 ¢ 1077 T - 0.2092)
OZ(AB) c
M
o -8 _1/2
) -8 L1/
DGE(K) = 3,446 x 10 T

Coeficiente de transferenciag de masa:



m

CUADRO 4

{Continuaci6n)

Shi Di/ (2 rh)

Ceoeficiente de transferencia de calor:

h =

Shy

Bsh

1

{2 kmkc/ Bi} (Pr / Sc)

P

Bsh, (1 + (G.19 ry Sc; Re / Ly)

= 2,976 (Sc; / pryel3

6.099 x 107

Cﬁ i ke

5

T + 7.45 x

173

1

-3

0.45



CUADRO 4

(Continuaci6n)

8

po=3.7216 x 107 T”2 exp (7.285 x 1074 . 0.2943)

Pep = 3.913 x 1078 T2 axp (6.06 x 107 T - 0.2943)

13

4,003 x 1078 1172 oyp (5.899 x 107% T - 0.2043)
Fﬂz

3

C =2.888 x 10% - 1.57 T + 8.075 x 103 1 - 2.87 x 10° 73

P



CUADRO 5

MODELO DEL CONVERTIDOR MONOLITICO

INTEGRAL NO ISOTERMICO

LHC 0

i
——
e
-
=Y
[
&
Sl
=

C = 0 on % =

[



CUADRO 5

(Continuaci6n)

dC* _

DCO E_ £o = km (CCO - CEO) en
y
dCc*

D, — 0, =k_ (C - C%x ) en

02 dt 2 i 02 02

€% = 0 en y =0

dy

§£*02 = 0 en y =0

dy

dg

—C0 =r, ~1r, - 7

dt i 2 4

d8,. _

“—"'0 = rs - f‘4



CUADRG 6

VALORES PARA LAS VARIABLES DE DISENO DEL
CONVERTIDOR MONOLITICO

Area transversal del convertidor (mz) 5.53 x 1073
Largo del convertidor {m) 0.1

Fraccifn libre del &rea transversal 2/3

Area transversal de un ducto (mz) 1,488 x 1070
Ancho del ducto cuadrade (m) 1.22 x 1073
Espesor de la capa de catalizador (m} 0.0254 x 1073
Nomero de ductos 2477.0

Radio hidraulico (m) 0.305 x 1073
Area total de los poros del catalizader (ﬁ_) 2.27 % 1@5

ka
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3.2 Caracterizacibn y anélisis matemético

de los modelos matemdticos

Bésicamente los modelos matemdticos de los tres tipos de
reactores descritos en las secciones anteriores, estén com-
puestos por sistemas de ecuaciones diferenciales cuya comple-
jidad depende del nGmero de fenSmenos que se llevan a cabo

en el reactor, es decir, a la complejidad del reactor. En

los tres modelos, las ecuaciones diferenciales que forman

el modelo matemdtico para cada reactor, dependen entre sfi,
formando un sistema de ecuaciones acopladas que se deben de

resolver simultdneamente.

En el primer modelo, £l sistema estd compuesto de cinco ecua-
ciones diferenciales erdinarias de primer orden; en el se-
gundo, el sistema consta de cingo ecuaciones diferenciales
ordinarias de primer orden y dus ecuaciones diferenciales
ordiparias de sequnde orden: y en el tercerp, el sistema cor-
siste de dos ecuaciones diferenciales ordinarias de primer
den, dos ecuaciones diferenciales erdinarias de segundo nrde-
y cuatro ecuaciones diferenciales parciales hiperb6licazs de
primer orden. En todos lou easns, el mudels es um sistema o
lineal de ecuacianes.

>

Ura caracteristica curdn eptre 1oo tren rodoloes matomndtices
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consiste en que los sitemas de ecuaciones son rigidos o
stiff, ya que las constantes temporales difieren mucho entre
si. Se llaman "constantes temporales” a las tasas de decai-
miento de las variables dependientes, Estas tasas de decai-
miento estdn ligadas a los valores propios de la matriz Ja-
cobiana del sistema de ecuaciones

€ _ ¢ () 3.13
dt

Fisicamente, esto quiere decir, que algunos de los procesos
en el reactor son lentos y otros son répidos; los réapidos
(ecuaciones que describen los fen6menos en la superficie del
catalizador), determinan qué estabilidad debe de tener el
método de solucién, mientras que los lentos (ecuaciones gue
describen al reactor), determinan la dependencia del error
con respecto al tamafio de paso de integracib6n. Esto es, gue
para asegurar estabilidad en la solucidn numérica, la compo-
nente rigida del sistema ~la de valores propios mayores- rg
quiere que el tamaiic en el paso de integracidén sea pegueific.
Pero como se estd interesado en la solucifn de la componen-
te no rigida del sistema -para conocer las concentraciones
de salida en el reactor-, el uso de tamafos de paso muy pe-
quefios consume mucho tiempo de computadora, sin tener ningin

resultado gue represente el fenbmeno a simular,
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En general, la mayoria de los métodos explicitos no cumplen
con las condiciones de estabilidad exieida para la solucitn
de estos sistemas, consecuentemente no se pueden utilizar

para resolver sistemas rigidos de ecuaciones,

Contrastando con le anterior, la mayoria de los métodos im-
plicitos si cumplen con los criterios de estabilidad, pero
desde el punto de vista computacional, no se aconseja su uti

lizaci6n.

Los métodos multipaso lineales actualmente son utilizados
para resolver sistemas de ecuaciones diferenciales rigidos.
Estos métodos son implicitos y en general requieren de la
solucién de un conjunto de ecuaciones no lineales algebrai-
cas para cada intervalo de tiempo. Los métodos lineales mul-
tipaso pueden ser implementados de varias formas en la obten

cifn de algoritmos de selucifn,

De entre estos métodos, se escogid al método de Gear (15)
como procedimiento bésico en 1a solucibn de los sistemas de

ecuaciones diferenciales.

Por otro lado, para la solucibn de las ecuwaciones de difusién
utilicé el método de colocacifn ortegonal, originalmenie de-

sarrollado por Villadsen y Stewart {17). El método es un ca-
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so especial del método de colocacidén y el método de resi-

duos ponderados.
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3.3 Algoritmos de solucibn y descripcidn de los

métodos numéricos utilizados

A continuacifn, se detallan los algoritmos de soluci6n para
los tres modelos siguiendo el orden con el que fueron desa-
rrollados. En el caso del Gltimo modelo solamente se propone el
algoritmo de solucibn, en los dos primeros modelos los resulta

dos obtenidos en la simulacibn son mostrados en el Capitulo Iv,

Por el momento nc tomemos en cuenta las ecuaciones de difusibn
que forman parte del segundo y tercer modelo ni la derivada
parcial espacial que aparece en las ecuaciones diferenciales
parciales del tercer modelo. En consecuencia, los sistemas de

ecuaciones a resolver tienen la forma de la ecuaci6n 3.13;:

(c)

2
il
- 3

que como decia anteriormente son sistemas rigidos, ya gque
unas ecuaciones son lentas (valores propios reiativamente
grandes). Un método numérico apropiado para la solucifn de
sistemas como la ecuacidbn 3.13 es el método de Gear, ya que
cumple con la condici8n de ser rigidamente A-estable. Asi
el primer modelo puede ser resuelto totalmente por tener
sflo derivadas temporales y ser de lag forma del sistema

3.13.



Existen versignes modificadas del método publicado por
Gear (15) que tienen ligeras modificaciones con respecto
gl método original pero que bésicamente son los mismos.
Una de estas versiones, cuyoc us¢ se ha extendido bastante,
es la desarrollada por Hindmarch (18}, que se encuentra en
el paquete IMSL de subrutinas del Progrma Universitario de
Computo con el nombre de DGEAR. Esta subrutina fue la que
se empled para resolver en el tiempo los sistemas de ecua-

ciones.

DGEAR es una subrutina que integra en cada llamada un con-
junto de N ecuaciones diferenciales de primer orden, en un
intervalo de longitud H ntilizando los “métodos rigidos de
Gear". La longitud H puede ser especificada por el usua-
ric en cada paso, per¢ DGEAR, puede incrementar o disminuir
el tamafic H dentro de un rango establecido, con el fin de
lograr un médximo tamafnc de paso sin exceder el valor esta-

blecido para el error.

La subrutina necesita dos subrutinas que deben ser propor-
cionadas por el usuario; ung para evaluar las derivadas de
las variables dependientes con respecto al tiempo y otra,
para evaluar las derivadas parciales de las derivadas ante-
riores con respecto a las variables dependientes © matriz
Jacehianag. Hro Jdecorapcifn Jdetallada rel néteds se puede

encontrar en 1o reforencia {15).
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Teniendo la estructura bédsica para la solucifn del segun-

do modelo, que es la solucibn en el tiempo, lo que resta es
incluir el método de colocacibén ortogonal para resolver las
ecuaciones de difusidn dentro de las subrutinas que propor-

ciona el usuario para el método de Gear.

Esto permite evaluar las concentraciones dentro del catali
zador necesarias para resolver las ecuaciones gque descri-

ben la regifn de flujo y los fenbmenos de superficie.

En el método de colocacidn ortogonal, la solucifn exacta
~-desconocida- es expandida en una serie de funciones desco-
nocidas Cj(x), escogidas de tal manera que satisfagan las
condiciones y caracteristicas de la ecuacibn a resolver.

&
La serie de funciones es llamada "funcidn de prueba®.

n
funcién de prueba = C° (y) =2; 1.C. (y) 3.4

Los coeficientes deben de ser escogidos de manera gue la

ecuacidn diferencial sea satisfecha de la mejor manera.

En el método se requiere gue la ecuacibn diferencial sea

cero en los puntos de malla, llamados punteos de colocacifin,
El residuo es el resultado de sustituir la funcibn de prue
ba en 1A eruacifn f1ferencial, ol cual debhe de ser cers en

todo el intervals e 1o varyable andependierte para la
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solucifn exacta. Para la solucién aproximada, al residuo
se le exige que sea cero en los puntos de colocacidn, lo
que determina los coeficientes de la funcién de prueba.
Conforme mis términos se incluyen en la serie, existen més
coeficientes desconocidos y en consecuencia, el valor resi

dual se establece en cero en mds puntos de colocacién.

El prop6sito es de que, conforme el nlmeroc de puntos de ¢o
locacibn va a infinito y el residuc es cero en estos puntos,
la soluci6bn aproximada, converja con la solucién exacta.
Existen dos ideas bé&sicas en el método de cclocacibn. La
primera, es semejante a los métodos de diferencias finitas:
la ecuacidn diferencial se satisface en los puntos de malla
o de colocaci6bn. La otra idea, es la de gque la solucién se
expande en una serie que proporciona una representacidn con-

tinua de la solucidn aproximada sobre toda la regibn del

espacio.

En los métodos de diferencias finitas, se obtiene la solu-
cibn interpolando entre puntes adyacentes de la malla. En

el método de colocacifn ortogonal la representacién conti-
nua de ia solucidn sobre toda 1a regidn posee ventajas im-
portantes en cuanto a que aumenta la rapidez de convergencia
con la solucién exacta conforme se aumenta el nimera de pun

tos de colocacién,
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Para cada punto de colocacidn se tiene que resolver una
ecuacibén algebraica para obtener el valor de la variable in
dependiente en ese punto. Por lo tanto, se tendrd un siste-
ma de ecuacianes algehraicas tan grande como sea el nfimero

de puntos de colocacibn.

La utilizaci6n de este método tiene la ventaja de que con
pocos puntos de colocacibén se logra una buena convergencia
en la solucibn. Esto reduce el nGmero de ecuaciones que des
criben la superficie del catalizador, ya que para cada pun-
to de colocacidn se tiene que resolver una ecuacién dife-
rencial para el componente i. Para los dos Giltimos modelos,
después de algunas pruebas, se escoqieron tres puntos de co
locacibn, siendo seis el nGmerc de ecuaciones a resolver
que describen los fendmenos de superficie. Cualguier otro
método aumentaria el nfmero de puntos de malla para obtener
una convergencia similar. Ern la referencia (19) se puede
encontirar una descripcidn detallada del mé&todo, asi como sub

rutinas Gtiles para su implementaciodn.

Para el tercer modelo, la derivada parcial de la concentra-
cién conviene resolverla con un método explicito, ya que la
utilizacifén de un métode implicito, por sencillo que sea,

harifa prohibitiva la simulacifn del convertidor en términos

de tiempo de computadora,
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El convertidor monolitico serfa simulado como un conjunto
de pequefios reactores perfectamente mezclados conectados

en serie (20), sustituyendo la derivada parcial axial por
la expresibn utilizada en el método de diferencias finitas.

La expresibn para Ia ecuaci1dn 3.1¢2 queda como sigue:

(c -G, ) ks

aC . i(m+1) Y m) m
g;l(m+1) vy h + v (C; - C?(y:b))(mﬂ) =

Una ecuaci6n similar se obtiene para la ecuacifn de balance

de energla.

En la Figura 2 se muestra un diagrama de bloques que repre-
senta el algoritmo sequido para simular los reactores sin
gradientes de concentracién y con resistencias difusionales

en la capa de catalizador.
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CAPITULD 1V

PRESENTACION Y ANALISIS DE

LOS RESULTADGS

En este capitulo se muestran, en forma gréfica, los valores
de las concentraciones de C02 gbtenidos en la simulacifn de
los reactores descritos en el capitulc anterior y simulta-
neamente se analizan estos resultados en funcidn de los va-
lores esperados dadas las caracteristicas ohservadas experi-

mentalmente del sistema gque se estudia.

Hasta ahora, el problema ha sido planteado de una forma ge-
neral, por lo gue es necesario establecer, desde el punto de
vista matemético y fisico, las condiciones iniciales de con-
centracidn de producto y reactives, y las concentraciones de

reactivos en la entrada del reactor.

Para las simulaciones llevadas a cabo, las concentraciones
iniciales de las especies involucradas (CO, 02 y COZ)’ en la
cxidacifn del monbxido de carbono son iquales a cero; es de-
cir, que nc hay en el interior del reactor ninqunc de los com
puestos mencionados anteriormente, antes de gue entre en ope-
racidn, Esto define las condiciones initidles para los siste-

nas de ecuacierss di1ferencrales Je loo modelos de la siquienw

te ranera:
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Ci(t) = Cf(t) = Qi(t) = 0 para t =0 4.1

Debido a que uno de los principales objetivos de este tra-
bajo es observar los efectos que produce el alternar la en-
trada al reactor de los reactivos, es necesario definir el
periodo de alimentacibn comc la cantidad de tiempo en la
que se cumple un ciclo entrando primero un reactivo y des-
pués el otro. Como se verd m&s adelante, el periodo es un
pardmetro importante, ya que en funcibén de la duracifn del
perfodo se incrementa o se disminuye la conversién de reac-

tivos, como se observa en la referencia (1}.

Hay que hacer notar gue en los proceses como &ste, debido

a la naturaleza no lineal del fenfmeno, la conversitn de
reactivos no es méxima al reducir el perfcdo a cerg, sino
gue se encuentra un mdximo en la conversién cuando se wutili
zan valores intermedios del periocdo, donde se minimizan la

accidn inhibidora del CO y la escasez de reactivos.

Oiro parametro importante & considerar y que influye de me
nera similar que el periodo en la conversifn de reactivos,

es la fraccitn de perfiodo durante la cual entran cada uno de
los reactivos. Como se destaca en la referencia (1), la re-
lacién que guardar las fracciones de periodo para obtener

una conversién mdxima, debe ser la misma que guardan los reac
tivos en la estequioretria de la reaccitn. Fn la figura 3 se
explican coro se varian las concentraciones en la alimentacidn

y también se puede chservar arificamerte en gue consiste un
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Figura 3. Estrategia para el intercambio de reac-

tivos en la alimentacién del reactor,

Las condiciones de operacién se fijaron en funcifn de los
experimentos reportados en la referencia (1), con el fin de
poder comparar los resultados obtenidos de la solucidn de lcs
modelos mateméticos con los resultados experimentales. En

los Cuadros 7 y 8 se dan los valores asirnados a los parame-

tros a controlar en la simelacitn de leos reactores.

Herz y Marin (8) que propusiercn la ecuacibén de balance de
materia en la superficie del catalizadeor que se utiliza en e3
te trabajo, resolvieron estas ecuaciones haciendo la suposi-
cidn de estado estacionaric, por lo que resclvieron un siste

ma de ecuaciones algebraice.

Para discririnar entre el rétgdn de Gear y el método de

Runge-Kutta sermirpiicite propuss*c peor Michelsen (16) se re-
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produjeron Ias resuitacdes abienides en (8Y {ver fiqura &),
diferoencia-

pero ahora resolviendo o] sistema de ecuaciones

les hasta alcanzar el estado estacionariu., Cor o método de

Gear se obtuvieron resultados wutilizdnde un secumds e tien
po de procesado en la computadore, pero con sl rétay e

Runge-Kutta semimplicito no se pudievon obtener vesultadcs
ya que la solucifin se volvia inestable, por lo gue s» »scg-
gié y por mucho al métoac de Gear como algoritmo de sclucibn

del sistema de ecuaciones,

y 3 a
473% 373
0.5¢ - 1.0pF -
0.4. - @.8' /
0.3p b 0.6} b
2] [2]

o] o.2F - (‘-00_4- -
0.1p - 0.2 -
0.0k 0.0 $———’ -

- - =7 .8 <
10”° 10”8 107" 107 10 10
olmel em™ ) € (mol em™ )

Figura 4. Valores adimensionales de 13s concen*traciones

superficiales (COZ = 2.6 x 1077 amol cr”” 6 1%).

Como se puede observar en la finura 4, la accié~ irhikidors

del CO se presenta a partir de que la concentracidn dei CO

es diez veces menor que la concentracibn del 6., debhidn a que

supearticie dal cataliza-

el CO cubre casz: 1a totalidad de la

dor (%EH ENEA R



CONDICIONES DE OPERACIGN PARA LA SIMULACION

DEL REACTOR DEL MODELO 1

Corrida No. co 0,, Lnac. pegé P?g;g?? T?Bg;

(Sin'pretratar) 29 3% 2/3  1/3 60 333
2 2% 3% 2/3  1/3 60 333
3 2 3% 2/3  1/3 120 333
4 . 3% 2/3  1/3 180 333
5 29 3% sin alternar reactivos 333
6 - 3% /4 /4 60 333
7 - 5 a/s  1/5 60 333
8 2% 32 2/3  1/3 69 301
9 2% 3% 2/3  1/3 60 423

Cond. experimen- 2% 3% 2/3 1/3 60 333
tales.

CONDICIONES DE OPERACION PARA LA SIMULACION
DEL REACTOR DEL MODELO 2

Corrida No. co 0,0 frac. pegé P?:égfg 7o
1 2% 3% 2/3 143 60 301
12 24 3% 2/3  1/3 60 333
13 2 3% 2/3 /3 60 423



Para Ja prirovy Zorvrids del mofels t o tachaién oo ahserya el

afoct s inhihidoy del O0, yva gue 3l introduciric primerd y

despufn al € al S0 ar 84 sequndes Lhire par conpleto la

-

&
spperficye del <atylirader (6 = §,39995%9%), Fn este caso,
6l altarngr 1A vntrata e lae reactivor c3asyt nn favorece
la sanversifn, t1enit aecocaric e pri@ere entra al rege-

[

tor el 02 y decpuis o1 €00 esto guiere decir gque s requie-

re dar un pretratamiento al catalizador con 02 antes de que
se introduzea CO al reactor. Haciendg esto se mantendrd un
nivel de concentracién de @P superficial tal, que durante
toda la operacifn bcte po perritird que el €O sature la su-
perficie del catalizatdor., Al decir que no se Tavorese a ia
conversifn de reactivos, sendn los resultados de la corrida
me refiero a que la fantidad de 602 a la salida del reactor
es de aproxiradamente un 10"3% de la mezcla gaseosa durante

tos primeros 100 cequedos y después va decayendg hasta ser

précticamente cergc.

En todas las corridas sigquientes. ¢omg se ve en »1 Cuadro -7
y en el & en cada pericds el @2 entré primere ai reactor que

el Ch,

S1 compararas lao resultades obtenides en las corridas 2, 3

(Fiaurys 5 v & {opericifn or ol octado estacianario}, pode-

i
a4

"

mee ohservyr 1o oopendengra o la cenversién de roictivos

v

al vargay 1 e o del perfeode, Foro mpsen ge phservg en

- - F . - 4 . NP i n ”~ - 3 -
beo Lt e dos e b enboyronsga T1Y )0 periados
amte e I L e 0 e gy drsrianye 1o gon-



-60-

cetitracidn promedio de EU2 en la saltda del reactor, mien-
tras que si el periodso es pequeno la acci16n inhibidora del
CO impide gque la conversidn de reactivos sea pequefia, ohser-
vidndose aproximadamente 10'3% de C02 a la salida del reac-
tor. Fer ser tan pequenns los resultados de la corrida b,

éstos no aparecen en la figura b.

Para la corrida 4 el periodo es relativamente grande -180
segundos-, en este caso la concentracién promedio de 502 a

la salida d¢l rractor es pequena debido a la falte de ung

de los reactiveos mientras el otro estd entrando al reactor.
Para esta corrida no se pueden mostrar los resultados gréafi-
camente, ya que después de 204 sequndos de operacion del reac
tor, se presentan irestahilidades en el método de solucibn,

cumpliéndose apenas un cicle en el proceso.

333 OK — oXperimental
- 1.6% 0,66 frac. per. OO —t e cOorrzda 2 -
0.33 frac. per. O, e 2L Ll 3

CONCENTRACION (%)

Figura © . Congentraribn por cienta de €0, 3 la saliila dal reactor,
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Comparando los resultados experimentales y los resultados
tebricos de la corrida 2 (ficura 5), desde un punito de vis-
ta cuantitativo, los valores promedio del CD2 son muy simila-
res, pero cualitativamente estos resultados no sop similares.
Si observamecs los resultades experimentales (fiqura 5), la
produccién de 002 aumenta durante la fraccién de perfodo en
la que entira el 02 y cuanda entra el €0, disminuye la pro-
duccién de CQZ' Ahora, si observamos los resultados obteni-
dos en la corrida 2, sucede lo contrario de lo esperado se-

gn los resultados experimentales.

Desgraciadamente desde este punto de vista, el modelo no pre
dice correctamente el comportamiento del reactor, pero esto
se puede corregir si se ajustan los valores de alqunas cons-
tantes con los resultados experimentales. La forma de ajus-
tar el modelo se explica en ld4s péqinds 227 y 228 de ld re-

ferencia (158).

Lo que sucede es que en esta reqidn de operacidn del redactor,
segln el experimento, la falta de 02 en Ia superficie del <.-
talizader hace que la conversifn no sea mayer. En cambio en
la simulacién tefrica, la falta de €0 superficial disminuye

1a concentracibn de ﬁ@z a 1a salida del reactor.

51 se disrinuye el periodo, esta diferencia se hace menos
apreciable, #ebidc & que el €9 aloerbirdo aurenta a tal grado,

que el €0 e~pieza 3 1rhib:ir lo regconfin gquiriea,



-2 -
En las corridas 6 y 7, antes de que se cumplan dos ciclos
de operaci6n del reactor, la concentracifn superficial de
C0O es cercana a uno, impidiendo la adsorci6n de 02. Se ob-
tuvieron concentraciones de CD2 muy pequefas a la salida del
reactor, abajo del 107%% en el mejor de los casos. De los resul
tados de estas corridas, se concluye que al aumentar la frac-
ci6n de periodo del CO, la reaccifn se ve inhibida por la sa-

turacibn de la superficie del catalizador por el CO.

En la figura 6 se presentan los resultados de las corridas 8
¥ 9, observidndose en &stas el efecto que causa el aumento de
la temperatura en la conversi6n. Como se ve en la grifica y
como se esperaba, hay un aumento en la produccibon de CO2 al

aumentar la temperatura.

Si observamos la corrida 9, se ve que los mdximos relativos
no son iguales debido a la falta de CO en la superficie al
aumentar la adsorcibn de 02. Hay que recordar que la adsorcisn

aumenta al aumentar la temperatura,.

Por @ltimo, en la figura 7 se muestran los resultados gréfi-
cos de las tres corridas del modelo 2, cuyas condiciones de

operacidn aparecen en el Cuadro 8.

En la solucién del mpdelc 2 se presentaron dificultades, por
lo que nada mds ¢e realizaron tres corridas en la computadora.
Come se ve en la corrids 13, hay una ligera disminucidn en la
concentracifn de salida del C@z con respecto a la corrida 9

del modelo 1, esto se debe a que pl aumento de ld temperatura
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—— COrrida 2
~swe~m= corrida B

1.6% . -
i 0.66 frac. per. 2O ——-— corrida 8

G .33 frac. per. O

= 1.0% -

5

TIEMPO (minutosg)
Figura 6. Variaci6n de la temperatura sin incluir las resis-

tencias difusionales (Modelo 1).

1 me=e coOrrida 11
— cOrrida 12

= 1.6% ~——-mw coOrrida 13
0.66 frac. per. CO € a

L

0.33 frac. per. ©C

2

1
TIEMPD (minutes)

Fiqura 7. Variacifn de la temperatura incluyendo las resis-

tencias difusionales (Modelo 2},
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influye en el coeficiente de transferencia de masa, dismi-
nuyendo la cantidad de CO que se transfiere de la regi6n

de flujo a la capa de catalizador.



V.~ CONCLUSIONES

A lo largo de este trabajo se desarrollaron los modelos mate-
mé&ticos que representan tres diferentes tipos de reactores en
los que se lleva a efecto la reaccién de oxidacibn catalitica
del monb6xido de carbono. Ademss, se resolvieron las ecuacio-
nes que forman estos modelos para simular la operacibén no es-
tacionaria de los reactores a diferentes condiciones de concen

tracibn y de temperatura.

Para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales que inte-
gran los modelos de los reactores, se propuso un algoritmo de
soluci6bn que tiene como estructura bésica al método de Gear, in
cluyéndose el método de colocacifn ortogonal en el caso de que
se consideren en el modelo las ecuaciones que describen la di-

fusitn de los reactivos dentro del catalizador.

Del andlisis del trabajo desarrollado y de los resultados obte

nidos se desprenden las siguientes conclusiones:

- Los modelos describen el efecte inhibidor del mondxido de

carbono en una reqidn de operacibn bastante amplia.

- Los modelos describen un aumento considerable en la conver-

$idn de reactivos al alternar su entrada al reactor.
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- Los resultados numéricos concuerdan cuantitativamenie con
los resultados experimentales presentados en (1), aunque
en esa regibén de operacidn fallan desde un punto de vista

cualitativo.

- En el modelo que se consideraron las resistencias a la di-
fusién dentro de los poros del catalizador, se observ6 una
disminucifn en la conversibn de reactives para que los valo

res de la temperatura fueran mds grandes.

- Para trabajos futuros en los que se tengan modelos simila-
res a los manejados aqui o sistemas de ecuaciones diferen-
ciales no ordinarias, no lineales y rigidos (como lus mode-
los matematicos de columnas de destilacién), se recomienda
utilizar una combinacién de los métodos de Gear y de coloca-
ci6bn ortogonal como estructura bédsica del algoritmo de solu-
ci6n que cumpla con los requisitos de convergencia y estabi
lidad tan drasticos que exigen estos sistemas. Esta reco-
mendaci6n tiene su fundamento en lo que se encuentra en la
literatura especializada y en la experiencia obtenida duran-

te el desarrollo de este trabajo.

- Muchos procesos que involucran reacciones quimicas pueden
ser simulados con modelos matemé&ticos y esquemas de solucién

como los propuestes en este trabajo, a los que s6lo hay que
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modificar las exprezianes de cinflics uimin: v las pre-
niedades fisicas gue caracterizar al sister: yeaccionan-

te de que se trate.
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