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TABLA DE NOMENCLATURA 

= Cantidad de átomos de platino superficiales por uni­
dad de volumen de reactor (kgmol m- 3). 

= Cantidad de átomos de platino superficiales por uni­
dad de volumen de catalizador (kgmol m- 3). 

= Parámetro que describe la var1ac16n en la energta de 
activación de la desorci6n delco (J kgmol- 1). 

= Espesor de la capa de catalizador (m}. 
= Concentración de la especie i adsorbida en la super­

ficie del catalizador. 
=Concentración de la especie i (kgmol m- 3). 
=Concentración de la mezcla gaseosa (kqmol ~- 3 ). 

( -1 o -1) = Calor especifico a presión constante J kg K . 
= Dífusividad efectiva dentro de los poros del catali-

zador del componente i (m2 s- 1). 
= Energta de activación (J kgrnol- 1) • 
=Ancho del dueto cuadrado (m). 
= Frecuencia con Ia que chocan los ~tomos gaseosos de 

la especie i con la superfície del catalizador (s- 1). 
=Calor de reacción (J kqmol- 1). 
~Coeficiente de transferencia de calor (J rn- 2 °K- 1 s- 1). 
= S11bindice. 
= Subíndice. 
= ConstantP.s de equilibrio y de velocidad de reacción 

en las ecuaciones 2.1 y 2.2. 
= Coeficiente de conducción térmica (J rn- 1 ºK- 1 

= Constantes de velocidad. 
= Coef1c1ente Jp transferencia de Masa (~ s- 1). 

~ lonq1tud del convertidor ~onolft1co {rn). 

-1) s • 

l. = Ccef ic1entP de la función de prueba. 
J 1 

M1 =Peso nalecular dPl conponentP i (kg kq~ol- ). 
n = Subin1,iJr.e. 
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= Subindice (condiciones en la alimentación). 
~Número de Prandtl. 
=Flujo volumétrico (m3 s- 1). 

( -1 o -1) = Constante del gas ideal J kgmol K • 
= Número de Reynolds. 
= Velocidades de adsorción, deserción o reacción qu1mi­

ca (s- 1). 

=Radio hidr~ulico (m). 
=Superficie de catalizador en contacto con la región de 

flujo (m2). 

Si =Coeficiente de adherencia de la especie i. 

Se = Número de Schmídt. 
Sh = Número de Sherwood. 
s 

T 
t 

V 

y 

= Area de catalizador por unidad de masa de atamos de Pt 
superficiales (m2 kgmoi- 1). 

=Temperatura (°K). 
=Tiempo (s). 
=Volumen del reactor sin gradientes (m3). 
=Velocidad del gas en la región de flujo (m s- 1). 
=Coordenada espacial. 
=Coordenada espacial. 

= Factor de efectividad. 
e1 =Fracción de centros activos cubiertos por la especie :. 
p =Viscosidad (kg m- 1 s- 1). 

f =Densidad (kgmol m- 3). 

* = Asterisco para distinguir las propiedades dentro del 
catalizador de las propiedades en la región de flujo. 



I. - INTRODUCCION Y OBJ[TIVOS. 

La mayorla de los estudios de procesos qulmicos son llevados 

a cabo bajo la suposición de que la operación óptima es en 

el estado estacionario. Hecho que, según varios investiga­

dores; no siempre es cierto debido a las caracteristicas es­

peciales de los diferentes procesos qutmicos, por lo que en 

determinados fenómenos una operación periódica o no estaci~ 

naria ofrece mayores beneficios que una operación en el es­

tado estacionario. 

Buenos candidatas para ser operados periódicamente son los 

procesos que involucran reacciones cataltticas, en los que 

se obtienen incrementos en Ja selectividad y la velocidad 

de reacción cuando se varia la temperatura del reactor, la 

concentración de alimentación o la velocidad de flujo. El 

éxito de la operación periOdica 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 autom6vl 

les y a las caracteristicas tan especiales de la reacción 

de oxidación catalltica del rnonóxido de carbono, reciente­

mente se han hecho varias investigaciones sobre el tema. 

En 1979, Cutl1p reportó un incremento significativo en la 

velocidad de reacción y en ?a conversión al alternar la ali 

mentac16n de los reactivo~ en la reacción de oxidac16n del 
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co. Esta ínvestigaci6n la llev6 a cabo en un reactor inte­

gral isotérmico -eliminando los gradientes de concentra­

ción- al que alimentaba alternadamente una mezcla de oxige­

no-arg6n y una mezcla de manóxido de carbono-argón. Mante­

niendo una relación estequiométrica en la alimentación en 

el tiempo, Cutlip observó un aumento en la velocidad de reac 

ci6n promedio con respecto a la velocidad de reacción en el 

estado estacionario. 

En el presente trabajo se persiguen tres objetivos princi­

pales: 

a) Proponer un modelo matem~tico 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 matem~tico para la oxidación 

catal1tica del CO en un convertidor monolltico. 

Todos los modelos fueron de reactores integrales, con la di~ 

ferencia de que en los incisos a) y b} la relación de recir­

culaci6n es mayor que 1, lo que los convierte en reacto~es 

continuos de tanque agitado. 

Este trabajo se presenta de acuerdo can el siguiente orden: 

en el Capitulo 11 se hace una descripción de las caracteris­

ticas de la oxidación catalitica del CO; en el Capitulo IIl 
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se detallan los procesos a simular y se proponen los mode­

los matemáticos y sus algoritmos de solución numérica; en 

el Capitulo IV se hace un análisis de los resultados obte­

nidos en la simulación y, por último en el Capitulo V se 

sacan las conclusiones del an~lisis llevado a cabo en el 

Capitulo IV. 

Al seguir ese orden en la presentación, se trató de hacer re 

saltar la importancia de los principios en los que se basa 

la obtención de las ecuaciones que se desarrollaron en el 

Capltulo III y de subrayar la importancia que tiene en el 

disefto de equipo el conocimiento de un proceso expr@~~rln Pn 

ecuaciones matemáticas. 



CAPITULO lI 

OXIDACION CATALITICA DEL MONOXIDO DE 

CARBONO 

Una condición fundamental para poder establecer un modelo 

matemático en reacciones catal!ticas, es la de conocer a 

fondo los fenómenos superficiales que suceden cuando se lle 

va a cabo la reacción quimica. 

Debido a las caracteristicas tan especiales de la oxida­

ción catalitica del mon6xido de carbono y al número eleva­

do de posibles catalizadores, el establecer un mecanismo de 

reacción bien definido no ha sido tarea f~cil, osto lo de­

muestra el gran número de publicaciones que ha habido en es 

te sentido. 

Las expresiones de velocidad de reacción que comúnmente son 

utilizadas para reprpsentar al sistema reaccionante C0/02 
y platino como catalizador son de tipo Langmuir-Hinshelwood, 

similares a las ecuaciones 2.1 y 2.2: 

2. 1 

2.2 
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La mayoría de los estudios sobre la oxidación del CO usan 

* do platino soportado P.n alúmina como catalizador , Pst~n h~ 

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 

expresiones fallan en predecir las rapidas transiciones ob­

servadas experimentalmente en el estado estacionario en el 

intervalo que existe entre la región de altas concentracio­

nes de CO -en las que éste actúa como inhibidor de la reac­

ción- y la región de bajas concentraciones de CO, donde la 

reacción es de primer orden. Por ejemplo, Schlater y Chou (2) 

observaron estas rapidas transiciones a presión atmosférica, 

mientras que Golchet y White (3) utilizando platino metali-

co como catalizador, observaron un comportamiento similar 

a bajas presiones. 

Las expresiones 2,1 y 2.2 se obtienen bajo la suposición de 

que el paso determinante de la velocidad de reacción es la 

interacción qulmica (bimolecular) entre las especies adso! 

bidas de CO y oxigeno, y que la adsorción del CO se mantie­

ne cerca del equilibrio durante la reacción. 

Estudios de quirnica de superficie de la oxidación del CO en 

* De aqol en adelantP, ruanrin se hable del catalizador, se 
tratara de platino ~o~crtado en gama-aIQ~ina (Pt/Al203), 
a r.enos de quP so ~s~ecnf1QUP lo contrario. 
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platino metálico, 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 adsorción de CO se 

acerca al equilibrio, siendo en este caso la adsorción de 

oxigeno el paso determinante de la reacción. 

En el mismo trabajo se muestra que a bajas concentraciones 

de CO, el paso determinante es la adsorción de CO, ya que 

la concentraci6n superficial de éste es mucho menor que en 

el caso de que la adsorci6n estuviera en equilibrio. 

Por otro lado. han sido observadas oscilaciones autososte­

nidas de concentración en trabajos experimentales hechos por 

Sheintuch (4), y Plichta y Schmitz (5). Esto concuerda con 

las oscilaciones que predice la teoria de las ecuaciones di 

ferenciales que representan a las reacciones cataltticas 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 variaciones de las energ1as de activa­

ción en la adsorción con respecto a las coberturas superfi­

ciales. 

En relación con el p&rrafo anterior, Cutlip (1) hace mención 

delas oscilaciones autosostenidas, diciendo que son debidas 

a la presencia de hidrocarburos como impurezas. Cutlip (1) 

se basa en 1nvestigac1onps a~teriores hechas por él (7) en 
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el sistema CO/C 4H8;o2 , en el que obsP.rv6 estas oscilacio­

nes; a partir de este hecho, extrapola para el sistema 

C0/02 en el que hidrocarburos, como impurezas, causan las 

oscilaciones de concentración. 

Independientemente de lo que propone Cutlip (1), los meca-

nismos de reacción y las ecuaciones planteadas en el tra­

bajo teórico 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 reacción. Es decír, que el mo 

delo debe de predecir el comportamiento de la reacción en 

las regiones de transición. de baja y de alta concentración 

de co. 

Las ecuaciones de balance para las especies adsorbidas son 

de la siguiente forma: 

2.3 

donde i se refiere al i-ésirno componente. 

Herz y Marín (8) desarrollaron un modPID ~atem~tico que re­

presenta la química de supPrf icie del sistema C0/02 y como 

catalizador platino soportado pn qaMa al0~1na, qu~ es mas 

exacto que la Pxprrs18n de lann~uir-li1nshelwnod. En el desa-

rrcll~ del ~~1Plo, ílO hic1Pron n1nnunG suposici6n schre cual 
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de los pasos determina la velocidad, ni tampoco supusieron 

equilibrio en la adsorción de CD. A continuación se presen­

ta el mecanismo de reacción y el desarrollo de las expre-, 

siones propuestas por Herz y Marin (8). 

2.1 Mecanismo de reacción. 

Basicamente la reacción que ocurre durante la oxidación ca­

talítica del CO sobre catalizadores de platino; es entre 

oxigeno atómico medianamente adsorbido y CO, adsorbido con 

gran movilidad en la superficie del catalizador, rechaz§ndo­

se la reacción entre oxigeno adsorbido y CO en la fase ga­

seosa. como lo muestran Ertl (9) y Matsushima (10), descar­

tando un mecanismo del tipo Eley-Rideal. los atomos de oxi­

geno adsorbido se forman como resultado de la adsorción y 

después de la disociación del oxigeno molecular (ver ecuacio­

nes 2.5 y 2.6). Una vez formado el co2, éste no interactOa 

con la superficie del catalizador. El mecanismo de oxidación 

del CO, puede ser representado por las siguientes ecuaciones 

químicas: 

co 

o 2 

' 
1 
.~ 

2 
3a 

3d 

coa 2.4 

2.5 

2.6 
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4 
2.7 

donde el subíndice 11 aº se refiere a las especies adsorbi­

das en la superficie del catalizador. 

A temperaturas m&s bajas de 573°K, la velocidad de asocia­

ción de los átomos de oxigeno es tan pequeña que puéde ser 

despreciable, por lo tanto. la reacci6n 3d se puede eliminar. 

Dos suposiciones permiten simplificar m~s el sistema: 

1.- La adsorción de las especies o2_a y o2 est8 en 

equilibrio, y 

2.- la concentraci6n de o2 en la superficie (02_a) es 

tan pequeña que se puede despreciar. 

la primera suposición es razonable debido a la baja probabi­

lidad de adherencia del oxígeno en el platino, entre D.01 

y 0.1. lo cual indica que la velocidad de disociación del 

o2 (reacción 3c) es lenta comparada con la velocidad de de 

sorci6n del o2 (reacción 3b). La segunda suposición también 

es v&lida, ya que el oxigeno molecular es adsorbido débil­

mente, lo que permite representar las reacciones 3a, 3b y 3c 

por una sola reacción coFipleja, qu0 es la adsorcí6n disocia-

tiva del oxígeno. 
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Bajo estas condiciones, el mecanismo de oxidación del CO 

en platino puede ser representado por: 

co coa 2.8 
2 

3 

º2 ) 20 2.9 
a 

4 

coa + ºª 7 co2 2.10 

Este es el conJunto de ecuaciones consideradas en el de sarro-

11 o de los modelos de reacción. 

2.2 Ecuaciones de conservación de las especies adsorbidas en 

la superficie del catalizador.-

Las ecuaciones de conservaci6n desarrolladas por Herz y Ma­

rin (8) están escritas en función de las concentraciones su 

perficiales (adimensianales), cumpliendo con las siguientes 

suposiciones: 

1.- Las especies adsorbidas est~n distribuidas aleato­

riamente sobre la superficie del catalizador. y 

2.- Las propiedades promedio de la superficie del cata­

lizarjor pueden ser utilizadas para describir el com 

porta~1ento catalítico. 

las concentrac1onps suoerficlales ad1~Pnsionales se definen 
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como sigue: 

No. de coa 
9co = 

No. de ~tomos superficiales de Pt 
2. 11 

No. de o 
ªo 

a = 
No. de ~tomos superficiales rlP p t. 

2 .12 

El uso del nOmero de ~tomos met~licos superficiales como un 

factor de normalizaci6n 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 adsorciOn del CD, 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 o2 chocan con la super­

ficie met&lica, y a la probabilidad de que las moléculas de 

co o de o2 que choquen con la superficie~ sean adsorbidas 

como coa u ºa· Esta probabilidad es igual al producto del 

coeficiente de adherencia, por el término que describe la de 

pendencia de la velocidad de adsorción sobre las concentracio 

nes de co 5 y ºa· 

Las ecuaciones de velocidad que representan a las reacciones 

1-4, son las siguientes: 

2 • 13 
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r2 = k.., exp(-(tiE 2 - 88col I RT) 0co c.. 
2 • 14 

( 1 - 280) 2 
r3 = 2F

0 So ( 1 - 8co - 290} 
2 ( 1 - 80) 

2 • 15 

r4 = k4 exp(-óE 4 I RT) 9 co eo 2 . 16 

( al final del capitulo ver cuadro 1 ). B es un parámetro que 

describe la variación de la energ!a de dPsorción del CD. 

Feo y F0 son las frecuencias con las que chocan el ca y 
2 

el o2 respectivamente, F(s- 1): 

Feo = (RT I 21l'McoJº·
5 s Ceo 2. 17 

2. HJ 

Como se puede observar, para la obtenci6n de estas frecuen­

cias de colisión se consideró QUP el gas tenia un comporta­

miento ideal. 

Los coeficientes de adherencia Seo y s0 para el CD y el o2 
respectivamente, son las probabilidades de que una de las 

moléculas de CO o una de o2 sea adsorbida cuando choca con 

la superficie del metal. El coeficiente de adherPncia del 

CO no depende de la temperatura. y el del oxiqeno dependP 

de la temperatura de acuerdo con la siquientP fórmula: 
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2. 19 

la cual representa la probabilidad de que un ~tomo de una 

molécula de oxigeno sea adsorbido (Oa) bajo las condicio­

nes establecidas para la reacción 3. 

El factor preexponencial y la energia de activaciOn aparen­

te de la reacción compleja 3, están compuestos por los fac­

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

2.20 

2.21 

Finalmente, las ecuaciones de conservación de las especies 

adsorbidas son las siguientes: 

ct6co 
r1 r2 r4 = - -

dt 2.22 

ct 8o 
r3 r4 ::: -

dt 
2.23 

Como fue establecido con anterioridad. la concentraci6n de 

la especie co2_a no es apreciable en la superficie del 

catalizador~ ya que in~ed1atampnte despu~s de formarse el 

dióxido de carbono ~s desorbido. La ecuación que describe 



-19-

la formación del co 2 es: 

2. 24 

Al resolver la ecuación diferencial anterior, obtenemos el 

nQmero promedio de moléculas de co 2 producidas por ~tomo me­

t&lico activo de platino. 

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

aparecen en las ecuaciones de conservaciOn. 



* 

CUADRO 1 

VALORES DE LOS PARAMETROS USADOS EN El MODELO DE REACCION 

Reacción 

5co 
Reacción 2 

k
2

(seg- 1) 

t1E 2 (J kgmol- 1) 

B(J kgmol- 1) 
Reacción 3 

SO 

So 

k3 
2 

óE 3(J kgmol- 1) 

Reacción 4 

k
4

(seg- 1) 

liE 4 (J kgriol- 1) 

4.03 X 10 7 
* 

0.5 

6.72 X 1014 

1. 24 X 10ª 
2.72 X 10 7 

0.0012 

1. o 
4.04 X 10-3 

-4.20 X 106 

1. o X 1013 

5.55 X 107 

Este valor de! ~rea ocupada por kilonramo mol de platino, 

fue calculado para platino met~lico~ por lo que es un par! 

metro que hay que a3ustar a los resultados experimentales. 



CAPITULO III 

. 
MODELOS MATEMATICOS Y ALGORITMOS DE SOLUCION 

Las ecuaciones que describen los fenómenos de superficie en 

el catalizador, presentadas en el capttulo anterior. forman 

la parte fundamental de los modelos que se desarrollar~n a 

continuación, ya que caracterizan a la reacci6n catalitica 

entre el CO y el o2 ; 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 

Para obtener las ecuaciones que describen a los tres reacto­

res que se desea modelar, se empezara con el reactor más sen 

cilla, al cual se le agregaran los términos y ecuaciones n~­

cesarias hasta llegar al caso mas complejo. Primero. se de-

sarrollara el modelo de un convertidor monol1tico isotérmi-

co sin gradientes de concentracíOn, hasta obtener el modelo 

de un convertidor monolitico integral como los que se utili­

zan en los automóviles para el control de emisiones contami­

nantes. En las siguientes secciones se dar~ una breve descriR 

ción de los tres reactores, asl como los datos de diseno ne­

cesarios para resolver las ecuaciones que forman las modelos. 
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A continuación haré una breve descripción de los tres pun­

tos de que consta este capítulo: 

1.- Presentación de las ecuaciones que representan al 

reactor isotérmico sin gradientes de concentración 

utilizado por Cutlip (1) en la oxidación cata11ti­

ca del CO. Posteriormente. se incluyen en el mode­

lo las ecuaciones que representan las resistencias 

a la difusión en los poros del catalizador, con el 

propósito de comparar los efectos causados en la 

respuesta del reactor por la difusión interna de 

los reactivos, esto ocurre generalmente a temperatu­

ras elevadas de operación del reactor. Por último, 

se propone un modelo matem~tico que represente el 

comportamiento de un convertidor monolftico. 

2.- Caracterización y andlisis rnat~matico de las ecua­

ciones diferenciales obtenidas para los tres mode­

los. 

3.- Descripción de los algorit~os de solución seleccio­

nados para resolver las ~cuaciones diferenciales de 

los modelos, inc!uyendo una brPve descripción de 

los diferentes rn~todas num~ricos ut1l1zados. 



-23-

3.1 Modelos matem~ticos de los 

reactores 

Reactor Isotérmico sin gradientes de concentración 

La razón de que Cutlip (1) haya utilizado un reactor iso­

térmico sin gradientes de concentración, 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 relación de recirculación en la entra-

da del reactor de 30 a 1, teniéndose asI un reactor comple­

tamente mezclado, o sea, que en cualquier punto dentro del 

reactor se tiene aproximadamente la misma concentración que 

en cualquier otro punto de éste, lo que es debido a que el 

flujo de alimentación es mucho menor que el reflujo. Esto 

permite que la diferencia de concentraciones en cualquier 

dirección dentro del reactor se pueda despreciar, dejando 

a la derivada de la concentración con respecto a la direc-

ci6n, aproximadJmente igual n cero, por lo que en las ecua-

ciones. estas derivadas no son tomadas en cuenta. 

Hay que recordar que el experimento se hizo alternando la 

entrada de los reactivos al reactor. primero, una mezcla de 

oxigeno-argón y despu~s una ~ezcla de monóxido de carbono­

arg6n, por lo que el reactor no fue opPrado Pn rondiciones 
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estacionarias, lo que ~ign1f1ca 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 difusión de los reactivos en el interior 

del catalizador si la temperatura del reactor se mantiene 

por debajo de los 473°K, por lo que si se opera el reactor 

a bajas temperaturas, no es necesario considerar las ecua­

ciones que describen la difusión de los reactivos dentro de 

los poros del Ldtdlizador. Al eliminar estas últimas ecua­

ciones. el modelo no depende de la disposición del cataliza­

dor. ni de la forma geo~étr1ca que ~ste tenga dentro del 

reactor, dependiendo solamente del tipo de catalizador y del 

nQmero de ~tomos superficiales de platino. 

Def ínidas las caractertsticas del reactor, se efectúan 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 ecuación de banance d~ ~atería para Pl componente en 

la fase gaseosa de un reactor sin qrad1ente es: 
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dC. 
-1 = 
dt 

E. (C. - C.) - a R. 
V 10 l V 1 

3' 1 

en donde 

3.2 

3.3 

Las funciones r 1 , r 2 y r3 definidas por la~ ecuaciones 2.13, 

2.14 y 2.15, corresponden a la velocidad de adsorci6n de CD, 

a la velocidad de desorcí6n de CD y a la velocidad de adsor­

ción de oxigeno, respectivamente. El término ªv es la can­

tidad de &tomos superficiales de platino por unidad de volu­

men de reactor. 

Las ecuaciones para el balance de materia de las especies 

adsorbidas~ son iguales a las ecuaciones 2.22 y 2.24, 

d9 i = R. - r 4 
dt l 

en donde r4 es Ja velocidad dP la reacción qu1mica entre 

las especies adsorbidas definida por la ecuaciOn 2.16. 

Para el ca~o dPI co2 la ecuación obtenida al hacer un balan-
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ce de materia es la siguiente: 

- g e + ªvr4 
V C02 

3.5 

hay que recordar que inmediatamente que el co 2 es formado 

Aste se desorbe, es decir, no existe acumulación de co 2 . 

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

delo del reactor isotérmico sin qradientes de concentración. 

Convertidor monolitíco isotérmico sin aradiente de concen­

tración en la reoión de flujo. 

El convertidor monolitico consistP de un qran número de 

celdas o pequeños duetos por los cuales fluyen los reactivos. 

Estos pequeños duetos pueden ser d~ diferentes formas geomé-

tricas: cuadrados, rectangulares. circulares, etc. En este 

caso se escoqió arbitrariamente una forma cuadrangular para 

los duetos. 

En el convertidor monolltico se distinguen tres reqionPs: 

una reqi6n de flujo. una capa porosa de catalizador y un sus­

trato de cerámica no poroso (ver f1qura 1). Los datos de di-

seho dPl convertidor ~on Pnlistartos en Pl Cuadro 6. 

El conporta~1entn de un convPrt1dor reonolftico sin oradientes 



Yf Figura 1 

L 
X 

Convertidor monolttico 

1 L----.. t 

Capa porosa ----.(! RegiOn 
de 

flujo 

. 

.- . 

.~ 

de catalizador 

~~==;;:::::=:} 

t e __ _,., 

Sustrato de ceramica 
=;ifi ª= · .. ur 

Cort~ transversal 
de la car~a dE' catülizedor 
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de concentración en la fase gaseosa o región de flujo, es 

el mismo que el de un qran número de pequeños reactores sin 

gradientes de concentración en la fase gaseosa conectados 

en paralelo, en los Que el catalizador est~ adherido a las 

paredes de los duetos formando una capa delgada. El modelo 

que describe a este convertidor es bAsicamente el mismo que 

el modelo de la seccí6n anterior, con la diferencia de que en 

este caso se incluyen en el modelo las ecuaciones que descri­

ben la difusión de cada uno de los reactivos dentro de los 

poros del catalizador. 

Para el desarrollo de las ecuaciones de difusión se tomaron 

en cuenta los siguientes puntos: el balance de materia se ha 

ce considerando que el catalizador est~ forMando una capa 

plana y que no hay acumulación de reactivos dentro de los po­

ros del catalizador; esto último es justificado por Young y 

Finlayson (11), diciendo que la relaci6n Pntre los coeficien 

tes térmicos y de masa es mucho mayor Que 1, lo que simplifi-

ca las ecuaciones de difusión, ya que las dPrivada de concen­

trac iOn can respecto al t1PMpo no son incluidas. La ecuaciOn 

que describe la d1fusi6n dentro de los poros del catalizador 

para el ¡-~sino reactivo P~ la siguiente: 

3.6 

en rlonde el térr:irm i< 1 ri<:-,tá 1r!rfin1•1D r:~r !as en;.::icn0rH."S 3.2 

y 3.3 y el t~r~1n~ J~ ns la cantidad dP ~tcMos activos su-
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perf iciales de platino por unidad de volumen de cataliza­

dor. Las condiciones de frontera para estas ecuaciones son: 

dC~ o en y o 3.7 -1 = = 
dy 

Di 
dC~ 

km e e i C*) en y b 3.8 -1 = - = 
dy l 

el asterisco utilizado distingue a la concentración del 

reactivo dentro del catalizador con la concentraciOn del 

reactivo en la región de flujo. 

Para el calculo de los caef icientes de difusión y de trans-

ferencia de masa se utilizaron las ecuaciones que aparecen 

en el Cuadro 4. 

La ecuación que describe al reactivo í en la región de flu­

jo queda expresada de 11 siguiente forma: 

dC knS 
-1 = s e e . - e 

1 
.. ) - ~ e e . - C'l! e , ) ) 3. 9 

d t V 1 o V 1 1 Y =&l 

en donde S es la supPrf1cie del catalizador que estA en 

contacto con la re~ión rtP fluJO. 

El comportamiento de los r~act1vos en la supPrf ic1e del 
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catalizador está descrito por las ecuaciones 2.22 y 2.24, 

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

d8. R 
-1 = í - r 4 
dt 

Par a e 1 e as o de 1 e O 2 s 61 o se e o ns id era 1 a e e u a e i 6 n 3. 5 • 

sin tomar en cuenta la difusión de éste a través de los 

poros del catalizador. 

Q - - Ceo + a .. r4 
V 2 • 

En el Cuadro 3 ~e muestran las ecuaciones Que forman el mo­

delo del reactor o convertídor monolttico sin gradientes de 

concentración en la r?gión de flujo. 

Convertidor monolltico integral no isotérmico 

Los modelos de las s~cciones anteriores. sirven cono ante-

cedente para el dPsJrrollu dPl modelo del convertidor Aono­

Jftico inteqral no 1sot~rm1co. Con ~l pr1ner modelo se pre-

baron las ecuaciones que describen las fpnómenos de superf i­

cie. al fi)¡n~arar nf1c rpc;¡Jltarfo5 PXpr>rxnpnta};;lS {1), COO lüS 

resultados obtPn1dns pn IJ siruloci6n dPl reactor isot0rni-
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forma geométrica del reactor. El gran número de duetos y 

la disposición del catalizador, permiten que se tenga una 

mayor Area de contacto entre el catalizador y la región de 

flujo, ademas de reducir la catda de presión en el reactor. 

Varios investigadores (Hennecke {12); Michelsen y Villadsen 

(13)), han demostrado que la difusión axial de masa y la 

conducción axial de calor pueden ser despreciadas para va­

lores del número de Peclet mayores que 50, lo que sucede en 

este caso, según afirman Young y Finlayson (11). 

Heck, Wei, y Katzer (14), han demostrado Que aun eliminando 

los términos perpendiculares a la dirección de flujo del grE_ 

diente de la concentración, se puede repres~ntar el comport~ 

miento del convertidor monolitico sin perder mucha informa­

ción, lo que simplifica considerablemente las ecuaciones dPl 

modelo y facilita su solución numérica. 

Para obtener el modelo final del convertidor monolltico in-

tegral* s61o resta incluir al ~odelo anterior la ecuación Je 

balance de energia y la componente axial del qradiente de 

concentraci6n en las ecuaciones de balance de materia. 

Del balance de ennrJia SP obt1enP la s1n11iPnte Pcuaci6n: 

ÓT + vx 
ar 

+ hS o 1! *} º' 3.10 - -
dt dX ('C , V 

; 1 



- ~~ ~I -

de calor dentr0 d~¡ slliJ~. ~antPni6ndosp asl casi homoqénea 

la teMperatura ü !o largo del espesar Je! catalizador. La 

ecuación aue describ0 la qenerJ~10n de calor de~tro del cata-

11zador e~ la siguiente: 

h (! - T*) = (~ r 4.s 3~ b] 6H 3. 11 

en donde r4 ,s ~$ la vPlocidad dP. reacción evaluada en la su­

perficie entr~ la reqiOn dP f)UJ0 y PI sólido y q es el coe­

ficiente de Pfect1v1~ad. 

;~_',~ 1~ • (, 

' 
~ ,, 

' ~ 

* o 12 + ,, i H :::: . 
b ,, . 1 í, 

l " 
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Las ecuaciones que describen la difusión de los reactivos 

dentro del catalizador y los fenómenos 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 difusión axial dentro del catalizador. 

En el Cuadro 5 se muestran la~ ecuaciones que forman el mo­

delo del convertidor monolitico na isotérmico. 

Condiciones iniciales y en la alimentación 

Las concentraciones iniciales y las concentraciones en la 

alimentación serfin definidd~ ~~~a1i ~1 taso µarticular que 

se desee simular. En el Capitulo IV se ~specificar~n cuales 

son los valores inicial~s d~ la roncPntraci6n y los valoreg 

de la concentración en la al1~entac16n para las diferentes 

corridas en la co~putador. 



CUADRO 2 

MODELO DEL REACTOR ISOTERMICO 

SIN GRADIENTES 

dcco = ..9. <eco - ccol - ªv (r1 - r2) 
dt V o 

a r.., dC 0 = ..9. (CO - co ) V .;) 

dt 2 - ·-·-
V 20 2 2 

dCco 
dt 2 

d9co = 
dt 

de 0 = 
dt 

::: - .9. e 
v co2 

r1 ::: Fco5co ( 1 -

r2 :;;: k2 exp ( - (t.E 

r3 :: 2 F 0 'l> s0 
{ i -

l:. 

r4 =: k4 8co9c exp 

+ ºvr4 

8co - eo) 

- BBco) !!H) 9co 

( 1 - 2t:H ) 
... 2 ·"n 

~=-==-- =- e==--= - ~Go) 
{i G ] = ' o ' 

( -1JF 4/nr1 



CUADRO 3 

MODELO DEL CONVERTIDOR MONOLITICO ISOTERMICO ..... 

SIN GRADIENTES DE CONCENTRACION EN LA REGION DE FLUJO 

dCco = .9. (Ceo - ceo> 
k

111
S 

<ceo - c~o(y=b)) --
dt V o V 

dC 0 = .9. (CO - e > 
kmS 

(Co2 - c52(Y=b)) --
dt 2 V 2

0 
º2 V 

dcco = - .9. ceo + ªvr4 
dt 2 V 2 

o d
2
C*co - a 1 (r - r 2) = o 

CO dy2 V 1 

dC* o - o ::: o ,., ? 2 uy 

t1C*co = o 
cly 

fJC * n "' = 0., :':o 
;Jy ... 

y '"< fJ 

y :;;: b 

y "' b 



deco = 
dt 

ili!o = 
dt 

r1 - r2 - r4 

CUADRO 3 

(Continuación) 



CUADRO 4 

COEFICIENTES DE DIFUSION, DE TRANSFERENCIA DE 

MASA Y DE CALOR 

(Sistema unidades MKS) 

Coeficientes de difusión: 

O!=------
1 1 1 ---+--

oi(AB) oi(K) 

0.5 es el valor de la fracción vacla 

4.0 P.s el valor del factor de tortuo­
sidad 

8 T1/2 
ºco(AB) =- 4.578 x 10- ~ exp (6.188 t 

M 

rn- 4 T - 0.2092) 

t/2 
= 4,63 X to-8 .!___ eXD {6.785 X 10-4 I - 0.2092) 

CM 

0co(K) 
::: 3.684 X 

Hl~8 1 1/2 

ºo2 (K) ·- 3.446 X 
rn-s 1 ur 



CUADRO 4 

(Continuación) 

Coeficiente de transferencia de calor: 

kC = 6.099 X 10-S T + 7.45 X 10- 3 

~ '~ 

p = 1.635 X ~ J 
i 



CUADRO 4 

(Continuación) 

p = 3.7216 X 10- 8 r 1' 2 exp (7.285 X 10-4 - 0.2943) 

Peo = 3.913 X 10-8 r 112 exp (6.06 X 10-4 T - 0.2943) 

Po = 4.003 x 10-8 r 112 exp (5.899 x 10-4 T - 0.2943) 
2 

cp = 2.8BB X 104 - 1.57 T + 8.075 X 103 T - 2.87 X 106 r3 



CUADRO 5 

MODELO DEL CONVERTIDOR MONOLITICO 

INTEGRAL NO ISOTERMICO 

~T + v aT + ~ (T - T*) = O 
ctt X ox C V 

p 

bH( O 

Ceo : (' y e - "' CF\ en 
U2 u 

?1 e 

Ceo = CC1Q y t :; o en. º".) (i i.:. 

X = 0 y t = tn+ 1 

[J d2C* - J. ( r 1 r ".)) ü ~CP ~ n "' co ély2 V t. 

,~ 2' r * 'l n r 'v· 3 
E'10 2-:"... o,, - •--'----~=>'"C:::: ::; ·1/! . " ? (1, 



CUADRO 5 

{Continuación) 

o Qf.*co = 
co dy 

en y = b 

en y = b 

dC*co = o en y = o 
dy 

dC* o :: o -o = en y 
dy 2 

deco = r1 - r2 - r4 
dt 

ds0 = r3 - r4 
dt 



CUADRO 6 

VALORES PARA LAS VARIABLES DE DJSE~O DEL 

CONVERTIDOR MONOLITICO 

Area transversal del convertidor (m2) 

Largo del convertidor (m) 

Fracción libre del ~rea transversal 

Area transversal de un dueto (m2) 

Ancho del dueto cuadrado (m) 

Espesor de la capa de catalizador (M) 

Número de duetos 

Radio hidr~ulico (m) 
2 

Area total de los poros del ·Cata:l izador (::i__) 
kq 

5.53 X 10-3 

o. 1 

2/3 

1.488 X 10-6 

1,22 X 10-3 

0.0254 X 10-3 

2477.0 

0.305 X 10-J 

2.27 X 105 
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3.2 Caracterizaci6n y an~lisis matemático 

de los modelos matemáticos 

Básicamente los modelos mateméticos de los tres tipos de 

reactores descritos en las secciones anteriores, están com­

puestos por sistemas de ecuaciones diferenciales cuya comple­

jidad depende del número de fenómenos que se llevan a cabo 

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

los tres modelos, las ecuaciones d1ferenc1alies que forman 

el modelo matemático para cada reactor, dependen entre sf, 

formando un sistema de ecuaciones acopladas que se deben d~ 

resolver simultáneamente. 

En el primer modelo, el sistema esta compuesto de cinco ecua­

ciones diferencíales ordinarias ce prir.er orden; en el se­

gundo, el sistema con$ta de cinco ecuaciones diferenciales 

ordinarias de primer orden y ~us Acuacione~ ~iferenciales 

ordinarias de sw;undo or.:h:;n; y en e~ tercero. el sistema ccr~ 

siste de dos ec~~ciones difer~nc1ales or~inarias de pri~Pr 

den, dos ecuaciones <JiferPl'.<i:ia1es crcHnarias 1Je sequmlo l)rdt• .. 

y cuatro ecuacione~ dif0r0nc1alns pJrc1alps h1~erb6lícas jp 

primer orden. En todos loe, cas::is. f>l rn•H1P.1o es un sistr:m¿ í'­

lineal de ecuaciones. 
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consiste en que los sitemas de ecuaciones son r1gidos o 

stiff, ya que las constantes temporales difieren mucho entre 

si. Se llaman 11 constantes temporales" a las tasas de decai­

miento de las variables dependientes. Estas tasas de decai­

miento est~n ligadas a los valores propios de la matriz Ja­

cobiana del sistema de ecuaciones 

dC = f (C) 
dt 

3. 13 

Físicamente, esto quiere decir, que algunos de las procesos 

en el reactor son lentos y otros son rapidos; los r~pidos 

(ecuaciones que describen los fenómenos en la superf 1cie del 

catalizador), determinan qué estabilidad debe de tener el 

método de solución, mientras oue los lentos (ecuaciones que 

describen al reactor), determinan la dependencia del error 

con respecto al tamaño de paso de integraciOn. Esto es. que 

para asegurar estabilidad en la solución numérica~ la compo­

nente rigida del sistema -la de valores propios mayores- rf, 

quiere que el tamaflo en el paso de integración sea pequefio. 

Pero como se est~ interesado en la solución de la compon~n­

te no r1gida del sistema -para conocer las concentraciones 

de salida en el reactor-. el uso de tamaños de paso muy pe-

queftos consume mucho tiempo de computadora, sin tener ningDn 

resultado que represente el fen6Meno a simular. 
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En general, la Mayoría rje los métodos explícitos no cumplen 

con las condiciones de estabilidad exioida para la solución 

de estos sistemas, consecuPntemente no se pueden utilizar 

para resolver sistemas r1q1dos de ecuaciones. 

Contrastando con lo anterior, la mayor!a de los métodos im­

pl 1c1 tos s1 cumplen con los criterios de estabilidad, pero 

desde el punto de vista computacional, no se aconseja su ut! 

lizaci6n. 

Los métodos multipaso lineales actualmente son utilizados 

para resolver sistemas de ecuaciones diferenciales r!gidos. 

Estos métodos son impl!citos y en general requieren de la 

solución de un conJunto de ecuaciones no 11nPales algebrai­

cas para cada intervalo de tiempo. Lo~ métodos lineales mul­

tipaso pueden ser implementados de varias formas en la obten 

ci6n de algorit~os de solución. 

De entre estos métodos, se escogió al método de Gear (15) 

como procedimíento básico en la solución de los sistemas de 

ecuaciones diferenciales. 

Por otro lado, para la soluci6n de lus ecuaciones de difusión 

utilicé el m§todo de colocación ortogonal~ orlginalmente de­

sarrollado por tilladsen y Stewart (17). EJ método es un ca-
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so especial del rnétodo de colocación y el método de resi­

duos ponderados. 
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3.3 Algoritmos de solución y descripción de los 

métodos numéricos utilizados 

A continuación, se detallan los algoritmos de solución para 

los tres modelos siguiendo el orden con el que fueron desa­

rrollados. En el caso del último modelo solamente se propone el 

algoritmo de solución, en los dos primeros modelos los resulta 

dos obtenidos en la simulación son mostrados en el Capttulo IV. 

Por el momento no tomemos en cuenta las ecuaciones de difusión 

que forman parte del segundo y tercer modelo ni la derivada 

parcial espacial que aparece en las ecuacion~s diferenciales 

parciales del tercer modelo. En consecuencia; los sistemas de 

ecuaciones a resolver tienen la forma de la ecuación 3.13: 

dC = f (C) 
dt 

que como decia anteriormente son sistemas rtgidos, ya que 

unas ecuaciones son lentas (valores propios reiativamente 

grandes). Un método numérico apropiado para la solución de 

sistemas como la ecuación 3.13 es el método de Gear, ya que 

cumple con la condición de ser rigidament~ A-estable. As1 

el primer modelo puede ser resuelto totalmente por tener 

sólo derivadas temporales y ser de la forma del sistema 

3. 13. 
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Existen versiones modificadas del método publicado por 

Gear (15) que tienen ligeras modificaciones con respecto 

al método original pero que básicamente son los mismos. 

Una de estas versiones, cuyo uso se ha extendido bastante, 

es la desarrollada por Híndmarch (18), que se encuentra en 

el paquete IMSL de subrutinas del Progrma Universitario de 

Cómputo con el nombre de DGEAR. Esta subrutina fue la que 

se emple6 para resolver en el tiempo los sistemas de ecua­

ciones. 

DGEAR QS una ~ubrut1na que integra en cada llamada un con­

junto de N ecuaciones diferenciales de primer orden, en un 

intervalo de longitud H 11t1lizando los "mf>todos r1gidos de 

Gear 11
• La longitud H puede ser especificada por el usua­

rio en cada paso, pero DGEAR, puede incrementar o disminuir 

el tamaño H dentro de un rango establecido, con el fin de 

lograr un maximo tamafio de paso sin exceder el valor esta­

blecido para el error. 

La subrutina necesita dos subrutinas que deben ser propor­

cionadas por el usuario; una para evaluar las derivadas de 

las variables dependientes con respecto al tiempo y otra, 

para evaluar las derivadas parciales de las derivadas ante­

r1orc5 cnn respPcto a la~ var1ablPs depenrjuentes o matriz 
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Teniendo la estructura básica para la solución del segun­

do modelo, que es la solución en el tiempo~ lo que resta es 

incluir el método de colocación ortogonal para rPsolver las 

ecuaciones de difusión dentro de las subrutinas que propor­

ciona el usuario para el método de Gear. 

Esto permite evaluar las concentraciones dentro del catall 

zador necesarias para resolver las ecuaciones que descri­

ben la región de flujo y los fenómenos de superficie. 

En el método de colocación ortogonal, la solución exucta 

-desconocida- es expandida en una serie de funciones desco­

nocidas Cj(x}, escogidas de tal manera que satisfagan lus 

condiciones y características de la ecuación a rpsolver. 
~ 

La serie de funciones es lla~ada "función de prueba". 

función de prueba = eº (y) 3. M 

Los coeficientes deben dP ser escoq1dos de manera Que la 

ecuación diferencial sea satisfecha de la mejor manera. 

En el método se requiere que la ecuación diferencial sea 

cero en los puntos dP ~JllJ, llanados puntos dA colocac1nn. 

El residuo es el res~ltJrlo 1e ~uGt1tu1r la función dP pru~ 
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solución exacta. Para la solución aproximada, al residuo 

se le exigü que sea cero en los puntos de colocación, lo 

que determina los coeficientes de la función de prueba. 

Conforme m~s términos se íncluyen en la serie, existen m~s 

coeficientes desconocidos y en consecuenciap el valor res! 

dual se establece en cero en m~s puntos de colocación. 

El propósito es de que. conforme el número de puntos de co 

locación va a infinito y el residuo es cero en estos puntos, 

la solución aproximada, converJa con la solución exacta. 

Existen dos ideas b~s1cas en el método de colocación. La 

primera, es semejante a los m~todos de diferencias finitas: 

la ecuación diferencial se satisface en los puntos de malla 

o de colocación. La otra idea, es la de que la solución se 

expande en una serie que proporciona una representación con­

tinua de la solución aproximada sobre toda la región del 

espacio. 

En los métodos de diferencias finitas, se obtiene la solu­

ción interpolando entre puntos adyacentes de la malla. En 

el método de colocación ortogonal la representaciOn conti­

nua de la solución sobre toda la región posee ventajas im­

portantes en cuanto a que aumenta la rapidez de convergencia 

con la solución exacta conforme se aumPnta Pl nnm?ro de pu~ 

tos de colocac16n. 



-51-

Para cada punto de colocación se tiene que resolver una 

ecuación algebraica para obtener el valor de la variable in 

dependiente en ese punto. Por lo tanto, se tendrá un siste­

ma de ecuacionP~ ñlgPhrair.as tan grande como sea el número 

de puntos de colocaci6n. 

La utilización de este método tiene la ventaja de que con 

pocos puntos de colocación se logra una buena convergencia 

en la solución. Esto reduce el número de ecuaciones que de~ 

criben la superficie del catalizador. ya que para cada pun­

to de colocación se tiene que resolver una ecuación dife­

rencial para el componente i. Para los dos Oltirnos modelos, 

despuis de algunas pruebas. se escoqieron tres puntos de ca 

locación, siendo seis el nOmero de ecuaciones a resolver 

que describen los fenómenos de superficie. Cualquier otro 

método aumentar1a el nQmero de puntos de malla para obtener 

una convergencia similar. En la referencia (19} se puede 

encontrar una descripción detallada del método, asi como sub 

rutinas Gtiles para su implementaciOn. 

Para el tercer modelo, la derivada parcial de la concentra­

ción conviene resolverla con un método explicito. ya QUP la 

utilización de un método ímplíc1to. por sencillo que sea, 

harta prohibitiva Ja simulación del convertidor en términos 

de tiempo de computadora. 
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El convertidor monolítico sería simulado como un conjunto 

de pequeños reactores perfectamente mezclados conectados 

en serie (20), sustituyendo la derivada parcial axial por 

la expresión utilizada en el método de diferencias finitas. 

La expresión para la ecuación 3.1¿ queda como sigue: 

(C. - c. ) 
kmS oc. 

+ vx 
I (rn+ 1) 1 ( m) 

(e i - e i (y =b) ) ( m+ 1 } otl{m+1) +- = 
h V 

Una ecuaci6n similar se obtiene para la ecuación de balance 

de energía. 

En la Figura 2 se muestra un diagrama de bloques que repre­

senta el algoritmo seguido para simular los reactores sin 

gradientes de concentración y con resistencias dífusionales 

en la capa de catalizador. 

o 
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CAPITULO IV 

PRESENTACION Y ANALISIS DE 

LOS RESULTADOS 

En este capítulo se muestran, Pn forma gr~fica, los valores 

de las concentraciones de co 2 obtenidos en la simulación de 

los reactores descritos en el capltulo anterior y simultá­

neamente se analizan estos resultados en función de los va­

lores esperados dadas las caracter!sticas observadas experi­

mentalmente del sisteMa qu~ se estudia. 

Hasta ahora. el problema ha sido planteado de una forma ge­

neral, por lo que es necesario establecer, desde el punto de 

vista matemático y f1sico, las condiciones iniciales de con­

centración de producto y rea~t1vcs, y las concentraciones de 

reactivos en la entrada del reactor. 

Para las simulaciones llevadas a cabo, las concentraciones 

iniciales de las especies involucradas (CD, o2 y co2}. en la 

oxidación del ~on6x1do de carbono son iquales a cero; es de­

cir, que no hay en el interior del reactor ninquno de los com 

puestos menc1onados anter1or~ente, antes de que entrP en ope-

ración. Este dPf1n@ las cond1c1cnes 1n1c1Jles para los siste-
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e~ ( t) = e. ( t) = o 
l l 

para t = o 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 alimentación como la cantidad de tiempo en la 

que se cumple un ciclo entrando primero un reactivo y des­

pués el otro. Como se verá mas adelante, el periodo es un 

parámetro importante, ya que en función de la duración del 

per!odo SP incrPmPnta o se disminuye la conversión de reac­

tivos. como se observa en la referencia (1). 

Hay que hacer notar que en los procesos como éste~ debído 

a la naturaleza no lineal del fenómeno, la conversión de 

reactivos no es maxima al reducir el periodo a cero. sino 

que se encuentra un m&xirno en la conversión cuando se utili 

zan valores intermedios del periodo, donde se ninimizan la 

acción inhibidora del CO y la escasez de reactivos. 

Otro parAraetro importante a eonsiderar y que influye de me 

nera similar que el período en la conversión de reactivos, 

es la fracción de periodo durante Ja cual entran cada uno de 

los reactivos. Como se destaca en la referencia (1). la re­

lación que guardan las fraccionPs de periodo para obtener 

una conversión maxima. debe ser la misma que guardan los reaf 

tivos en la estequioMPtríJ de la rRaccnón. Fn la figura 3 se 

explican cono se varían !ns r~ntFntrar1ones Pn la alimentación 

y también se puede obsPrvar ar~f1ca~PPtP en quP consi5te un 
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Figura 3. Estrategia para el intercambio de reac­

tivos en la alimentación del reactor. 

Las condiciones de operación se fijaron en función de los 

experimentos reportados en la referencia (1). con el fin de 

poder comparar las resultados obtenidos de la solución de los 

modelos matematicos con los resultados experimentales. En 

los Cuadros 7 y 8 se dan los valores asi~nados a los par~m~­

tros a controlar en la simulación de los rPactores. 

Herz y Marin (8J que propusieron la ecuación de balance de 

materia en la superficie del catali1ador que se utiliza en PS 

te trabajo, resolvieron estas ecuaciones haciendo la suposi­

ción de estado estac1onar10, por lo que resolviPron un s1ste 

ma de ecuaciones alqebra1cc. 



produjerQn ias rPsuitaco~. cibtenidcs en (81 {vrr fHwra 4), 

pero ahora resolviendo el sistema dP ecuaciones d1fer0nc1a-

les hasta alcanzar el estado Pstacionar1u. Cor P~ nétodo de 

Gear se obtuvieron resultados utiliZdntlc• u11 ~e·~1Jru!11 u• t1e1:1 

po de proce~¿do en la computadora, PE~ro c.Lin i:>J rf+,-.1 1.., 

Runge-Kutta semimplicito no se puclipron obtener tt'!Sult:,a:.Jc,; 

ya que la solución SP volvla inestable, por lo que ~~ ~seo-

gió y por mucho al m~tooo de Gear como alqor1tmo dr sc!uci6n 

del sistema de ecuaciones. 
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0.1 

o.o 

10-9 

e 

1 • o 

0.8 

0.6 

~ºº· 4 

0.2 

O.Ot-----

Hl- 9 e 10 
7 

H~ 

Figura 4. Valores adimensionales d~ las ~oncen~rac1ones 
... -3 

superficiales (C 0 = 2.6 x 10-' grnol e~ 6 13). 
2 

Como se puede observar en la fir¡ura 4, la air:ci6'7 rnh1~,id0ra 

del CO se presenta a partir rl~ que IJ canc~ntrac16n Jel CO 

,ior {C • ~' o .'.;),..,, = ,,, 
if...,._:11 



CUADROS 7 Y 8 

CONDICIONES DE OPERACION PARA LA SIMULACION 

DEL REACTOR DEL MODELO 1 

Corrida No. ceo e Frac. per. Periodo 
o 020 co º2 (seg.) 

1 2.% 3% 2/3 1/3 60 (sin pretratar) 
2 23 33 2/3 1/3 60 

3 23 3% 2/3 1/3 120 

4 2" 33 2/3 1/3 180 
/J 

5 2% 33 sin alternar reactivos 

6 2% 3% 3/4 1/4 60 

7 2% 
3~1 

fJ 4/5 1/5 60 

8 2% 3% 2/3 1/3 60 

9 2% 33 2/3 1/3 60 

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

CONO I C IOtlES DE OPERAC ION PARA LA SIMULACION 

DEL REACTOR DEL MODELO 2 

Corrida No. ceo e Frac. per. Periodo 
o 020 co º2 (seg.) 

11 2~' " 3" ') 2/3 1/3 60 

12 2' .J 35:: 2/3 1/3 60 

13 2 3t1 
·~ 2/3 1/3 60 

Te~p. 
( K) 

333 

333 

333 

333 

333 

333 

333 

301 

423 

333 

Te~p. 
( K) 

301 

333 

423 



+::.r i:-·! O., y r1es~111r>:: •'l u., esto c¡c:1t'}rP rJpc1r 11ue s» reou1e~ 
t:. 

re dar un pr~tratam1Pnto al catal12a~or con o2 ante~ de que 

se ir.traduzca CO al reactor. Haciendo f.?sto se mantendrii 1.w 

nivel irle concentrdc16n dP C.., ::,upPrf1r.1al tal, QUI? durante 
' 

toda la opPrac16~ ~ste ro per~1t1ra ~u~ PI CD sature la su-

perf1ci~ del catal1zG1or. Al ~e~ir que no se favarPce ~ la 

conversión de reart1v0s. ~P~~n los r0sultcdos de la corrida 1, 

me rpfiero a Que la cant1Jac dP co2 a la salida dPI reactor 

es de aproximada~ente un 10- 3 ~ de la ~Pzcla qas~osa durante 

los primeros 1CO SP~undcb y dPspués va decayendo hasta ser 

pr~ct1cacente cerc. 

En todas las corridas s1Qu1entes. coma se ve en Pl Cuadro ·7 

y en el 8 ~n cada perfcdü ~l a2 entró primero al reactor que 

p ¡ co. 

~1 conparaFo~ •~~ rPsultadcs ~bteniJos en las corridas 2, 3 

r: c.. ') ,.~ 
\ J ~ 1 • J. ~ 
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centraci6n promedio de co 2 pn la sal1ua del reactor, mien­

tras que s1 el período es pequer1u ld acción inllibidora del 

CO impide que la conversión de reactivos sea pequeHa, obser­

vAndose aproximadamente 10- 3 ~ de co 2 a la salida del reac­

tor. Por ser tan pPQUPhns los resultados de Ja corrida 5, 

éstos no aparecen en la f 1qura ~. 

Para la corrida 4 el periodo es relativamente grande -180 

segundos-, en estP casa la concentración promedio de co 2 a 

la salida drl r~3ctor es peque~a debido a la falta dP uno 

de los r~~ct1v0s mientras el otro esta entrando al reactor. 

Para esta corrida no se pueden Aostrar los resultados grAf 1-

camente, ya que después de 204 segundos de operación del reaf 

tor, se presentan inPstah1Iidades en el m~todo de soluciOn. 

cumpliéndose apenas un ciclo en el proceso. 

1. 6% 
333 ºK 
O. 66 fra.c. 1 er. Cü 
0.33 frac. per. o

2 

- expc,rinental 
-·- corr.1.da 2 
---- .:u1 i iu<J. 3 

------- tH) --~.~~~-. .. -------60 -------+1 
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Comparando los resultados expPrimentales y los resultados 

teóricos de la corrida 2 (fi~ura 5), desde un punto de vis­

ta cuantitativo, los valores promedio del co 2 son muy simila­

res, pero cualitativamente esto$ resultados no son similares. 

Si observamos los resultados PXpPr1mentales (fiQura 5), la 

producción de co 2 aumenta durante la fracción de periodo en 

la que entra el o2 y cuando entra el CO, disminuye la pro­

ducción de co 2• Ahora, si observamos los resultados obteni­

dos en la corrida 2, sucede lo contrario de lo esperado se­

gún los resultados experimentales. 

Desgraciadamente desde rste punto de vista. el ~odelo no prf 

dice correctamente el comportamiento dPl reactor, pero esto 

se puede corregir s1 se ajustan los valores de algunas cons­

tantes con los resultados experi~entalPS. La forma de ajus­

tar el modelo se explica en las paQrnd~ 227 y 228 de ld t'P­

ferencia (15}. 

Lo que sucede es que en esta req10n de operación del redctor, 

segGn el experimento, la falta d~ o2 Pn la superficie del c~­

tal 1zadcr hace quG la cDnversión no sea Mayor. fn canbio Pn 

la simulación teórica, la falta de CO 5uperficial disminuyP 

lQ concentración de co2 a la salida del reactor. 

51 se disr1nuye el periodo. esta d1fPrPnc1a ~e hace menos 

i3preciable, r:;ritHdo d quP Pt C>l dl',Nb1 lci liLir:Pnta a tal qrJcto. 

QUP el C~ e-p1ez~ J 1nh1t1r lJ r0JCC16n 1ulr1ca. 
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En las corridas 6 y 7, antes de que se cumplan dos ciclos 

de operaci6n del reactor, la concentración superficial de 

CD es cercana a uno. impidiendo la adsorción de º2· Se ob-

tuvieron concentraciones de co 2 muy pequeñas a la salida del 

reactor, abajo del 10-2% en el mejor de los casos. De los resul 

tados de estas corridast se concluye que al aumentar la frac-

ci6n de periodo del CO, la reacción se ve inhibida por la sa­

turación de la superficie del catalizador por el CO. 

En la figura 6 se presentan los resultados de las corridas 8 

y 9, observ~ndose en éstas el efecto que causa el aumento de 

la temperatura en la conversión. Como se ve en la gr~fica y 

como se esperaba, hay un aumento en la producción de co 2 al 

aumentar la temperatura. 

Si observamos la corrida 9, se ve que los máximos relativos 

no son iguales debido a la falta de CO en la superficie al 

aumentar la adsorción de o2. Hay que recordar que la adsorci~n 

aumenta al aumentar la temperatura. 

Por Oltimo, en la figura 7 se muestran los resultados gráfi­

cos de las tres corridas del modelo 2, cuyas condiciones de 

operación aparecen en el Cuadro 8. 

En la solución del modelo 2 se presentaron dificulta<lP~. por 

lo que nada ~as se realizaron tres corridas en la computadora. 

Como se ve en la corrida 13, hay una 1 igera disminución en la 

concentración de salida del co 2 con re~pPcto a la corrida 9 

del modelo 1, esto se dPb~ a QUP PI au~entu Jp ld te@peratura 
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--
corrida 2 
corrida 8 

--- corridd 9 
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] 

Figura 6. Variación de la temperatura sin incluir las resis­

tencias difusionales (Modelo 1). 
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Figura 7. Variación de la tempPratura incluyendo las resis­

tencias J1fus1onales (Modelo 2). 
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i nf luye en el coeficiente de transferencia de masa, dismi­

nuyendo la cdntidad de CO que se transfiere de la región 

de flujo a la capa de catalizador. 



V.- CONCLUSIONES 

A lo largo de este trabajo se desarrollaron los modelos mate­

m~ticos que representan tres diferentes tipos de reactores en 

los que se lleva a efecto la reacción de oxidación catalttica 

del mon6xido de carbono. Adem~s. se resolvieron las ecuacio­

nes que forman estos modelos para simular la operación no es­

tacionaria de los reactores a diferentes condiciones de concen 

traci6n y de temperatura. 

Para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales que inte­

gran los modelos de los reactores, se propuso un algoritmo de 

solución que tiene como estructura bAsica al método de Gear, irr 

cluyéndose el método de colocaci6n ortogonal en el caso de que 

se consideren en el modelo las ecuaciones que describen la di­

fusión de los reactivos dentro del catalizador. 

Del an~lisis del trabajo desarrollado y de los resultados obte 

nidos se desprenden las ~iguientes conclusiones: 

- Los modelos describen el efecto inhibidor del mon6xido de 

carbono en una región de operación bastante amplia. 

- Los modelos describen un aumento considerable en la conver­

sión de reactivos al altPrnar su entrada al reactor. 
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- Los resultados numéricos concuerdan cuantitativamente con 

los resultados experimentales presentados en (1}, aunque 

en esa región de operación fallan desde un punto de vista 

cualitativo. 

- En el modelo que se consideraron las resistencias a la di­

fusión dentro de los poros del catalizador, se observó una 

disminución en la conversión de reactivos para que los valo 

res de la temperatura fueran m~s 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 r1gidos (como los mode­

los matem~ticos de columnas de destilación). se recomienda 

utilizar una combinación de los métodos de Gear y de coloca­

ción ortogonal como estructura b~sica del algoritmo de solu­

ción que cump·la con los requisitos de convergencia y estabJ. 

lidad tan dr~sticos 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 químicas pueden 

ser simulados con modelos matemat1cos y esquemas de solución 

como los propuestos en este trabaJo. a los Que sólo hay que 



modifirar las expre.::,1,Jílt>S dE t:HJ~tJ(.,; ·¡u'.i:i;¡',' y Ja~ pro­

piedades fisicas que ~aracterizar al ~1stP~' '~accionan­

te de que se trate. 
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