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RESUMEN

El tema central de esta tesis se enfoca hacia la aplicacion de los modelos matematicos para ¢l
estudio de reactores cataliticos heterogéneos.

Se consideran dos tipos de modelos: los modclos basados en principios fisicoquimicos
(fenomenoldgicos) y los modelos estadisticos. En el capitulo 1 se presenta una breve introduccion
acerca de las formas en que se puede modelar un sistema, haciendo especial énfasis en el drea de
reactores cataliticos heteragéneos.

En el capitulo 2 se describen los principales fenomenos que ocurren en un reactor catalitico de
dos fases y se presentan las ecuaciones que los describen en términos mateméticos. También se
propone la estrategia para la solucion numérica de los modelos considerados.

Los modelos para el reactor gas-solido se aplicaron para analizar dos procesos importantes a
nivel industria (capitulo 3). El primer ejemplo es la isomerizacion de xilenos en fase vapor. Se
empieza por describir la termodinimica del proceso y el modelo cinético reportado en la literatura
para un catalizador a base de Pt/SiOz-AL0y. Con ¢l modelo unidimensional pseudo-heterogéneo
se llevd a cabo la simulacion del reactor industrial y los resultados se compararon con datos de
planta, posteriormente se realizé un andlisis de sensibilidad paramétrico. El segundo ejemplo es la
produccién de anhidrido maléico a partir de n-butano. Utilizando un modelo cinético reportadu
en la literatura para un catalizador PVO, se realiz6 la simulacion del reactor, empleando tanto el
modelo bidimensional pseudo-homogénco como el modelo unidimensional pseudo-heterogéneo
Los resultados se compararon contra datos de planta piloto reportados en la literatura.

En el capitulo 4 se presenta un modelo matematico para el reactor catalitico gas-liquido-
sdlido, el cual consiste de los balances de materia para el liquido en flujo piston, con equilibrio
liquido-vapor en cada segmento diferencial de reactor. La principal aplicacion de este modela se
encuentra en las reacciones de hidrotratamiento. El modelo se utilizo para analizar la influencia de
las variables de operacién sobre el comportamiento de reactores de laboratorio. La reaccion de
hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno se tomé como ejemplo.

Como una alternativa para analizar sistemas cataliticos complejos, se utilizaron los modelos
estadisticos (empiricos), los cuales resultaron de gran ayuda para analizar el proceso de
isomerizacion de xilenos, apoyados de informacion experimental, La metodologia de superficies
de respuesta fue empleada para estudiar este proceso (capitulo 5).

En el capitulo 6 s¢ presentan las conclusionces generales de la tesis.

Como resultado de este trabajo sc tienen programas por computadora que resuclven
numéricamente los modelos, los cuales pueden utilizarse para estudiar diferentes procesos
cataliticos. Con los ejemplos tratados se demuestra la valia de los modelos para el andlisis de
reactores cataliticos.



INTRODUCCION

La innovacién de los procesos cataliticos o el mejoramiento de los ya existentes involucra dos
etapas basicas; la primera tiene como objetivo el desarrollo de nuevas formulaciones de
catalizadores, en tanto que la scgunda se enfoca hacia ¢l disefio y andlisis del reactor donde se
aplicaran los nuevos catalizadores. Mientras que la primera etapa se apoya en su mayor parte de
trabajo experimental, para el anlisis, disciio, control, optimizacion y simulacion de reactores
industriales, el investigador gencralmente recurre a los modelos matemiticos, los cuales
representan una herramienta Otil para lograr sus objetivos.

Dos formas posibles de modelar un sistema catalitico son:

i) Utilizando modelos estadisticos, que consisten en el ajuste de datos experimentales a una
funcién empirica, y son de gran ayuda cuando se utilizan para interpretar los resultados de una
serie de experimentos previamente diseflados.

ii) Con modelos fenomenologicos, los cuales se basan en los principios de conservacion (masa,
energfa y momentum), y como su nombre lo indica, tratan de explicar en una forma aproximada a
la realidad, lo que ocurre en el reactor. Estos modelos pueden ser muy complejos, sin embargo, no
siempre el modelo més complicado resulta ser el mejor. Al aumentar el niimero de parimetros en
¢l modelo también se incrementa la incertidumbre en algunas correlaciones para evaluarlos.
Adicionalmente, 1a dificultad para resolver modelos tan complejos es muy grande, y resulta
necesario emplear métodos numéricos sofisticados y computadoras de gran capacidad.

La mayoria de los modelos pertenecientes a la segunda categoria fueron formulados en su
forma basica desde hace més de 3 décadas, pero su aplicacion ha estado limitada debido
principalmente a las dificultades en la solucion numérica de los modelos. En la actualidad este
problema esta siendo superado, por el avance tanto en las técnicas numéricas como en desarrollos
computacionales.

Los objetivos propuestos en esta tesis son los siguientes:

« Implementar modelos matematicos generales (para NC componentes y M reacciones)
basados en principios fisicoquimicos (modelos fenomenoldgicos) para reactores cataliticos
gas-sdlido y gas-liquido-sélido.

s Aplicar tanto los modelos fenomenoldgicos como los modelos estadisticos, para el anélisis
de sistemas cataliticos de interés a nivel industrial,

» Analizar la sensibilidad de los modelos con respecto a cambios en las condiciones de
operacion, parmetros de transporte y pardmetros cinéticos.

EnJa Tabla I se presenta un resumen de los modelos implementados en esta tesis, asi como los
procesos a los cuales fueron aplicados. Dentro de la clasificacién correspondiente a los modelos
fenomenoldgicos se tratan los modelos para reactores gas-solido y gas-liquido-sdlido. Para el caso



Tipes de Bases del Modeles Impiementades Aplicaciones
Medeles medele
Gas-Solido *Unidimensional Isomerizacion
<Bidimensional de Xilenos
Oxidacion de n-
Formas | Utilizando un butano
de modelo basado | B. Materia
Maedelar | en principios B. Energia
un fisicoguimicos: | B. Momentum
sistema | Modelo Gas-Liquido-Solido  *Unidimensional
catalitico | Fenomenologico
G L HDS de
Dibenzotiofeno
Utilizando un Ajuste de una
modelo funcion (p. €. un
Estadistico polinomio) a un ~Modelo Cuadratico Isomerizacion
(Empirico) grupo de datos de xilenos
experimentales.

Tabla L Resumen de los modelos implementados y sus aplicaciones.
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del reactor gas-solido se formuld ¢l modelo unidimensional (el cual toma en cuenta fa variacion
de la composicion, temperatura y presién con respecto a la coordenada axiat), y el modelo
bidimensional (modelo unidimensional + dispersion sadial). Para el reactor catalitico de lecho fijo
de tres fases (gas-liquido-solida) se proponc un modelo unidimensional con equilibrio liquido-
vapor en cada segmento diferencial de reactor.

Con ¢l objeto de que los modelos formulados puedan aplicarse a diferentes procesos, se
considerd conveniente programarlos de una forma general; de tal forma que si se desea utilizarlos
para un sistema reaccionante distinto, serd necesario modificar la subruting que describe la
cinética de! proceso e introducir los parmetros adecuados para el sistema en estudio.

La aplicacion de los modelos se enfoca sobre todo a sistemas que se investigan actualmente, o
sc han estudiado anteriormente en &l laboratorio de catalisis de {a Facultad de Quimica (UNAM).

Para el reactor gas-solido se presentan dog ejemplos interesantes a nivel industrial:

1. Los modelos unidimensionales se utilizaron para estudiar el proceso de isomerizacion de
xilenos en fase vapor sobre un catalizador a base de PUSiO-ALO;. Con la ayuda de datos
cinéticos reportados en la literatura se simulé el reactor para este proceso y ademds se realizd un
anilisis de sensibilidad paramétrico.

2. El modelo bidimensiona! se aplicd a un sistema altamente exotérmico: la sintesis de
anhidrido maléico a partir de n-butano sobre un catalizador PVO (6xido de vanadio-fosforo).
Utilizando un modelo cinético reportado en Is literaturs para este sistema, se Hevo a cabo Ja
simulacidn del reactor con ¢ modelo bidimensional pseudo-homogéneo. E! modelo
unidimensional pseudo-heterogéneo también se empled para este ejemplo y adicionalmente se
realizd un andlisis de sensibilidad paramétrico para este proceso.

En cuanto 8 la aplicacion del modelo para el reactor gas-liquido-sdlido, se tomaron ejemplos
relacionados con el drea de hidrotratamiento. La hidrodesulfuracién de dibenzotiofeno se
consideré como una reaccion representativa de estoy procesos, y utilizando un modelo cinético
reportado en Is literatura, so realizd un estudio de la influencia de algunas variables de operacion
sobre ¢f comportamiento del reactor.

Los modelos empiricos también fueron considerados en esta tesis. Para demostrar su utilidad
se realizd un estudio del proceso de isomesizacidn de xilenos con datos experimentales
disponibles. Este ejemplo se presenta como un método alterno para el andlisis de sistemas
complejos.

Se considera que una contribucion valiosa de este trabajo es la implementacion de los
modelos para reactores cataliticos, ya que para fituras investigaciones se contard con una
herramienta que puede ser utilizada con diferentes propdsitos, como se demostrd con los
procesos industriales analizados en este trabajo. Los programas por computadora elaborados en
esta tesis tienen el objetivo- de servir como base para el futuro desarrollo de un paquete
computacional destinado al modelado de diferentes tipos de reactores.



CAPITULO 1

GENERALIDADES

De acuerdo con Aris [1], se puede considerar a un modelo matemético completo como un
imitador de la realidad o de alguna parte de esta. Con esta idea en mente, resulta factible
establecer analogias entre el modelo M y ¢! objeto O en forma de ecuaciones matemiticas; por lo
cual, un modelo matemético representa un grupo de ecuaciones (algebraicas, diferenciales y/o
integrales), que se utilizan para describir el comportamiento del objeto O. Se dice que el modelo es
satisfactorio si las variables y fendmenos mas importantes se pueden representar correctamente
para ¢l contexto de la investigacion especifica.

El modelado matemtico se utiliza para formular diferentes fenémenos fisicos y fisicoquiticos:
transferencia de calor, masa y momentum; asi como reacciones quimicas, tanto en reactores
homogéneos como heterogéneos [1-3].

1.1 Clasificacién de los modelos matematicos
Los modelos matematicos pueden clasificarse de varias formas: a) de acuerdo a su alcance

fisico, b) al tipo de ecuaciones que lo describe y c) en base a los métodos mateméticos empleados
en su solucién. Una clasificacién de acuerdo al primer criterio [4], sc presenta en la Figura 1.1,

MODELOS
MATEMATICOS
MODELOS
MODELOS BASADOS EN MODELOS
BASADOS EN FUNCIONES DE ESTADISTICOS
PRINCIPIOS DENSIDAD DE (EMPIRICOS)
FISICOQUIMICOS PROBABILIDAD

Figura 1.1 Clasificacion de los modelos matematicos de acuerdo a su alcance fisico.




La primera categaria comprende a los modelos basados en la farmulacion matemética de los
fenomenos de transporte, los cuales se pueden deseribir por las leyes generales que gabiernan cl
transporte de masa, energia y momentum. Bird et al. [5] tratan de una forma general la deduccion
y aplicacion de estos modelos en temas relacionados con la Ingenieria Quimica. Para cjemplificar
este tipo de madelos consideremos un reactor, donde F es el flux de alguna entidad (tal como la
masa o la cntalpia) dentro de una region uniforme; G la rapidez total de generacion de la miswa
entidad en la misma region y I la cantidad total de esta contenida cn su interior. Una ccuacion de
balance general s¢ puede escribir en la siguiente forma:

4t
—=F+G (1
dt )

donde las relaciones de F, G y 11 a otras variables del sistema particular dentro del cual se esta
trabajando, se conocen como relaciones constitutivas [1].

A manera de ¢jemplo considere a una especic quilmica presente en una region de volumen V
con una concentracion uniforme C, 1a cantidad total de esta especie serd entonces H= VC. Si ¢l
sistema es un reactor de tanque agitado perfectamente mezclado, con una rapidez de flujo
constante q, de tal forina que la concentracién del efluente sea C, entonces F=q(Cf-C). Ademas, si
la rapidez de reaccion se puede expresar como una funcion de la concentracion del reactivo C; la
generacion por unidad de volumen serd -r(C), por lo tanto G = -V (C). Sustituyendo estas
relaciones en la ecuacion (1.1) da como resultado:

v(%%) =q(Cf - C)- Vi(C) (12)

donde F, G y M estén relacionadas 2 C por medio de sus relaciones constitutivas, las cuales
definen la naturaleza del flux y la cinética de la reaccion. De esta forma la ecuacion (1.2)
representa ¢l modelo que describe el comportamiento de un reactor de tanque agitado.

Dentro del 4rea de Ingenieria de reactores cataliticos se pueden encontrar numerosos ejeniplos
de la aplicacion de este tipo de modelos, en procesos importantes como en reacciones de
oxidacion [6,7], isomerizacion [8], hidrotratamiento [9] etc. También se ha publicado
recientemente el desarrollo de modelos generalizados para reactores multifasicos [10,11].

La segunda clase de modelos presentados en la clasificacion de la Figura 1.1 se refiere a los
modelos basados en las ecuaciones de transporte para funciones de densidad de probabilidad, los
cuales generalmente dan sus resultados en forma de funcionalidades P(®,..., ). Estos modelos
se definen de tal forma, que la probabilidad de encontrar a las variables dependientes (dy,...,d,) en
un rango pequeiio (d®y,..,dd,), alrededor de las funciones @y(x.t),..., Pu(x,t) es PO, .. b,)
dd,y,....d®P, Las funciones de densidad de probabilidad P(®,,... Q. x,t), que se definen
anilogamente para valores dados de las variables independientes x, t, son las mds comunes. Estas
nos dan la probabilidad de que las variables dependientes, a una distancia fija x = (x), X3, x3) y
tiempo t, estén en el rango d®,,..,d®, alrededor de los valores @y,..., &, como P(d,,.., Dy x, 1)
d®,,...,dP,. Podemos encontrar ejemplos clasicos de estos modelos en mecanica estadistica y en la
teoria cinética de los gases.



Un tercer tipo de modelos llamados modelos empiricos o estadisticos, consisten en ef ajuste de
una funcidn (generalmente un politomio) a un grupo de valores de fas variables fundamentales del
proceso, las cuales se obtienen por medio de la experimentacian. Un modelo empirico representa
una relacidn general:

Y=1(X,B) (1.3)

donde Y = vector de las variables dependientes
X = vector de las variables independientes
B = vector de parametros

Debido a su complejidad, muchos procesos industriafes no pueden describirse por medio de los
modelos citados en las dos printeras categorias de la clasificacidn anterior. En tales casos es
conveniente recurrir a los modelos empiricos, los cuales son de gran ayuda en el trabajo de
investigacidn, como se ha podido demostrar en diversos estudios [12,13].

La eleccién de un determinado mnodelo para una investigacion especifica dependerd de los
objetivos de dicha investigacion. En términos generales, existe un comprontiso entre la utilidad del
modelo y su costo, como se aprecia en la Figura 1.2. A medida que se incrementa la
fundamentalidad de! modelo, también se aumenta el nimero de parAmetros ajustables de este, lo
cual implica una mayor cantidad de trabajo experimental para su evaluacién. Como se observa en
la Figura 1.2, existe un dptimo en cuanto al nimero de leyes fenomenoldgicas que se incluyen,
para generar un modelo préctico.

utilidad|

Figurs 1,2 Espectro de modelos, el cual
se expande desde modelos empiticos en el /
lado izquierdo, a modelos completamente costo
fundamentales a 1a derecha [14).

valor neto A

Nimero de leyes feromenoldgicas
Nimero de constantes afuslables

1.2 Campo de aplicacién de los modelos matemiticos.

El campo de aplicacion de los modelos mateméticos es muy amplio, y en este trabajo nos
interesa utilizarlos en el 4rea de Ingenieria de reactores, dentro de la cual trataremos dos sistemas
cataliticos muy utilizados tanto en 1a industria como en Ia investigacion: sistemas gas-solido y gas-
liquido-sélido, en reactores de lecho fijo. En cuanto a los tipos de modelos que se utilizaran, nos
limitaremos a los dos extremos de la clasificacion presentada en la Figura 1.1; modelos
fenomenol6gicos basados en principios fisicoquimicos y modelos empiricos.

A continuacién mencionaremos las aplicaciones méas importantes de fos modelos matematicos
en el drea de Ingenieria de reactores cataliticos {15]:



s Correlacion de datos experimentales.

Los fendmenos fisicos y quimicos que se llevan a cabo dentro del reactor son muy complejos,
lo cual hace dificil el analisis experimental de la reaccion. Como se explicard en ¢l siguicnte
capltulo, existen varias formas de transferencia de masa y calor dentro del reactor, las cuales
pueden interaccionar, contribuyendo de esta forma a los resultados globales reflcjados en los datos
experimentales. Un modelo matematico es la dnica herramienta disponible para scparar y explicar
lainfluencia de las variables involucradas en el proceso.

* Prediccion del funcionamiento del reacior,

El modelo matemitico que describe en forma cuantitativa el funcionamiento del catalizador
puede introducirse en el modelo de cualquier tipo de reactor. Con un modelo global para ¢l
reactor y ¢l catalizador, es posible determinar tanto la influencia de las caracteristicas de disciio del
catalizador (tamaiio de la particula, distribucion de! radio de poro etc.) como las condiciones de
operacion, sobre el funcionamiento global del reactor.

* Optimizacidn en el control del reactor,

La estrategia aplicada en el control del reactor debe dar como resultado las condiciones de
operacidn econdmicamente dptimas. El modelo matematico utilizado para propositos de control
no necesariamente deberd estar basado en principios fisicoquimicos, como se requiere para
optimar ¢! disefo del catalizador; se puede utilizar un modelo més simple, como por ejemplo, un
modelo emplrico.

« Optimizacidn en el disefio del catalizador y el reactor,

Una vez establecido ¢! modelo matemitico para el reactor y el catalizador, resulta factible
llevar & cabo una optimizacion del sistema global. Por ejemplo, i la distribucién del radio de poro
se puede cambiar durante ls manufactura de! catalizador, en un estudio para Is optimizacion del
catalizador esta se pueds modificar junto con otras variables manipulables, para determinar la
distribucion de radio de poro dptima, La influencia de otros parémetros (cinéticos, del reactor y
del catalizador) asi como las condiciones de operacion del proceso, pueden estudiarse en forma
apropiada realizando un anélisis de sensibilidad paramétrico, como se explica a continuacion.

1.2.1 Andlisis de sensibilidad paramétrico (aspectos generales).

El andlisis de sensibilidad se puede definir como el procedimiento por medio del cual la
sensibifidad de la respuesta de un sistema a variaciones en los parimetros, se combina con la
incertidumbre en los valores de estos pardmetros, para determinar cual de eflos tiene Ia mayor
influencia sobre e comportamiento del sistema,

El caso genera! para un sistema con un vector respuesta x y un vector m-dimensional de
parametros p, se puede describir por la ecuacién:

dv/dt=f(x,p) (1.4)
En trabajos previos (16}, se han propuesto metodologfas para el anélisis de sensibilidad global

de sistemas representados por la ecuacion (1.4). En general, se deben de considerar tres grupos
distintos de parémetros:



i) Los parimetros de transporte (masa y calor).
ii) Pardmetros relacionados con la cinética del proceso
iii) Los pardmetros de operacion del reactor.

Las especificaciones de estos pardmetros dependen del sistema reactivo empleido, del modelo
matemético y también de las caracteristicas operacionales de la planta y configuracién para su
control. La incertidumbre en los pardmetros cinéticos y de transporte (especialmente para la
energia de activacion aparente y los pardmetros de transferencia de calor) pueden tener una
profunda influencia en la prediccion del comportamiento del sistema, y por lo tanto resulta
importante cuantificarlo. Ademés, extendiendo cl andlisis para incluir los pardmetros de
operacién, se puede tener informacion que es de considerable valia para decidir las variables a
manipular para propésitos de optimizacion y/o control. Al mismo tiempo, este anilisis nos
permitird conocer que tan robusto opera el reactor y cuales son las variables de mayor impacto
sobre la variabilidad global de! proceso, lo cual finalmente puede tener una influencia importante
sobre la rentabilidad del proceso.

En la literatura se pueden encontrar diversos estudios referentes al analisis de sensibilidad
para diferentes sistemas y con modelos de diferente complejidad para el reactor, tanto para
sistemas que consideran temperatura del medio de enfriamiento constante, como el caso en e que
es variable [17-23].
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CAPITULO?2

DESCRIPCION MATEMATICA
DEL REACTOR CATALITICO
GAS-SOLIDO

Este capitulo tiene como objetivo describir en términos mateméticos el comportamicnto del
reactor catalitico de lecho fijo gas-solido. Se tratan de una forma concisa los fenomenos que
ocurren dentro del reactor y se presentan las ecuaciones matematicas que los describen, junto con
sus respectivas condiciones iniciales y de frontera. Existen varios textos y publicaciones que tratan
estos temas con mayor detalle, algunos de los cuales se listan en las referencias [1-10]. Después de
establecer Jos modelos con los que se trabajard en esta tesis, se presenta la estrategia para su
solucion y se explica la forma en que pueden incorporarse los distintos fenbmenos de transferencia
de masa y calor, para construir 10s modelos pseudo-heterogéneos. Finalmente se discuten los
problemas numéricos encontrados en la solucién de los modelos.

2.1 Introduccibn,

"E! problema del modelado matemético para reactores cataliticos gas-solido ha sido abordado
desde hace més de 3 décadas por varios autores [9,10-13] y més recientemente por Froment y
Hofimann [3] y Feyo de Azevedo et al. [7]. A pesar de que la formulacion de los modelos fue
establecida hace ya varios afios con diferentes grados de sofisticacion [14,15], en 1a actualidad se
siguen estudiando estos temas, poniendo especial énfasis a los siguientes puntos: (i) al estudio de
los métodos mateméticos para la solucion eficiente de los modelos de reactores [16,17]. (i) al
desarrollo de modelos cinéticos para sistemas de reaccién complejos (incluyendo los estudios
relacionados con la desactivacion del catalizador), los cuales se deben incorporar al modelo
matemético de reactor 18], (iif) a la implementacién de modelos generalizados para este tipo de
reactores [19,20], (iv) al desarrollo de correlaciones para la estimacién de parimetros de
transporte, principalmente en lo que sc refiere al problema de transferencia de calor, [21-24] y
finalmente (v) a la aplicacion de los modelos mateméticos para el estudio (simulacién, anélisis,
diseflo, control, optimizacion etc.) de reactores industriales [25-28]. Siendo los puntos (/i) y (v)
los temas de interés para el presente trabajo.

E! punto (iv), referente al desarrollo de correlaciones para el transporte de masa y calor tanto
en el interior del reactor como en sus fronteras, ha sido objeto de constantes estudios, como 1o
resaltan Feyo de Azevedo et al. [7]. En lo que respecta a los procesos de transferencia de masa,
las correlaciones que se presentan en la literatura han resultado satisfactorias para describir los
fenbmenos que se llevan a acabo en el reactor. Sin embargo, los procesos de transferencia de
calor, principalmente con respecto a 1a coordenada radial, tanto en el interior del reactor
(caracterizado por coeficientes de dispersion radial) como en las fronteras (el cual generalmente se
toma en cuenta por medio de un coeficiente de transferencia de calor en la pared), no han sido
correlacionados satisfactoriamente aiin en estos dias, lo cual queda demostrado por la serie de
investigaciones que se realizan actualmente al respecto {21-24). La incertidumbre en la prediccion



de los coeficientes de transferencia de calor para lus diferentes modelos, se debe principalmente a
la complejidad de los fenomenos que se llevan a acabo y a sus interacciones. Lsta lo podemos
apreciar en la Figura 2.1, donde se representa una seccion del reactor, (a) en el interion del fecho
catalitico, y (b) cerca de la pared del reactor. En esta figura se aprecian fos diferentes mecanismos
por medio de los cuales se lleva a cabo la transferencia de calor, tanto en la fase fluida como en el
catalizador solido, y ello nos da una idea de Ia dificultad para correlacionar y separar los diferentes
procesos. De los diferentes mecanismos mencionados, se debe resaltar la importancia de la
transferencia de calor por radiacion, cuya contribucion puede ser significativa a temperaturas altas

(71
(a)

Conduccién a través del fluido
Conduccién por contaclo
Conduccién a través de una pelicula estancada
Flujo de calor Radiacidn cntre espacios vacios
= Radiacion entre panticulas solidas
Conduccién a través del solido

Conveecton debida al flujo del Muido

Flujo del fluido
(b)

Conduccién porfontacta

Radiacién cntre fascs solida

Flujo de => Conduccion térmica molecular
calor y radiacion entre vacios

Transporte a través deuha -ﬂ
Ilujo del fluido f pelicola en ta frontery

Mezclado lateral del flujo det

Figura 2.1 Mecanismos de transfcrencia de calor en un reactor de lecho fijo [29].

Una discusion detallada de los procesos que se llevan a cabo tanto en el reactor como en ¢l
catalizador, se pueden consultar en varios textos y publicaciones [1-10].

Entonces, para la formulacién de los modelos matematicos de reactores gas-solido, ademds de
tomar en cuenta ¢l proceso quimico de la reaccion, se deben de considerar los fendmenos de
transferencia de materia y energla que pueden tener lugar bien en la direccion axial y/o radial del
reactor (fransporte inirareactor), bien entre el fluido y I particula sélida (transporte interfuse) o



bien en el interior de dicha pasticula catalitica (ransporte intrafase). De la combinacion de estos
fenomenos y de su descripcion matemdtica surgen fos distintos tipos de modelos de diseo para
estos reactores.

En general, para el tratamiento matematica de los procesos de transferencia de masa y calor en
lechos empacados, sc han desarrollado tres tipos de modelos continuos:

(1) El modelo basado en la particula de catalizador, donde los fendomenos intrafase se toman
en cuenta en forma separada.

(2) El modelo de dos fases (heterogéneo) en el cual ambas fases, solido y fliido, intercambian
calor y/o masa, y tales procesos de transporte son tomados en cuenta.

(3) El modelo de una sola fase (pseudo-homogénco), en el cnal ef reactor es considerada
como un sistema semi-continuo

A continuacion se presenta una version del modelo general heterogéneo, el cual se considera:
como una descripcion suficientemente completa del reactor y sus fronteras. Recientemente
Papageorgiou y Froment {26], han modificado este modelo, permitiendo la variacion radial de la
porosidad en el lecho catalitico. El modelo incorpora ademas, fas ecuaciones de momentum para la
descripcion de los perfiles de velocidad y presion en el reactor. Con este modelo se observa la
tendencia en el modelamiento de estos sistemas, hacia una descripcion més realista de los
fendmenos fisicos y quimicos que ocurren en ¢l reactor.

2.2, Modelo heterogéneo para el reactor gas-sofido.

Para el caso de los modelos continuos, los balances de materia, energia y momentum sobre un
eleniento diferencial de volumen del reactor, dan origen a las ecuaciones diferenciales que
describen ¢l comportamiento del reactor. El modelo que describe con mayor precision lo que
ocurre en el interior del lecho catalitico y en sus fronteras, es el modelo heterogénco y fue
introducido originalmente por De Wash y Froment [15]. Este modelo hace una distincion entre la-
fase fluida y la fase solida, lo cual permite una mejor deseripcién de la transferencia de calor en el
lecho, y por lo tanto el balance de energla se formula con dos ecuaciones (una para la fase fluida y
otra para la fase sdlida), as cuales describen los perfiles de temperatura a lo largo del reactor. Una
limitante en la aplicacién de este modelo, es 1a disponibilidad de correlaciones para la evaluacion
de los distintos parAmetros que surgen durante su formulacién. A continuacion se presenta una
version de este modelo propuesta por Feyo de Azevedo et al. [7].

Para la fase Quida

Balance de energla
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Para la fase solida

Balance de energia

My 10 ar, 0
(i- G)Ppc P = ‘—o‘[rlm :—P—] + PR

P rar
+(1- o)-au)nr, (Cp 1)

Balance de materia

(- =L = amkm[Cp® - |- - ey (%17

Las condiciones iniciales y de frontera son:

Para
t=0-,220r20,

T(l', Z) = TO (ro Z)

Tp(r,2) =T (r,2) 2.5)
C(r,2) = Cy(r,2)
Cp(r,z) = Cpo(r, z)
| Para
t20,
r=0
_3—!: 3 _a-l.‘-p— - 0
o o
r=Rt
ar
Aef e awf[Tw (z)- T] (2.6)
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z=0
T=T(r)
Tp =Ty (r)
C=C(r)
Cp=Cp(r) ez e = ()

20, T->Tp N X = Rp (2.10)
z2L ac

M, ~Dc——5,-(£= km(Cp-C)

z2L —~ke%rx£-==h("l‘p «—T)

En este modelo se observa la presencia del balance de energia para la fase sélida (ecuacion
2.3), tratada como una fase continua. En cuanto a los parémetros de transferencia de calor a nivel
reactor, se puede apreciar que se incluyen pardmetros que caracterizan el transporte paralelo de
energla, tanto en la fase fluida (Arr, Azr y awr), como en la fase solida (Ar, Az, y aw,). En la
literatura se pueden encontrar algunas correlaciones recomendadas para la evaluacién de los
parametros de transferencia de masa y energfa para este modelo [27,30].

2,2.1 Las condiciones de frontera para ¢l modelo,

Las condiciones de frontera para los diferentes modelos han sido y probablemente seguirin
siendo e! objeto de mucha discusion en la literatura, debido a que no existe algo tal como las
condiciones de frontera correctas [25]. Las condiciones de frontera son una necesidad
matematica, que desde el punto de vista fisico, incorporan todas las interacciones entre el sistema
confinado que ser4 descrito y sus alrededores. Debido a que los alrededores no son descritos por
las ecuaciones del modelo, todos los fendmenos que ocurren en una frontera rea! o artificial del
sistema se agrupan en una sola expresion, la condicion de frontera.

En la literatura se han propuesto condiciones de frontera alternas a las presentadas en ¢l
modelo anterior [2,31-33] para ia entrada y salida del reactor, y para la transferencia de calor
entre el catalizador y la pared del reactor. En muchas investigaciones se han utilizado las
condiciones de frontera de Danckwerts [7] en cuya formulacion se reconocen las condiciones
limite de mezclado del reactor continuo de tanque agitado (CSTR) y del reactor de flujo piston
(PFR), y para las cuales no existen gradientes de temperatura a la salida de! reactor. Sin embargo,
debemos estar conscientes de que a menos que el reactor sea infinitamente largo, esta condicion
de salida no ser cierta, ya que el fluido no alcanzara e! equilibrio con los alrededores. Las
condiciones de frontera propuestas por Young y Finlayson [31] eliminan esta anomalia. Estos
autores proponen condiciones de entrada y salida similares a las de Danckwerts para €l caso
donde la dispersion, tanto axial como radial, estan presentes. Sin embargo, la condicion de salida
tiene un gradiente diferente de cero, el cual se reduce a fa forma de Danckwerts para el caso
donde la dispersion radial no se toma en cuenta. La condicion de frontera (Z 2L, dTp/0Z=0)
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también es del tipo Danckwerts, pero como la fase solida comanmente no existe para Z>L.,
generalmente s acepta como una condicion valida. Por la misma razon, como la reaccion no
toma fugar sin el catalizador solido, se puede suponer que no existen gradientes de concentracion
a la salida del reactor. Una discusion relacionada con las condiciones iniciales y de frontera para
sistemas con flujo, s¢ puede consultar en las referencias [34-36].

2.2.2 Modelos implementados.

Con el objeto de representar todos los fenbmenos que ocurren en un reactor catalitico de
lecho fijo, serd necesario formular un modelo matemético con un alto grado de complejidad. Sin
embargo, si este modelo no puede resolverse matematicamente, es decir, si no cxisten métodos
numéricos disponibles, el modelo no serd aplicable. Por lo tanto, la complcjidad del modelo debe
reducirse de tal forma que este pueda resolverse sin complicaciones mateméticas excesivas y en
un tiempo de computo razonable y ademds, que los parémetros involucrados pucdan evaluarse
confiablemente. La simplificacién puede basarse en los siguicntes argumentos [6];

(1) El modelo no debe ser més detallado de lo necesario para describir de la forma més
aproximada los fenémenos que ocurren,

(2) El modelo debe contener ¢! menor niimero de pardmetros posibles.

(3) Deben existir correlaciones confiables para estimar los parametros del modelo
seleccionado.

(4) E! problema matemético para resolver el modelo no debe ser muy complejo.

En la literatura se han descrito un nimero relativamente elevado de criterios para decidir o
estimar cuales fenomenos que ocurren en el reactor hay que considerar en cada caso [6,8,37). En
términos generales, se ha encontrado que tanto la transferencia de calor en el interior de las
particulas cataliticas, como la transferencia de materia en la direccion axial, normalmente no es
necesario tomarlas en cuenta. En el extremo opuesto, los dos fenémenos que habitualmente es
imprescindible considerar son la transferencia de materia en el interior de! sélido poroso, y la
transferencia de calor en la coordenada radial del lecho, fendmeno que debe tenerse en cuenta
siempre que la velocidad y ¢! calor de reaccion sean de un orden de magnitud medio y el didmetro
del reactor no excesivamente pequefio (naturaknente cuando exista una transmision de calor eon
el exterior, como es el caso frecuente). Quedan una serie de fendmenos cuya consideracion
depende del caso de estudio; los fendomenos en 1a interfase dependen fundamentalnente de 1a
velocidad del fluido, pero parece claro la mayor importancia de la transferencia de calor que la de
materia; el perfil de concentraciones en la coordenada radial del reactor depende del gradiente de
temperatura capaz de generarlo; y la consideracién de la dispersion de calor axial estd
intimamente relacionada con la geometria del reactor, en concreto con la relacion L/dt.

De acuerdo con la discusion anterior y tomando en cuenta que fos objetivos de esta tesis no
consisten en desarroflar los modelos mas complejos, sino los que se consideren més utiles y
précticos, se puede conchuir que un modelo senciflo como el de flujo piston, y un modelo mas
completo como ¢l bidimensional con dispersion radial, nos permitiran abarcar un amplio grupo de
sistemas cataliticos que resultan intercsantes tanto a nivel laboratorio como a nivel industrial. La
influencia de los fenémenos de transporte interfase ¢ intrafase se incorporaréin a través del
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término de velocidad total (1) y su importancia dependerd del problema particular que se esté
considerando. Para la formulacion de los modelos, en esta tesis solo se considera la operacion del
reactor en estado estacionario, por lo cual el término de acumulacion no se incluye en los
balances. En la literatura se presentan ejemplos donde se aplican los modelos dindmicos [38}, los
cuales se utilizan principalmente con propasitos de control del reactor.

Modelo Unidimeansional.

Este modelo se ha utilizado extensivamente en varios estudios {ver p. ¢j. 2,7] y se puede
considerar como ¢! modelo mds simple. El modelo se obtienc al eliminar los términos de
dispersion radial asi como el término de dispersion axial, en los balances 2.1 y 2.2. El modclo
empleado en este trabajo se presenta en la Tabla 2.1, donde se aprecia que Tw es la temperatura
de la pared; o; es el coeficiente global de transferencia de calor, calculado de acuerdo a la
correlacion presentada en el apéndice A; f; son los flujos molares para cada uno de los NC
componentes; T es la temperatura absoluta (K) y Pr es la presion total en (atm).

Para un sistema reaccionante que conste de NC componentes y M reacciones, serd necesario
resolver NC+2 ecuaciones diferenciales ordinarias con valores iniciales. La solucion numérica de
este sistema de ecuaciones se Lievo a cabo empleando el método de Runge Kutta de cuarto orden,
y con propdsitos de comparacion se utilizaron también los métodos multietapa de Adams {39],
con los cuales Ia solucién requiere un menor tiempo de clculo (ver e! apéndice D).

Modelo Bidimensional.

Este modelo se obtiene eliminando los términos de dispersién axial pera las ecuaciones 2.1 y
2.2. Ambas transferencias, 1a de masa y Ia de calor, suelen tener poca importancia frente a los
transportes de esas mismas propiedades debidas a la masa del fluido que se desplaza en la citada
direccion axial. Para que este fendmeno no sea necesario tenerlo en cuenta, se han dado una seric
de normas generales [2,6,37] en cuanto a la geometria del sistema y velocidad de circulacién del
gas. Asl, se considera que la dispersion axial de masa y calor es poco importante cuando:

Re;>2

dv/dp > 10; 4/dp> 10; L/dt>2 (2.113)

Existen otro tipo de criterios que se utilizan para conocer la importancia de la dispersion axial
en el comportamiento del reactor [6). Para que los fenémenos sean despreciables se deben
satisfacer los siguientes criterios:

Para la dispersion axial de:

masa calor .
l'c'pB'L<< us- L (~AHr).pg-L-1y < (P-Cp)g-US-L (2.11b)
Cy-us eDz (To - Tw)-(p-Cplg -us €Az
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Tabla 2.1 Modclos implementados para el reactor catalitico gas-solido.

Modelo Unidimensional Condiciones iniciales
Balance de materia
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E! modelo bidimensional que resulta de estas simplificaciones se ha aplicado con frecuencia
para sistemas de reaccion altamente exotérmicas [6,40,41] o endotérmicos [42], en los cuales se
generan gradientes de temperatura importantes en la direccion radial. Este modelo se puede
formular de la forma presentada en la Tabla 2.1. La ecuacion (2.12c) también se incluye en este
modelo para‘tomar en cuenta la caida de presion en el reactor.

Como se puede apreciar en las ecuaciones (2.13) para aplicar este modelo es necesario
evaluar tres parimetros adicionales: ¢l coeficiente cfectivo de dispersion radial (Dr), la
conductividad térmica efectiva radial (Ar), y el coeficiente de transferencia de calor en ta pared
(aw). A pesar de que se han publicado varias correlaciones para calcular los pardmetros de
transferencia de calor [2,29], todavia existe una gran incertidumbre en su prediccion (7], lo cual
constituye una de las principales filentes de error en las simulaciones con este modclo. En el
apéndice A se presentan correlaciones y referencias para la estimacion de estos parfmetros.

La solucién del sistema de ecuaciones diferenciales parciales del tipo parabdlico (2.13)
describen los perfiles de concentracion y temperatura tanto en la direccion axial como en la
radial, dentro de! reactor. Este modelo se resolvid aplicando el método de colocacién ortogonal
en la coordenada radial, e integrando posteriormente el sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias resultante. Este método se describe con detalle en la referencia [43] y en el apéndice D
se presenta un breve resumen.

Los modelos para el reactor que se han planteado hasta aqui, se conocen como modelos
pseudo-homogéneos, ya que no involucran la descripcion continua de la temperatura del solido
(ecuacién 2.3). En vista de esto, los parAmetros de ambos modelos se¢ deberan evaluar como
pardmetros efectivos (ver el apéndice A).

La adicién de una velocidad de reaccion efectiva o total (1) (Ia cual toma en cuenta las
resistencias interfase-intrafase) a los modelos pseudo-homogéneos, da como resultado una
distincion local entre la temperatura det fluido y la del sélido, generando con esto una descripcion
semejante a la del modelo riguroso heterogéneo presentado previamente. A este tipo de modelos
se les denomina modelos pseudo-heterogéneos y han sido utilizados con éxito para el andlisis de
sistemas altamente exotérmicos [44].

En las siguientes secciones se desglosa el calculo de la velocidad total (1), que se adicionara
a los modelos descritos previamente. Al final de este capitulo se presenta la estrategia para el
célculo de r;; a partir de valores locales de composicion y temperatura en el reactor.

2.3 Cilculo de 1a velocidad de reaccidn total para sistemas gas-sélido,

Si observamos los modelos (2.12 y 2.13) notaremos que aparece el término de velocidad de
reaccion r, el cual se definié como la rapidez total o global.

Para el caso de los modelos pseudo-heterogéneos, en los cuales se consideran los procesos de
transporte intrafase e interfase, las condiciones de temperatura y concentracion a las cuales se
debe evaluar la velocidad de reaccion con objeto de sustituirla en los modelos (2.12 y 2.13), se
deben conocer tomando en cuenta los procesos de transferencia de masa y calor que ocurren



tanto en el interior como en el exterior de la particula de catalizador. En forma general, la
velocidad total puede expresarse de la siguiente manera:

1= i fi(Cs;, Ts) (2.14)

donde:
n= factor de eficiencia para la reaccion i.
Cs= concentracién del componente j en la superficie extemna del catalizador.
Ts= temperatura en la superficie externa del catalizador.

La forma en que se cuantifican las resistencias interfase e intrafase se explicard en las
siguientes secciones. Por ahora debemos aclarar que para el caso donde no existan resistencias
externas se cumple lo siguiente: Cs= C; y Ts= T. De igual forma si tampoco existen resistencias
internas: 1= 1, i=1,.,M. Con estas simplificaciones s¢ obtienen los modelos pseudo-homogéncos,
cuya solucién se puede obtener resolviendo las ecuaciones (2.12 y 2.13), sin complicaciones
adicionales.

2.3.1 Modelo cinético y estequiometria de las reacciones.

Para evaluar la velocidad de reaccion total ry, es necesario disponer de una ecuacién de
velocidad intrinseca para cada reaccion (estas ecuaciones no involucran efectos de transferencia
de masa y energia). Las expresiones de velocidad intrinseca se obtienen & partir de datos
experimentales, y las formas mds comunes corresponden a ecuaciones empiricas (ley de potencia)
y ecuaciones mecanisticas de! tipo Langmuir-Hinshelwood [1-5].

 Estequiometria de las reacciones. :

Para sistemas de reaccién complejos, es necesario disponer de los coeficientes
estequiométricos vy, para cada componente (j), en las reacciones donde participa (i).
Anteriormente se definié el balance por componente sobre las reacciones en las que participa de
la siguiente forma:

M
Rj= i-z-:l Vij ‘Tpi

" Por [0 tanto resulta necesario desarrollar estas expresiones para cada componente
considerado en los balances de materia. Esto debe realizarse para cada uno de los ejemplos que
se traten con los modelos propuestos, ya que tanto el sistema de reacciones como sus expresiones
cinéticas, difieren para cada proceso particular.

.Un aspecto importante que no se debe pasar por alto y que se relaciona con la cinética del
proceso, es la pérdida de actividad de! catalizador con el tiempo de operacion. La desactivacién
del catalizador es un fenémeno que se presenta frecuentemente, tanto a nivel laboratorio como en
los reactores industriales, y origina una modificacion en las expresiones de velocidad de reaccién,
como se explica en la siguiente seccion.



2,3.2 Cambios en la actividad del catalizador durante su vida de operacidn.

El futuro progreso en catalisis heteragénea y en el desarrollo de nuevos procesos cataliticos,
depende significativamente de la solucion a los problemas relacionados con la desactivacion del
catalizador. Por lo tanto, una descripeion cinética completa de las reacciones, incluyendo la
desactivacion del catalizador, es de primordial importancia.

Actualmente no existen procedimientos cientificos que permitan elimivar por completo la
desactivacion del catalizador. Sin embargo, los estudios cinéticos sistematicos pueden ser de
utilidad para determinar las condiciones que permitan una reduccion de tales efectos. Existen
varias publicaciones [45-49] donde se explican las causas que originan la desactivacion
(sinterizacion, envencnamiento, formacion de coque ete.) y su motlelamiento. Sin embargo en la
practica resulta poco factible determinar y asignar una causa clara.

Los trabajos de Levenspiel y Butt et al. [referencias mencionadas en 50], quienes introdujeron
los conceptos de cinética con desactivacion “separable” y “no separable”, deben mencionarse
como las etapas mas importantes para establecer regularidades cinéticas gencrales de los
procesos. A continuacion se presenta un breve resumen de estos conceptos.

Para definir la desactivacion es necesario comparar varios estados del mismo catalizador, esto
generalmente se hace en términos de la actividad, definida como:

a=t/r (2.15)
donde o y r, son la rapidez de reaccion para el catalizador fresco y desactivado, respectivamente,
para valores fijos de las variables de proceso.

En general, la rapidez de reaccion no sdlo es funcién del tiempo, sino que depende también de
la historia pasada del catalizador. Entonces, se puede considerar una forma general para la
rapidez de reaccion det siguiente tipo:

r= r{condiciones actuales, historia pasada} (2.16)

Ahora, si Ia rapidez de reaccién puede expresarse en dos términos separados, uno de los
cusles toma en cuenta completamente los efectos de desactivacion, tenemos:

=1y {condiciones actuales} q{historia pasada} : @17

Introduciendo términos dependientes de la concentracion y temperatura, se pueden escribir las
siguientes expresiones para la rapidez de la reaccion principal, y Ia variacién de Ia actividad con el
tiempo.

r=(T) r:(C) rs(a) (2.18)

-2 1010 50 @19)
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La mayoria de las investigaciones cindticas relacionadas con problemas de desactivacion we
han realizado con esta hiptesis de separabilidad.

Algunos aspectos cinéticos de los procesos acompiiados por desactivacion del catdizador.

Para cuantilicar e efecto de desactivacion en fas expresionies de velocidad de reaccion, se han
propuesto basicamente dus métodos:

(1) Los mélodos empiricos y semi-empiricos, que refacionan la actividad con of tiempo de
operacion del catalizador y que corresponden a fa cinética “separable” descrita previamente
Como ejemplos de estas formulaciones tenemos a las correlaciones de Voorhies {47}

Co=ki* (2.20)
donde Cc es 1a concentracion de coque en ¢l catalizador.
Las correlaciones de Wojcicchowski [51], también son de este tipo:

i (1/m-1)
) (2.21)

i (ﬁi;ﬂff)’"ﬁi{fi

Las corrclaciones de Szepe y Levenspiel {47}, también son empiricas pero cubren todas las
formas posibles de desactivacién. Se supone una reaccion de orden n, con una disminucion de la
actividad de orden d, dentro de un modelo del tipo ley de potencia.

La principal limitante para este tipo de correlaciones es que no se pueden generalizar, y su
aplicacion estd restringida a las condiciones de operacion en las cuales fileron obtenidas.

(2) Un segundo tipo de formulaciones que intentan dar una explicacion teorica del fenomeno,
s¢ han desarrollado principalmente para cinéticas del tipo Langmuir-Hinshelwood, donde ocurre
desactivacion por formacidn de coque [48,50]. Algunos esquemas de desactivacion basados en
mecanismos simples de la formacion de precursores de coque, se presentan en [52,53]. Para el
caso de catalizadores zeoliticos, algunos aspectos mecanisticos importantes de la desactivacion,
se presentan en la referencia [54].

Con ¢l objeto de visualizar la complejidad (en cuanto a los mecanismos) de los procesos
scompafiados por desactivacion de] catalizador, & continuacion se presenta un cjemplo para una
reaccion sencilla reversible A<»B, donde se supone que ef coque se forma, ya sea por medio de
precursores provenientes de los reactivos, de los productos de la reaccion, o por la interaccion de
los intermediarios con fos componentes gaseosos de la reaccion. En la Tabla 2.2 se presentan
algunos de estos esquemas [50] junto con las expresiones para la rapidez de reaccion y fa rapidez
de envenenamiento del catalizador.

Conio se aprecia en Ia Tabla 2.2, los mecanismos de formacion de coque pueden diferir
substancialmente ain para una reaccion tan simple. Ademds, los precursores de coque pueden
originarse ya sea directamente de diferentes intermediarios o por la interaccion de los
intermediarios con los reactivos de la fase gas. Por otro Iado, se abserva que las velocidades de
formacion de coque son diferentes en todos los casos, debido a que en las expresiones se incluyen
diferentes funciones de la conversion. Esto indica la presencia de diferentes mecanismos para la
formacion de coque. E! andlisis muestra que al incrementarse la conversion, la rapidez de
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formacion de coque debera incrementarse para los mecanismos descritos por los esquemas (3) y
(6), y esta debera de disminuir para los otros mecanismos. Entonces, la direccion de cambio en la
rapidez de formacion de coque con el incremento de la conversion, puede indicar algin tipo de
mecanismo para la formacion de coque. Las expresiones presentadas en la Tabla 2.2 para las
velocidades de la reaccion principal y para la de farmacion de coque (por diferentes mecanismos),
corresponden al modelo de cinélica “no-separable”

Tabla 2.2 Mecanismos dc formacion de coque que acompafian a Ia reaccion A <> B y su descripeion
cinética correspondiente {50].

Esquema Mecanismo Rapidez de Rapidez de
reaccion envencnamiento
) A+Z-» [A'{.]-» [BZ]—v B+
Paralelo ky(1-x)} kpKyg(1-x)3
(PZ)-» Coque K+ (1+ K3)X1-x) Ky +(1+K3)(1-x)
?) A+l [AL]- [BL]- B+ 2
Paralelo- | .. kp(1-x) ko KqP(1- )74
Paralelo (rZ)-» Coque K+ 1+ K3)(1-x) | K+ (1+K3)(1-x)
3) A+Z - [AZ]-[BZ]+ B+Z
Paralelo- s ko (1- Kgx)(1-x)}¢ kaKgPox(1-x)$
Consecutivo (P2) - Coque Ky +(+K3)-x) | Kj+(1+K3)(1-x)
@A) A+Z[AZ]- [BZ]-» B+2
Consecutivo ko (1-x)$ ko K3K4 (1-x)
(PZ)— Coque Ky+(1+K3(i-x) | K+ (1+K3)(1-x)
®) A+l fAz]- [BZ]-» B+ 2
Consecutivo- | ka(t-x)¢ k3K 3K4Po (- )%
paralelo (PZ) - Coque Kp+(+Ka)-%) | K0 Ka)i-n)
()] A+Z-»[AZ]- [BZ]> B+2Z
Consecutivo-{ =~ ko (1-Ksx)(1-x)4 | kaKaKgPox(l-x)$
Consecutivo (PZ) - Cogue Ki+(+Ki-x) | Ky + 1+ K3)(i-x)

Nota: ¢ = fraccidn de silios activos librcs‘cxlx la su_pcrﬂdc catalitica.

El breve tratamiento realizado anteriormente acerca de las formulaciones de la cinética de
reaccion con desactivacion, tiene el objetivo de resaltar la importancia del fendmeno de la
desactivacion del catalizador en los procesos cataliticos. Se debe tomar conciencia de que en el
modelado de reactores cataliticos, frecuentemente resulta necesario disponer de un modelo
cinético con desactivacion, para reproducir satisfactoriamente el comportamiento de! reactor.
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2.3.3 ¥endmenos de transporte interfase-intrafase.

El problema a tratar en esta seccion, es el cileulo de la veloeidad de reaccion efectivi o total
(1), 1a cual se debe cuantificar para construir fos modelos pseudo-heterogéncas

Como se explicd anteriormente, para lograr cste objetivo es necesario evaluar los gradientes
de composicion y temperatura en la interfase fluido-solido, y con esto conocer fas condiciones en
la superficie catalitica (Cs,, Ts). Para evaluar los gradientes intrafase se resuclven las cenaciones
de reaccion-difusion para el catalizador poroso, y con los perfiles generados de coniposicion y
temperatura se calculan los factores de eficiencia por reaccion (). El modelo de reaccion-
difusion para el catalizador poroso se presenta en [a Tabla 2.3, en donde se puede apreciar que
los gradientes en la interfase se consideran en el madelo a través de las condiciones de frontera

En las ecuaciones presentadas en la Tabla 2.3 Y, y T se refieren a las fiacciones mol y
temperatura en el interior de la particula de catalizador, mientras que Yb, y th son las
condiciones en la fase fluida.

La estructura interna porosa del catalizador se introduce en el modelo a través de lu
difusividad efectiva (De), la cual esté relacionada a la difusividad motecular y a la de Knudsen por
medio de la ecuacion de Bosanquet [S5).

3 ole)
D % e (222)
ST AID AR +1/DY)

En Ia ecuacion anterior €, es la fraccion vacia en ¢ catalizador y t es el factor de tortuosidad,
el cual corrige el hecho de que los poros no estén orientados a lo largo de la normal, desde la
superficie al centro. Existen varios modelos para la estructura de poros, los cuales se utilizan para
calcular De, estos modelos pueden consultarse en varias referencias [1,2,5]. Las correlaciones
utilizadas para calcular la difusividad molecular (Dan) y la difusividad de Knudsen (Dy) se
presentan en el apéndice A.

Como se mencion6 previamente, la solucién de las ecuaciones (2.23 a y b) generan los
perfiles de temperatura y concentracion en el interior del solido y cuantifican los gradientes en fa
interfase. Existen varias publicaciones referentes a la solucion de este tipo de ecuaciones, fa
mayoria de las cuales resuelven el modelo en estado estacionario con el método de colocacion
ortogonal [56,57]. Sin embargo, Hofmann [6] propone la solucion del modelo dindmico (que se
obtienc al adicionar el término dependiente del tiempo a las ecuaciones (2.23)) utilizando también
el método de colocacion ortogonal. La diferencia en cuanto a su solucion (después de aplicar e}
método de colocacion ortogonal) es que para el caso del modelo en estado estable se obtiene un
sistema de ecuaciones algebraicas no-lineales dificil de resolver, en tanto que el modelo dindmico
da origen a un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias cuya solucién presenta un menor
grado de dificultad. Debido & las ventajas en la solucién numérica de este Gltimo modelo, para el
caso de sistemas de reaccidn complejos se considerd como una alternativa la solucion del modelo
dinamico utilizando el paquete PDECOL [43], y comparada contra la solucién del modelo en
estado estacionario utilizando el método de colocacion ortogonal [58], se encontré una solucién
mas eficiente en términos de tiempo de computo, En el apéndice D se presenta un resumen de los
métodos matematicos empleados,



Tabla 2.3. Modelo para of transporte mterfase-intrafase.

Modelo B Condiciones de frontera
Balance de materia
a?y; 24Y)
e i 2ol (223a)
5, R;=0 -
dxz \' dX BAREELY X=0
Balance de um'rgia 4y 0
41 247 (2.23b) dx
e ~ Al 2.2
dxﬂXdX”}"'( i)7 ar
dX
Parametros:
M X=1
X= ?{E* ’ Rj=,zlyij'r' e
) fe= Y+ = Yb
: AT dX !
Rp? Ry’
b= 1= vy L AT
DejCy ke Bil ¢X
Jkm Ry:h
Btmj=Rp km.’ Bh-'._.gw
¢j ¢

Una vez resuelto el modelo y por lo tanto conaciendo los perfiles de temperatura y
concentracion en ef catalizador, ef siguiente paso consiste en calcular fos factores de eficiencia 1,
para cada una de las M reacciones.

De la definicion del factor de eficiencia tenentos:

p vp
7 Inemav,
PR L — (2.242)
i (Cy,T3)

Para una particula esférica de radio R,, los factores de eficiencia se pueden expresar en
términos de las variables de trabajo como:

!
3 fn(v;,T-X %X
-0 (2.24b)

K r,(Ysj,Ts) -

donde X=1/R,
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La integral de la ecuacion (2.24b) se calculd numéricamente utilizando cuadratura paustana | 59)
(ver el apéndice D).

Con el calculo de los factores de eficiencia () y las condiciones en fa superficie catalitica
(Cs;, Ts), se puede evaluar la velocidad de reaccion efectiva para las M reacciones involucradas, y
finalmente introducirlas en el modelo del reactor (Tabla 2.1).

2.4 Estrategia para la solucion de los modelos,

Uno de los propasitos de esta tesis consiste en plantear los modelos de tal forma que resulten
utiles para diferentes sistemas cataliticos y que sea factible ejecutarlos en comprtadoras
personales (PC). Debido a esto se considerd conveniente emplear métodos matematicos
generales para resolver los sistemas de ecuaciones resultantes.

Los programas desarrallados para resolver los modelos se organizaron por modulos (ver el
apendice C), de tal forma que cada subprograma realiza una funcién especifica. Los métodos
matemdticos empleados para resolver los sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias (modelo
unidimensional) o parciales (modelo bidimensional), son capaces de resolver un nimero no
restringido de ecuaciones, la unica limitante la impone la capacidad de memoria de la
computadora. Al modelo del reactor se le adicionan las subrutinas para el calculo de las
resistencias interfase-intrafase, acopladas con una subrutina donde se evaliian los factores de
eficiencia para cada una de las reacciones involucradas. Para el caso de los modelos pscudo-
homogeéneos, estas subrutinas realizan las siguientes simplificaciones:

1. Consideran que las condiciones en la superficie catalitica (Cs;, Ts) son iguales a las del
fluido global (Cbj, Tb).

2. Hacen la suposicién de que no existen resistencias internas a la transferencia de masa y
calor (ni=1, i=1,..,.M).

Adicionalmente, con las siguientes modificaciones a los programas resulta factible analizar
diferentes sistemas calaliticos:

1. Modificar la subrutina que describe la cinética del proceso.

2. Introducir los datos de componentes puros para el cAlculo de propiedades termodinamicas
y de transporte (T'c;, Pc;, cpj, etc.).

3. Suministrar las condiciones de operacién y los parAmetros del reactor y catalizador,

Para el caso de los modelos pseudo-heterogéncos s¢ adopté un método de solucion
secuencial, como se describe en la Figura 2.2.

El cuerpo central de los modelos lo constituyen los sistemas de ecuaciones (2.12) y (2.13), Jos
cuales deben evaluarse continuamente durante el proceso de integracion. Para integrar dichas
ecuaciones es necesario conocer los términos de velocidad de reaccion global (r,), con los cuales
se establecen los balances para cada componente (R;). Para calcular estos términas se dispone de
valores de composicién y temperatura en el fluido global; con estos datos es posible evaluar las
condiciones en la superficie externa del catalizador y los perfiles de concentracion y temperatura
en el interior de la particula de catalizador utilizando el modelo de reaccién-difusion (ecs. 2.23),



Posteriormente se calcula el factor de eficiencia (1) para cada reaccion, utilizando la ecuicion
(2.24b), y con esto se puede evaluar la velacidad de reaccion global y los balances por
componente.

Condicloncs Condiciones e erfiles de Cy Cilculo de la ntegracion de las

en el fluido 1a superficic del cn el interior de velocidad de ccuacioncs para et
global: C;, T calalizador: Ia panicula de reacion global: redctot, ecs. 2.12
Cs, Ts cawtizador mpi=ni [(Cs, Ts) 0213
Jase ; S
gas 1 = 1 RCs;, Ts)
G T ' mrslees
: AZ
Interfase gas-solido Reactor

Figura 2.2 Secucncia de cdlculo para fos modilos pscudo-heterogéneos.

2.5 Problemas numéricos,

Uno de los problemas numéricos que resultaron més diflciles de resolver, fueron las
ecuaciones para el sélido (ecs. 2.23), Para el caso de reacciones complejas que involucran varios
componentes, la solucién de estas ecuaciones requiere de gran capacidad de memodia; ya que los
sistemas de ecuaciones algebraicas que resultan de su discretizacion, ademés de ser no-lincales
pueden llegar a ser muy grandes, dependiendo del nimero de componentes y los puntos de
colocaci6n que se requieran para obtener la precisién deseada. Para los problemas considerados
en este trabajo, se comprobd que utilizando cinco puntos de colocacion interiores, se obtenia
bésicamente la misma solucion que para el caso donde el niimero de puntos se duplicaba.

La solucion de los modelos se apoyd de forma importante en un paquete de subrutinas de
métodos mateméticos que se describen en la referencia [60]. Un resumen de estos métodos se
presenta en el apéndice D.
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CAPITULO 3

APLICACIONES DE LOS MODELOS
PARA EL REACTOR CATALITICO
GAS-SOLIDO

En este capitulo se utilizarfin los modelos mateméticos para ¢l reactor gas-solido presentados
anteriormente, para realizar el estudio de dos sistemas cataliticos importantes, tanto a nivel
laboratorio como a nivel industrial. Ef primer ejemplo es la isomerizacion de xilenos en fasc vapor
sobre un catalizador bifuncional del tipo Pt/SiO;-AL 0. Con ¢l modelo unidimensiona!l pseudo-
heterogéneo sc llevé a cabo la simulacion del reactor industrial para este proceso y posteriormente
se realizd un andlisis de sensibilidad paramétrico. El segundo ejemplo es la produccion de
anhidrido matéico a partir de n-butano sobre un catalizador de éxido de vanadio (PVO). Para este
sistema se dispone de datos cinéticos reportados en la literatura. Este es un ejemplo interesante
para el estudio del reactor bidimensional, ya que involucra a un sistema exotérmico con gradientes
de temperatura apreciables en la direccion radial. Para este sistema se estudié el comportamiento
de un reactor de planta piloto y los resultados se compararon contra datos reportados en la
literatura. Finalmente se llevd a cabo un andlisis de sensibilidad paramétrico para este proceso.

3.1 Isomerizacidn de xilenos en fase vapor,

. La isomerizacion de xilenos es un proceso importante a nivel industrial y su producto principal,
¢! para-xileno, se utiliza como intermediario en la industria de los polimeros. La mezcla de los
isdmeros (orto, meta y para) xilenos, se obtiene del reformado catalitico de la nafta de petréleo, de
esta mezcla se separan por cristalizacion los isémeros orto y para, mientras que el residuo que
contiene principalmente m-xileno, s isomeriza en un reactor catalitico de lecho fijo [1].

Originalmente la isomerizacion en fase vapor se llevaba a cabo utilizando un catalizador
"amorfo a base de silica-alimina [2-S], pero en afios recientes se ha decidido cambiar a un
catalizador a base de zeolita, ya que se ha encontrado un aumento en el rendimiento y selectividad
de p-xileno utilizando este tipo de catalizadores. Entre los catalizadores zeoliticos, la mordenita
[6-8] y la zeolita ZSM-5 [9-13], se han estudiado ampliamente.

E! cambio del tipo de catalizador en una planta industrial frecuentemente obliga a modificar las
condiciones de operacion del reactor. En vista de la complejidad del sistema de reacciones para
este proceso, resulta necesario conocer la influencia de las variables de proceso sobre el
comportamiento global del reactor. Este estudio puede llevarse a cabo bien experimentalinente o
‘bien utilizando un modelo matemético. Un estudio experimental con este objetivo se realizo
anteriormente utilizando un catalizador a base de Pt/H-mordenita [14]. En esta tesis se emplearan
los modelos mateméticos para estudiar ef comportamiento del reactor con respecto n diferentes
parmetros de operacion.

25



L Termodindmica del proceso.

La mayoria de los procesos de isomerizacion estin controlados por el equilibrio
termadinamico, el cual es una funcion de la temperatura. El equilibrio involucra a los tres
isomeros, y en los procesos dande se encuentra presente ¢l etilbenceno, este también se incluye en
el equilibrio. La concentracién de equilibrio del m-xileno es mayor que la del isémero orto, debido
a la menor entropia del Gitimo, fa cual es originada por una restriccién en la rotacion de los grupos
metilo. El isémero para también posee una entropia menor, debido a su mayor simetria.

En la Tabla 3.10 se presenta la composicién en el equilibrio de los tres isémeros a diferentes
temperaturas; como se puede observar, la isomerizacion a temperaturas bajas produce mis p-
xileno y la composicion en el equilibrio se modifica solo ligeramente con Ia temperatura,

Tabla 3.10 Composicin de los isémeros en el equilibrio a diferentes temperaturas {3).

Fraccién mol
T(K) o-xileno m-xileno p-xileno
663 0.239 0.525 0.236
683 0.242 0.523 0.235
703 0.244 0.521 0.235
723 0.247 0.519 0.234
743 0,249 0.518 0.233
763 0.251 0.517 0232

It Cinética del proceso.

En Ia literatura se han propuesto algunos modelos para describir la cinética de este proceso,
principalmente para el catalizador a base de Pt/Si0,-ALOs [3-5,15]. El sistema de reacciones
consiste de reacciones de isomerizacion, las cuales pueden representarse por medio de un sistema
triangular reversible entre los tres isdmeros, o bien, un sistema consecutivo sin conversion directa
de o-xileno a p-xileno [9). En la Figura 3.10 se presenta el esquema consecutivo junto con
reacciones laterales de dismutacion e hidragenolisis para los tres is6meros,

Las reacciones de dismutacion (reaccién bimolecular entre dos isdmeros) dan como productos
trimetilbencenos (TMB) y tolueno (Tol). Ademés de estos productas, en varios estudios [5,11] se
ha podido detectar la presencia de ligeros, benceno y productos pesados (Cs+). A estos Gltimos se
les reconoce como precursores de coque, el cual constituye la causa principal en la desactivacion
del catalizador {5,16].
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E! sistema de reacciones que se llevan a cabo en este proceso es muy complejo, lo cual hace
que e! estudio de su cinética sea dificil y sc requiera de un programa experimental extenso, como
lo proponen Orr et al. [5]. En una publicacién reciente [15] se reporta un modelo cinético, con cl
cual es posible reproducir los resultados experimentales para este proceso utilizando un
catalizador a base de P¥/Si0;-Al,0;. El modelo completo se presenta en la Tabla 3.11, junto con
sus respectivos pardmetros cinéticos. Este modelo cinético se utilizard en la siguiente seccién para
realizar la simulacion del reactor para este proceso.

ML Simulacion del reactor industrial para el proceso de isomerizacién de xilenos.

En esta seccion se llevard a cabo la simulacién de! comportamiento de un reactor industrial
para el proceso de isomerizacién de xilenos, utilizando un modelo unidimensional pseudo-
heterogéneo para el reactor, y el modelo cinético de la Tabla 3.11. En vista de que se dispone de
datos de la planta de isomerizacién de xilenos de Cosoleacaque (PEMEX) y algunos datos de la
literatura [15], s desea comparar los resultados que predice el modelo y los valores reales del
reactor industrial. Posteriormente se realizara un andlisis de sensibilidad paramétrico con este
modelo, .

En la Tabla 3.12 se resumen las caracteristicas de! reactor y catalizador empleadas para las
simulaciones, y en la Tabla 3.13 se presentan las condiciones de operacion asi como la
composicién y condiciones a la salida del reactor para tres corridas diferentes. La operacion del
reactor se considerd adiabética y ademas se tomd en cuenta la calda de presion en el reactor.
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Tabla 3.11 Modelo cinético para ¢l proceso de isomerizacion de xilerios e fase vapor [15].

i Reaccidn Expresion de velocidad | Parametros cinéticos
1
k - kK Ki=2.49x10° exp(-20.0/RgT)
p-Xe-lom-X e LT A0 T AL g YT 2
k2 L= TR + Kb +Kplp) Kp=T.44x10 cxp$-22.wnb1)
2 4
eoxeHameX et Kol ~KaKnPm__ 11'122"‘,?,« cxn(-lzl-:/,&sp
ks (7K oPo + Knb +KpPp) [ x10° exp(-22.3MgT)

1« ksPpl'y ks=3.06x10° exp(-20.0/RgT)
ke=2.17%107 exp(-20.0/RET)
K=1.58x10° oxp(-200MRgT) |

3 | p-X 4+~ 2aT4Cllg
0 X +Hy — 82T +Clig rg = kefolHt

5 n;-X+llg-—‘5-1—bT+Cll4 15 = k7P Py

0.32(0 - X)

6 | in—"E{047(m - X) 16 = kaPEn ks=S.15x10° exp(0.11/RgT)
0.21(p - X)

7 | pn—t2acCity +T t7 = koPn ko=1.65x10° exp(-20.0RgT)

y=1,.24x10° exp(-200RgT)

Ko o
8 2(p- X)é- 122 T+ TMB = kanl 2 = kPP
Ty m = kpoPp? = RPTPIMB | =7.44x10" exp(-22.8/RgT)

Kiy=1.78x10" exp(-1 7.4/RgT)

k
0 |20~ X)L T+ TMB {1y = 2.
A 9 = k12Pa? ~ K1IPTPIMIL |y a3 s6x10° cxp(-22.3RET)

.
10| 2(m - x)‘.-l“‘li_., T4+ TMB | o = kraPn? - KisPrPTMD K1=5.5x10" exp(-22.5/RgT)
s

Kis=5.5x10° expl-22.3/RgT)
s - ¥ie=2.0x10° exp(-5.0/R
ey K16, [030 %) 1 = kPt =20010" expt-30eD)
05(p - X)

Nomenclatura:
oX, m-X, p-X, T, EB, TMB, Bz = arto-xileno, meta-xileno, para-xileno, tolucno, ctilbericeno,
(ritnetilbenceno y benceno. )
Pj= presion parcial del componenic j
Ko, Kut, Kp = constanies de adsorcion para los isneros: o-xilenio, m-xileno y p-xileno, con fos siguienles
valores: Ko=0.4767, Kin=1.33, Kp=1.237, en (mm™).
ki = A; exp(-Ea/RgT) = constante de velocidad paga la reaccion {, con A; para fas rescciones de primer onden en
(kgmol/hr kg atim), para las reacciongs de segundo ordenen (kgmol/hr ke am®); y Ex; en (keal/pmol).
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Un analisis de los resultados presentados en la Tabla 3.13, nos indica que el modelo en gencral
predice en forma aceptable la composicion de los isémeros y la temperatura a la salida del reactor.
Se obscrva una ligera difcrencia con respecto a la fraccion mol del isdmero orto, y también para
algunos productos de menor proporcion. Los datos de planta para la simulacion No. 1 son valores
promedio de un periodo de operacién del reactor, por lo cual s¢ debe tener precaucion al
comparar estos resultados, ya que ¢l catalizador se desactiva paulatinamente a medida que
transcurre e} tiempo de operacidn. Los datos de planta para las simulaciones 2 y 3, son resultados
obtenidos con un catalizador fresco.

En las Figuras 3.11a, b, ¢ se presentan los perfiles de composicion, temperatura y presion a lo
largo del reactor para la simulacion No. 3. En la Figura 3.11a se puedc apreciar la forma en que
cambia fa fraccion miol de los tres isdmeros con respecto a la Jongitud del reactor. En csta misma
gréfica se hace una comparacion entre ¢l modelo pseudo-homogéneo y el pscudo-heterogéneo.
Las resistencias internas originan una disminucion en la conversion del isomero meta, como
consecuencia de la reduccion en las velocidades de reaccién. Con respecto al isomero para, se
puede observar un menor rendimiento a lo largo del reactor. En ln grifica de subproductos
(3.11b), se aprecia una disminucion en la conversion de etilbenceno y menor produccion de
compuestos pesados; todo esto originado por las resistencias difusionales.

Al disminuir la velocidad de reaccion la generacion de calor decrece, y por lo tanto se tiene un
menor incremento de temperatura en el reactor, como se puede apreciar en la Figura 3.1 1¢.

40E-02 g 0-XiaNo \N\T

% —8— m-xieno
[

—&—p-xigno

Figura 3.11a Perfiles de composicion para los isomeros caleulados con los modelos: =~ pscudo-
homogéneoy « -+ -+ pseudo-heterogéneo, para fa simulacion No. 3.
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La forma en que se incluyen las resistencias interfase-intrafase al modelo del reactor para este
sistema complejo, se discuti6 en el capitulo 2. En la Figura 3.11d se presenta en forma gréfica la
solucion del modelo de reaccién-difusion, descrito por el sistema de ecuaciones (2.23), lo cual
proporciona los perfiles de concentracién y temperatura en la interfase y en el interior de solido
(a {=2/1.=0.02). Para este sistema se encontré que las resistencias externas a la transferencia de
masa y calor eran poco importantes; esto se debe al bajo calor de reaccién involucrado para este
sistema. En esta figura se puede observar que existen gradientes de concentracion apreciables en
esta zona, y tanto el producto deseado (p-xileno), como el o-xileno, se forman en el interior del
catalizador; mientras que el isbmero meta y el etilbenceno disminuyen hacia el centro de la
particula de catalizador.

En la Figura 3.11e se grafican los factores de eficiencia a diferentes posiciones axiales del
reactor. Se puede observar que para algunas reacciones existe poca variacion del factor de
eficiencia a lo largo del reactor, en tanto que para las reacciones de isomerizacion se observaron
cambios importantes.
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Tabla 3.12 Caracteristicas del reactor y catalizador utilizadas para las simulaciones.

Reactor Catslizador

L=10m PUSiO-ALO;

Pp = 545.0 kg/m’ d4,~2.625x10° m

d.=2606m Ryee=3.5x107 cm

G = variable =38

=05 ' £,=1000 kg/m’
€,=0.4

Tabla 3.13 Condiciones de operacitn y resultados de las simulaciones para el proceso de isomerizacion de xilenos.*

Simnulacién #1 Simulacién #2 Simulacién #3

Composicion | Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
Planta Simulacién Planta | Simulacion Planta | Simulacion

Fraccién mol
o-Xileno 0.0207 0.0163 0.0151 0.0050 0.0160 0.0126 0.0070 0.0160 0.0135
m-Xileno 0.0492 0.0373 0.0376 0.0550 0.0400 0.0410 0.0630 0.0480 0.0470
p-Xileno 0.0106 0.0177 0.0150 0.0100 0.0180 0.0176 0.0130 0.0200 0.0200
Tolueno 0.0000 0.0009 0.0008 0.0100 0.0090 0.0007 0.0080 0.0070 0.0007
™B 0.0006 —— 0.0067 0.0000 0.0000 0.0072 0.0000 0.0000 0.0082
EB 0.0076 0.0067 0.0627 0.0300 0.0230 0.0030 0.0280 0.0240 0.0028
Ha 0.9091 0.9091 0.9024 0.7420 0.7380 0.7291 0.7090 0.7050 0.6956
CH, 0.0000 — 0.0175 0.0300 0.0300 0.0702 0.0440 0.0440 0.0835
Ligcros 0.0021 0.0043 0.0020 0.1180 0.1180 0.1180 0.1280 0.1280 0.1280
T(X) 693.0 703.0 705.615 658.5 671.7 672.3 654.5 667.1 667.8
P (atm) 19.34 — 1932 13.1 130 13.09 13.1 i30 13.09
Fuc r) | 258.408 247.442 262.036

* Los datos para la simulacién #1 corresponden a datos de operacion de Ia planta de isomerizacién de xilenos de Cosoleacaque (Pemex), en tanto que para

30NC
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de la referencia [15].
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Una aplicacién importante del modelo empleado para simular el reactor en el proceso de
isomerizacion de xilenos, consiste en analizar la influencia de diversos pardmetros (de operacion,
cinéticos y de transporte) que afectan de diterente forma el comportamiento del reactor. En la
siguiente seccion se presenta un anélisis de sensibilidad paramétrico para este proceso.

IV, Andlisis de sensibilidad paramétrico para el proceso de isomerizacién de xilenos,

. En esta seccion se presenta un andlisis de sensibilidad paramétrico para el proceso de
isomerizacion de xilenos, empleando el modelo matematico pseudo-heterogéneo para ¢l reactor y
¢l modelo cinético de la Tabla 3.11. Este anlisis se enfocard principalmente al efecto de los
cambios en las condiciones de operacion del reactor, y a la incertidumbre en los parmetros
(cinéticos, del reactor y catalizador) empleados. ,

El vector respuesta seleccionado para analizar este proceso estard constituido por las
siguicntes variables dependientes:

sProduccién de p-xileno, Ypx (Kgmol/hr)
*Pérdida de xilenos, Lx (%)

*Conversion de etilbenceno, Xy (%)
sIncremento de temperatura AT (K)

En vista de que el producto principal cs el p-xileno, una buena mnedida de la efectividad del

proceso ¢s la produccion de p-xileno. Mientras que, como una medida de la selectividad se utilizo
la pérdida de xilenos (%), la cual se define como la conversién de los isdmeros (orto, meta y para)
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hacia ofros subproductos (tolueno, productas pesados etc.). La conversion de etilbenceno es otro
de los objetivos importantes en este praceso. Finalmente, la diferencia de temperatura en el reactor
(Tur-Tew) nos indica el comportamicnto térmico del praceso.

A continuacién se presentan los resultados obtenidos del andlisis de sensibilidad para este
proceso, tomando como condiciones de operacion base, las reportadas en la Tabla 3.13 para la
simulacion No. 3.

a) Condiciones de operacién
Masa velocidad del fluido

Al incrementar la masa velocidad del fluido paralelamente s¢ aumenta el espacio velocidad
(WHSV), lo cual trae como consecuencia una reduccion en el tiempo de contacto del fluido
reaccionante. En el rango de variacién mostrado en {a Tabla 3.14, se observa unt incremento en fa
produccion de p-xileno y una reduccién importante en la pérdida de xilenos al disminuir el tiempo
de contacto,

Tabla 3.14 Efecto de Ia masa velocidad del fluido sobre el comportamiento def reactor,

G=3028.4 (kg/hr m") .

(0.8)G G (1.2)G

Ypx (kgmol/hr) 13.67 17.94 . 22.02
Lx (%) 8.92 347 . 0.4
Xen (%) 94.81 90.12 . 85,03
AT (K) 16.00 1332 11.45

Los perfiles axiales para la produccion de p-xileno y pérdida de xilenos se presentan en la
Figura 3.12, a diferentes valores para la masa velocidad del fluido. Se puede apreciar que en la
seccion inicial del reactor se presenta una ganancia de xilenos, lo cual se debe a la isomerizacion
del etilbenceno, posteriormente a la salida del reactor la pérdida de xilenos empicza ‘a ser
importante, A partir de estos resuitados se puede concluir que un incremento en la masa velocidad
del fluido aumenta la produccion de p-xileno y disminuye la pérdida de xilenos.

Temperatura de alimentacion

Al incrementar la temperatura de entrada al reactor, la produccién de p-xileno disminuye y la .
pérdida de xilenos aumenta notablemente, a! igual que el gradiente de temperatura y la conversién
de etilbenceno. Estos resultados son originados por el dominio de las reacciones laterales a
temperaturas altas. Los resultados s¢ presentan grificamente en la Figura 3.13a, donde se observa
Ia produccion de p-xileno y fa pérdida de xilenos en funcién de la temperatura de alimentacion al
reactor,

En la Figura 3.13b se presentan los perfiles axiales de rendimiento de p-xileno y pérdida de
xilenos a diferentes temperaturas. Se observa un mAximo en la produccion de p-xileno y un
minimo en la pérdida de xilenos a una determinada posicion axial, los cuales se desplazan hacia Ia
entrada de! reactor a medida que se incrementa la temperatura de alimentacién,

k2]



Ypx {kgmolhr}, Lx (%}
£é ]

’
{—-&——u Pid \
Naliihoell e
0 } ¢ el <
02 04 6 _a"08

5 P s -

10
2l

Figura 3.12 Perfiles axiales para el rendimicnto de p-xileno (Ypx) y pérdida de xilenos (Lx) al variar la
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Figura 3.13a Rendimiento de p-xileno (Ypx) y
pérdida de xilenos (Lx), en funcién de la

temperatura de alimentacion al reactor.

Figura 3.13b Perfiles axiales para ¢l rendimicnto
de p-xileno (Ypx) y pérdida de xilenos (Lx) a
diferentes valores de 1a temperatura de alimenta-
cibn. = 654.5K, =~ 634K, "*** 694K,
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Presion de operacion

La presion de operacion del reactor afecta de manera importante tanto la produccion de p-
xileno como la pérdida de xilenos. En la Figura 3.14a se aprecia que existe un maximo en la
produccion de p-xileno a una presion de 9 atm, mientras que a presiones mayores empiezan a»
dominar las reacciones laterales, las cuales generan una considerable pérdida de xilenos.

En la Figura 3.14b se observa un incremento tanto de 1a temperatura a la salida del reactor,
como de la conversion de etilbenceno con el incremento en la presion de operacion.

En la Figura 3.14c se presentan los perfiles axiales para la produccion de p-xileno y pérdida
de xilenos a diferentes valores de la presion de operacion del reactor. Se observa un
desplazamiento del maximo rendimiento de p-xileno a medida que se incrementa esta variable de
operacién. Con respecto a la pérdida de xilenos, se observa un minino que también se desplaza al
variar 1a presion, y esto da como resultado que a presiones altas resulte benéfico reducir el
tiempo de contacto del fluido reaccionante.

Relacién HyHC

La relacion HyHC no tiene un efecto muy importante sobre la produccion de p-xileno, como
se observa en la Figura 3.15. Sin embargo, la pérdida de xilenos decrece inicialmente con cl
aumento del flujo de hidrégeno y ademas, esta variable es de especial importancia ya que con
relaciones altas de Hy/HC, se prolonga el tiempo de vida del catalizador.

Po (stm)

Figura 3.14a Efecto de la presion de operacion sobre 1a produccion de p-xileno (Ypx) y la pérdida de
xilenos (Lx).
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Figura 3.14b Efecto de 1a presion de operacion Figura 3,14c Perfiles axiales para la produccion
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Figura 3.15 Influencia do la relacion Hy/HC sobre la produccion de p-xileno (Ypx) y la pérdida de xilenos
(Lx). .
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Composicion de la alimentacion

La sensibilidad del modelo a cambios en la composicion de la alimentacion al reactor se analiza
en la Tabla 3.15. Para realizar este estudio se incremento de forma independiente en 5% mol la
cantidad de cada isdmero (orto, mieta, para y etilbenceno) manteniendo constante el porcentaje
total dc los isémeros en la carga.

Tabla 3.15 Respucsta del modclo ante ¢l cambio cn la composicién de la carga al reactor.

Referencin | +5% o-xileno | +5% m-xileno | +5% p-xileno | +5% Etilbenceno

9 mol normalizado

o-xileno 6.31 1131 5.58 5.95 5.88
m-xileno 56.75 53.73 61.76 53.54 52,96
p-xileno 1.7 11.09 10.36 16.71 10.93
etilbenceno 25.22 23.88 2231 23.79 30.22
Ypx (kgmol/hr) 17.94 17.56 18.01 18.66 17.52
Lx (%) 3.47 6.14 5.48 4.40 -0.68
AT (K) 13.32 13.00 13.11 13.08 13.83
Xen 90.12 90.13 90.15 90.13 90.25

De los resultados presentados anteriormente se observa que, tanto la produccién de p-xileno
como la conversién de etilbenceno y el incremento de temperatura en el reactor, no se ven
afectadas spreciablemente con los cambios en la composicién de la carga; mientras que la pérdida
de xilenos se favorece con una mayor concentracion de o-xileno y en cambio se obtiene una
ganancia de xilenos al incrementar el contenido de etilbenceno, lo cual se debe a la produccién de
isomeros a partir de etifbenceno.

b) Parémetros cinéticos.

Experimentalmente se ha observado [14] que para este proceso el catalizador se desactiva
paulatinamente con el tiempo de operacién del reactor, lo cual trae cambios importantes tanto en
¢l rendimiento como en la selectividad del proceso. En algunos estudios [14,16] se ha observado
que la desactivacion del catalizador afecta principalmente los sitios activos donde se llevan a cabo
las reacciones laterales. Datos experimentales que confirman este resultado se presentan en la
Figura 3.16. En esta figura se observa que la pérdida de xilenos decrece con el tiempo de vida del
catalizador, lo cual indica que los sitios donde ocurren las reacciones laterales se desactivan més
rapido que aquellos donde ocurren las reacciones de isomerizacion.

Con ¢l objeto de simular e comportamiento del reactor cuando el catalizador se desactiva
gradualmente, se variaron los factores pre-exponenciales para las reacciones laterales
(hidrogenblisis y dismutacion de xilenos) en +10 y #20%. Los resultados de este andlisis se
presentan en la Tabla 3.16. Se puede apreciar como a medida que se reduce la actividad del
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catalizador, la produccion de p-xileno aumenta ligeramente v tanto la pérdida de xilenos como el
AT en el reactor, decrecen.

s
w ———————
—O—YDX]
Figura 3.16 Cambios cn el rendimiento de p- EES —A—lx
xileno y en la pérdida dc xilenos con el tiempo de 5
vida de! catalizador. P=10 Kg/em?, WHSV= 8 =
hi*, (mol Hy/mol HC)=7, T=390 °C. Refercncia i
[14]. 2 15 fia OSSN
» 4
1 0, /,._.M
5
] +-
0 100 t (min) %0

Tabla 3.16 Respuesta del modelo al variar 1a actividad det catalizador para las reacciones laterales.

A
20% | -10% 0 +10% | +20%
Yox (kgmoltr) | 1843 | 18.19 | 1794 | 1769 | 1741
Lx (%) 080 | 139 347 5.53 765
AT (K) 1147 | 1239 | 1332 | 1423 | 151
Xa (%) 8984 | 9000 | 9012 | 9033 | 9048

¢) Pardme’ - de transporte

Debido a que el reactor analizado para este proceso opera en forma adiabética, no existen
parimetros de transporte a nivel reactor que puedan afectar la respuesta del modelo. Ademas, el
bajo calor de reaccion involucrado en este proceso da como resultado que los gradnentes de
temperatura y composicion en la interfase resulten poco importantes.

Las resistencias intrafase si afectan el comportamiento del reactor, debido principalmente a los
gradientes de concentracion en el interior del sélido. Existe incertidumbre con respecto a algunos
parimetros asociados con las resistencias intrafase, como son: el factor de tortuosidad, la
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conductividad térmica efectiva del sélido y el radio de poro del catalizador. Los resultados de
variar estos parimetros concuerdan con lo esperado, pero su influencia sobre el comportamiento
global del reactor, s en realidad pequefia. Los resultados se presentan en la Tabla 3.17.

Tabla 3,17 Efecto de algunos parametros de transporte intrafase sobre la respuesta del modelo.

T Rpom kc
Basc ~50% +50% -50% +50% -50% +50%
Ypx (Kgmol/hr) 17.94 18.14 17.73 17.59 18.00 1794 17.94

Lx (%) 347 391 325 3.05 3.76 348 347
AT (K) 13.32 131 1292 12.62 13.59 13.33 13.32
| Xen (%) 90.12 94.09 86.77 84.27 92.52 90.17 90.17

V. Discusién de resultados.

En este primer ejemplo se analizo el reactor para el proceso de isomerizacion de xilenos
empleando el modelo unidimensional pseudo-heterogénco y la cinética para el calalizador a base
de P/Si0,-AL0;.

Para este modelo. pseudo-heterogéneo fie necesario resolver un sislema de ecuaciones
diferenciales de segundo orden con valores de frontera, ef cual describe los perfiles de
composicion y temperatura dentro de la particula de catalizador. Los célculos se realizaron
sucesivamente para diferentes posiciones axiales en el reactor. La solucién de las ecuaciones para
¢! s6lido resultd ser un problema que requiere de un gran nimero de célculos para este sistema de
reaccion complejo. El sistema consiste de 10 ecuaciones (9 componentes + balance de energla) y
se resolvid utilizando el método de colocacion ortogonal.

Al comparar fos resultados de las simulaciones contra datos de planta, se observd que el
modelo predice con una desviacién menor del 20% las composiciones de los principales
componentes (orto, meta y para xilenos). La temperatura de salida del reactor se predice con una
diferencia menor de 3 K. Para ofros subproductos como el tolueno, etilbenceno y metano, las
diferencins fueron mayores que para los isdmeros.

Se obsesvaron factores de eficiencia menores de 0.6 para las reacciones de isomerizacion y
para algunas reacciones laterales (principalmente para la conversion del etilbenceno). Como
consecuencia de estas resistencias, los resultados que predice ¢f modelo pseudo-heterogéneo
difieren de los calculados con el modelo pseudo-homogéneo. En general, las resistencias internas
originan un decrecimiento en la conversidn del isdmero meta, y una menor produccidn de p-xileno
y o-xileno. Estas diferencias se presentan sobre todo a tiempos de contacto intermedios, mientras
que a la salida de! reactor ambos modelos predicen practicamente la misma composicion de los
tres isbmeros. Para el etilbenceno estas diferencias son mas nolables, lo cual se debe a que las
reacciones donde participa son més rapidas.
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Con ¢l objeto de poder determinar las variables de mayor influencia en la respuesta del
maodelo, se llevo a cabo un andlisis de sensibilidad paramétrico para este proceso. Se analizo la
influencia de los principales pardmetros (de operacion, cinéticos, y de transporte intrafase) sobre
la respuesta del modelo, constituida por las siguientes variables dependientes: produccion de p-
xileno, % pérdida de xilenos, incremento de temperatura en el reactor y conversion de
etilbenceno.

L.amasa velocidad del fluido, Ia temperatura de entrada y la presion de operacion del reactor,
son los parametros de operacion que afectan de mancra importante el comportamiento del
reactor.

Un incremento de 1a masa velocidad del fluido favorece Ia produccion de p-xileno y disminuye
la pérdida de xilenos. Por ejemplo, un incremento en 20% de esta variable origina una reduccion
mayor de 3% en la pérdida de xilenos, y paralelamente se incrementa la capacidad de produccion
de para-xileno en aproximadamente 4 kgmol/hr,

La temperatura y presion de operacion tienen un efecto similar sobre el comportamiento del
reactor en cuanto a que, al incrementar estas variables paralelamente se aumenta la pérdida de
xilenos (10% para un incremento de 20 K y 20% al incrementar la presion de 15 a 20 atm). Con
respecto a la produccién de p-xileno, se nota que es favorable trabajar con temperaturag
relativamente bajas (630-660 K), lo cual es consecuencia del equilibrio termodinamico. A una
presion de 9 atm se observa un méaximo en la produccion de p-xileno, mientras que a presiones
mayores de 11 atm la descomposicion de este producto comienza a ser importante. En resumen,
se puede concluir que para trabajar a temperaturas o presiones altas, es necesario reducir el
tiempo de contacto de! fluido, para lograr una produccidn razonable de p-xileno y reducir la
pérdida de xilenos.

La desactivacion del catalizador (simulada considerando que solo se envenenan los sitios
activos para las reacciones laterales), favorece la produccion de p-xileno y decrece la pérdida de
xilenos. Un estudio experimental sobre la cinética de desactivacion para este proceso, resulta
fundamental para simular los ciclos de operacidn del reactor.

Una variacion de 50 % en los parAmetros de transporte intrafase analizados (factor de
tortuosidad, conductividad térmica efectiva del solido, y radio de poro) no tienen una influencia
importante sobre el comportamiento globa! del reactor.

Para este proceso en particular, los resultados obtenidos indican que las resistencias a la
transferencia tanto de masa como de calor en la interfase gas-sélido, no-influyen de manera
importante en el proceso. Adicionalmente, no se encontraron gradientes de temperatura
importantes en el interior de la particula de catalizador. Estos resultados permiten concluir que el
modelo puede simplificarse de tal forma que no se tengan que considerar los procesos de poco
impacto en el proceso, lo cual permitirs formular un modelo més simple sin que este pierda su
validez.

Para concluir esta seccién solo cabe resaltar la importancia de los modelos mateméticos para
el estudio de sistemas complejos, como el que se analizo en esta parte de Ia tesis. El modelo se
utifiz para predecir las condiciones de operacion (y combinaciones de estas) que beneficien los
objetivos de! proceso estudiado.
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3.2 Sintesis de anhidrido maléico a partir de n-butano.

E! anhidrido maléico se utiliza principalmente en la manufactura de resinas de poliester
insaturadas, quimicos para la agricultura, aditivos para la comida, aditivos para aceites lubricanies
y productos farmacéuticos.

La mayor parte de la produccién actual de anhidrido maléico sc obtiene por medio de la
oxidacién de benceno en un reactor catalitico de lecho fijo [17,18]. Actualmente el benceno estd

. siendo desplazado por e! n-butano, debido al menor costo de este tltimo, y al hecho de que s un
material ecolégicamente més favorable. Los productos de su oxidacion son principalmente
anhidrido maléico y 6xidos de carbon. La produccion de anhidrido maléico a partir de n-butano es

- menor, debido a dos factores: i) 1a menor selectividad hacia anhidrido a conversiones altas y ii) a

- que se deben alimentar al reactor concentraciones bajas (menores al 2%) de n-butano, para

eliminar la flamabilidad de las corrientes de proceso.
Todos los catalizadores utilizados industrialmente en la produccion de anhidrido maléico a

partir de n-butano se basan en el sistema PVO (6xido de vanadio-fosforo) [17,18].

1. Modelo cinético.

Recientemente s¢ han llevado a cabo varios estudios para obtener expresiones cinéticas que
describan 1a secuencia de reacciones durante 1a oxidacion de n-butano sobre un catalizador PVO
" [19,20). Sharma et al. [19)] proponen un sistema de reacciones triangular, con la reaccion deseada

“de n-butano hacia anh{drido maléico en paralelo con la reaccion de oxidacion total, y la reaccion
de descomposicion del anhidrido cierra el sistema.

- Y%
/Lll . //C

CO, CO2, 110

Figura 3.20 Sistema de reacciones en ¢l proceso de oxidacion de n-butano sobre un catalizador PYO
(19].

La estequiometria de las reacciones, asi como las expresiones de velocidad de reaccion y sus
respectivos pardmetros cinéticos, se presentan enla Tabla 3.20.
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Tabla 3.20 Reacciones, cstequiometria y parmetsos cinéticos para el proceso de oxidacion de n-butano
19}

Reaccién Ec. de rapidez A* Ears

k o, 054
Cyllyg + 3503 —=-» C4H 03 + 4H,0 LI
T T R A= R oE (16558068 |22243.46

k2P
= 7 10
C4l303 + 0y —5254C0 41,0 (14+Kq3Py)? {6.392x107 | 37032.61

Calljo + 5505 —K2- 20 +2€0, +511,0| 13 = k3p 34 25871.98 | 22243.46

Estequiometria

M
Componentes Rj= T vij-5

i=l
1. n-butano R =-1-1
2. A maléico RQR)=r-1;
3.CO, RG3)=21
4,CO RA)=4nn+2n
5. H,0 RG)=4n+n+5n
6. 02 R(())=-3.5 1Ty~ 55 n
TN, R(7)=0.0

* A enunidades de (kgmolkgeu hr atm®*) para las reacciones 1y 3; y eh (kgmolkgeat hr atm) para la reaccién 2,

*$ Ea cn (kcalkgmol) .
Ka, = constante dc adsorcién para ¢l anhidrido maléico = 310.0 atm™,

11, Simulacién del reactor para el proceso de oxidacién de n-butano,

En esta seccion se llevard a cabo la simulacion del reactor de lecho fijo para el sistema de
reacciones descrito previamente, en condiciones de operacién similares a las que se reportan en la
literatura {19-2i]. ‘ :

Debido a que el sistema de reacciones es exotérmico, resulia necesario que el reactor s¢
encuentre provisto de un sistema de enfriamiento que mantenga la temperatura dentro de ciertos
limites. La transferencia de calor a través de la pared del reactor genera un gradiente de
temperatura en la direccion radial, y probablemente también existan gradientes de concentracion
en esta direccion, El modelo bidimensional se ha encontrado apropiado para describir este tipo de
reactores [22,23]. Este modelo fue formulado en e capitulo 2 y se representa por medio del
sistema de ecuaciones (2.13). Con la ayuda de este modelo y la cinética reportada en la Tabla
3.20, se llevd a cabo la simulacién de! reactor para varias condiciones de operacion, Los
parémetros utifizados para el reactor, catalizador y de transferencia de calor, se especifican en la
Tabla 3.21.
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Tabla 3.21 Parimetros del reactor, catatizador y de transferencia de calor, empleados para las simulaciones
[19-21,24).

Reactor Catalizador Transferencia de calor

L=6.5m PVO X, =0.946 kcal/hr mK

pu =733 kg/m' | d,=0.003 m Ot =141.04 keal/hr m? K

d,=0.025 m R,,.,,., =6.0x10 cm :

e=04 1=3.0 LIV N d,

G =variable €, =0.54 a; - ay 61334
Pp =1250 kg/m’

Se realizaron varias simulaciones en condiciones de operacién distintas, las cuales se distinguen
como corrida 1, 2, ... etc. El objetivo que se persigue es poder comparar los resultados que
predice el modelo contra datos experimentales [21]. Algunos datos necesarios para las
simulaciones no se especifican en esta publicacién, por lo que se tuvieron que hacer suposiciones
al respecto. Por ejemplo, la temperatura de entrada al reactor se considerd igual a la temperatura
de la pared, y se tomé el mismo valor para la densidad del lecho catalitico en las simulaciones.

En la Tabla 3,22 se presentan los resultados de las simulaciones, los cuales se comparan contra
datos de planta piloto reportados en la literatura {20 Se puede apreciar que el modelo
bidimensional pseudohomogéneo predice aceptablemente el comportamiento del reactor. Los
resultados de conversion concuerdan bien con los datos reportados. En cuanto a la selectividad, en
general se observa que el modelo predice una menor selectividad a la reportada. Este resultado se
debe principalmente a la incertidumbre en la energia de activacion para la reaccion de
descomposicion del anhidrido maléico, 1a cual se reporta con un intervalo de confidencia de 120%.
Este resultado se confirma posteriormente con los resultados del andfisis de sensibilidad
paramétrico realizado para este proceso. Con respecto a la temperatura méxima alcanzada con
respecto a la posicion axial, se puede observar que el valor reportado se ubica dentro del rango de
* temperatura calculado con el modelo bidimensional (los limites de este intervalo corresponden a la
temperatura en el centro del reactor con respecto a la posicién radial (§=0), y a la temperatura en
la pared del reactor (§=1)). Un anélisis de estos resultados indica que ¢l mayor gradiente radial de
temperatura se presenta para la simulacion No.1, el cual fue de 32 K, y corresponde a la operacion
del reactor con la mayor temperatura de enfriamiento (673 K). En referencia a los gradientes de
concentracién con respecto a la coordenada radial, en este trabajo se confirmé la escasa
importancia de la dispersion radial de masa.

Los perfiles axiales de composicion para la simulacién No. 1, se presentan en la Figura 3.21a.
En esta gréfica se puede apreciar la distribucion de productos a lo largo del reactor. Se observa
como & medida que aumenta la conversion de n-butano, la fraccién mol de subproductos (CO y
CO0;) se incrementa més rapido que la del producto deseado (anhidrido maléico), por lo cual, la
selectividad disminuye a conversiones altas,
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Tabia 3.22 Datos experimentales y resultados de las simulaciones para el proceso de oxidacion de n-butanc®.

Simulacién | 1 i 2 i .3 1 4 1 s i 6 1 7 8
Datos a Ia entrada del reactor
fraccion mol
n-butano 0.0182 0.0186 0.0075 0.0075 0.0126 0.0181 0.0181 0.0220
o 0.2062 0.2061 0.2084 0.2084 0.2073 0.2062 0.2062 0.2051
N’ 0.7756 0.7753 0.7841 0.7841 0.7800 0.7757 0.7757 0.7726
2
To (K) 673 663 653 643 623 656 636 636
Po (atm) 1.9 1.65 1.64 1.64 1.62 1.9 1.9 19
G (kg/hr m’) 4464 4428 4284 4284 4356 " 4680 4680 3564
Datos a Ia salida del reactor
exp scalc |exp ,calc Jexp icalc |exp icalc |exp icalc Jexp icalc |exp :calc |exp | calc
Conversién, | 90.0 19020 | 84.0 [77.70 | 894 ;9184 | 8L0 8191 | 523 4646 [850 ;8608 |60.0 ;6263 |650 ;66385
% : : : ' : : ' :
S aniar. % 63.0 ;5345 [ 680 5962 | 661 ;6488 | 719 ;6876 |81.6 ;7351 | 550 ;5681 |67.0 ,;64.16 |63.0 ; 60.72
Tmax (K) £=0 173345 1 7015 | 667.5 "} 654.0 ; 631.3 y 7133 16614 | 653- | 665.3
713.0 ! 6920 ! 665.0 ! 653.0 ! 633.0 ! 693.0 ! 6480 ! 658 |
e=1 1 702.2 | 681.8 1 660.3 1 648.6 1 627.2 1 683.2 1 648.6 1 650.5
CO/CO, 151 (162 |155 ;151 {157 ,18 |156 ,163 [143 [126 |- (135 o T126 |- (121

* Los datos experimentales se tomaron de 1a referencia [21].
Tmax = temperatura maxima: en el centro del reactor (£=0) y en la pared (E=1).
Sanmar = selectividad, definida de acuerdo a 1a ecuacidn (3.1).
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En la Figura 3.21b se presentan los perfiles de temperatura con respecto a las coordenadas
axial y radial en el reactor. Se observa que existe un maximo en la temperatura del fluido en el
centro del reactor (/Rt=£=0) a una determinada posicion axial (z/L=(), lo cual es caracteristico
para reacciones altamente exotérmicas. A la entrada del reactor la velocidad de reaccion es alta
debido a la alta concentraci6n de reactivos, lo cual origina un aumento en la produccién de calor
en esta zona; posteriormente la transferencia de calor con el medio de enfriamiento provoca un
descenso de temperatura y la generacién de calor ya no es tan importante. En esta misma grafica
se puede apreciar que en el centro del reactor (con respecto a la posicién radial) se presenta el
mayor incremento de temperatura. La diferencia de temperaturas entre el centro del reactor y la
pared es de aproximadamente 32 (K) en la posicion axial donde se presenta el méximo. Esta
diferencia de temperatura con respecto a la posicién radial, es una funcién del coeficiente de
transferencia de calor en la pared (atw) y de la conductividad térmica efectiva radial (A;), como se

discute posteriormente. Los valores utilizados para estos pardmetros se presentan en la Tabla
3.21
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Figura 3.21b Perfiles de temperatura cn cl
reactor con respecto a la posicién radial (/Rt=E)
y axial (ZL=C), calculados con el niodelo
bidimensional pseudohomogénco.

Figura 3.21a Distribucion de productos a lo
largo del reactor para la simulacién No.1.

Enla Figura 3.21c se grafica la selectividad hacia anhidrido maléico con respecto ala posicion
axial en el reactor. La selectividad fue definida de la siguiente forma:

mol - de- Amal.x100

mol-de- Amal +[E‘_9L£O_f.'1‘i£91]
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Se observa que la selectividad disminuye a medida que aumenta el tiempo de contacto de la
mezcla reaccionante. De la Tabla 3.22 se observa también que la selectividad para la simulacién
No. 2 es mayor, lo cual s debe a que la reaccion consecutiva de descomposicion de anhidrido
maléico se favorece a concentraciones altas de este producto y a temperaturas altas, debido a que
la energia de activacion para esta reaccion es mayor que para las reacciones 1y 3 (Tabla 3.20).

En términos generales se puede decir que el modelo predice aceptablemente el
comportamiento del reactor para este proceso. Sin embargo, la incertidumbre asociada con
algunos pardmetros de operaci6n, cinéticos y de transporte, pueden afectar en forma significativa
Ia respuesta del modelo. Para estudiar apropiadamente el efecto de los parmetros més
importantes sobre el comportamiento del reactor, generalmente se recurre al andlisis de
sensibilidad paramétrico, el cual es de gran valia para definir las variables de més influencia en ¢l
proceso. A continuacion se realizar un anlisis de sensibilidad paramétrico para este proceso.

1. Anilisis de sensibilidad paramétrico para el proceso de oxidacién de n-butano,

Aspectos generales referentes al anAlisis de sensibilidad paramétrico, se discuten en el capituio
1
El anélisis de sensibilidad sc realizars sobre tres grupos distintos de parémetros:

8). Condiciones de operacion

b). Parémetros cinéticos

¢). Parémetros de transporte

Los parémetros mas importantes de cada grupo se variarn independientemente y se
determinard su influencia sobre un vector respuesta, constituido por las siguicntes variables
dependientes:
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*Conversion de n-butano (Xu)
»Selectividad hacia anhidrido maléico (Saar)
*Temperatura méxima en el reactor (Tmax)
*Relacion molar CO/CO,
A continuacion se presentan los resultados de este anélisis, tomando como base las condiciones
de operacion para la simulacion No. 1, y los parfmetros definidos en la Tabla 3.21.

a). Condiciones de operacitn.
Masa velocidad del fluido

En la Tabla 3.23 se aprecia como afecta el incremento en la velocidad del fluido a la respuesta
del sistema. Ei incremento en 1a masa velocidad (G) equivale a decrecer el tiempo de contacto de
la mezcla reaccionante, lo cual como es de esperarse, origina un decremento en la conversion y un
incremento en la selectividad del proceso; en tanto que, la temperatura méxima y la relacion
CO/CO; no sc ven afectadas apreciablemente.

Tabla 3.23 Efccto de Ia masa velocidad del fluido sobre ¢! conportamiento del reactor,

G= 4464 kp/hr m*
(0.8)G 0.9G G (1.)G | (1.2)G
Conversion, % 95.76 93.02 90,20 87.47 84.85
Selectividad, % 51.78 52.66 53.45 54.19 54.90

Tmax, K 73415 | 73496 | 73454 | 73484 | 734.74
CO/CO, 1.64 1,63 1.63 1.63 1.63
Temperatura de la pared

La temperatura de la pared del reactor tiene un efecto determinante sobre el comportamiento
global del reactor. Al incrementar esta variable la temperatura mixima del fluido aumenta, ast
como la conversién y relacion CO/CO;, mientras que la selectividad disminuye drésticamente.

En la Figura 3.22a se observa graficamente ¢l cambio en el perfil de temperatura con respecto
a la posicidn axial del reactor, a medida que se incrementa la temperatura de la pared. A
temperaturas bajas (653 K), el perfil de temperatura no presenta cambios bruscos, sin embargo, a
temperaturas mayores (Tw>684 K) se observa un incremento sibito de la temperatura del fluido
con una pendiente muy pronunciada, lo cual origina una inconsistencia en la solucién numérica del
modelo. El conocimiento de este valor critico de la temperatura de la pared, es de especial
importancia para definir la zona de operacion bajo la cual el reactor operard en forma estable (sin
disparos de T).
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Figura 3.22a Cambios en el perfil axial de Figura 3.22b Cambios en ¢l comportamicnto
temperatura en funcidn de la temperatura de la matemético del modelo al variar la temperatura

Para tratar de explicar la razon de este comportamiento en el sistema, debemos analizar lo que
ocurre con la solucién del modelo a medida que se incrementa a temperatura de enfiiamiento. Se
observa que a temperaturas bajas, existe un mAximo simple en ef perfil de temperatura del fluido,
lo cual en términos de derivadas, resulta en un cambio de signo de las pendientes antes y después
de! miximo, y finalmente Ia pendiente decrece tendiendo & un valor de cero. Este comportamiento
se aprecia en la Figura 3.22b donde se grafica la derivada de temperatura con respecto a la
posicién axial (dT/d), en funcidén de la posicion axial del reactor. En el valor critico de
temperatura (Tw), se observa un comportamiento diferente en la solucién matemitica de! modelo.
Se aprecia que existe un punto de inflexion que origina un disparo no controlado de temperatura
en el reactor. Esto significa que el reactor puede operar en una zona donde la generacion de calor
(y por lo tanto el incremento de T) se encuentra controlada, y por otro lado arriba de esta zona
existe un indicador (punto de inflexion en el perfil de T) que nos dice que cualquier variacién de
Tw por pequefia que sea, originaré un incremento brusco de temperatura en el reactor.

Temperatura de la alimentacion

En la Tabla 3.24 se presentan los resultados del cambio en la temperatura de alimentacion al
reactor, manteniendo constante la temperatura de enfriamiento. El cambio de To tiene un efecto
pequefio sobre 1a conversion, selectividad y relacion CO/CO;; mientras que a temperaturas altas
(693 K), Ia temperatura méxima alcanzada en ef reactor se incrementa en aproximadamente 14 K,
sin que se llegue a la temperatura critica que origina el incremento subito de temperatura.
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Tabla 3.24 Efecto de 1a temperatura de alimentacién sobre ¢l comportamicato del reactor.

To (K)
653 663 673 683 693
Conversion, % 89.59 | 8979 | 90.09 | 90.56 | 9135
Selectividad, % 5378 | 5366 | 5346 | 53.3 5246
*Tmax (K) 71469 | 716,78 | 719.75 | 725.36 | 73381
CO/CO; 1.62 1.63 1.64 1.66 1.70

$Resultados que predice el modelo unidimensionat pscudohomogéaco.

Presidn de operacion

La presion de operacién como es de esperarse, tiene un efecto importante sobre el
comportamiento del reactor, Como para ¢l caso de la temperatura del medio de enfriamiento,
existe un valor critico de la presién, por encima de! cual se presenta un incremento stibito de la
temperatura del fluido.

Al aumentar la presion de operacién, la conversion aumenta y la selectividad disminuye, y
ademis, es necesario utilizar temperaturas de enfriamiento més bajas, debido al aumento de Tmax,
como se puede apreciar en la Figura 3.23a.

En 1a Figura 3.23b se observa el cambio en la solucion matemética del modelo al incrementar
Ia presion de operacion del reactor. Al igual que para el anélisis de Tw, existe un punto de
inflexién que separa el comportamiento estable del reactor, de la zona de riesgo.

™k n

Figura 3.23a Efecto de la presion de operacion . Figura 3.23b Cambios en el comportamicnto
del reactor sobre Tmax a diferentes valores de la matemitico de! modelo al variar la presion de
temperatura de enfriamiento. operacién dcl reactor.
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Concentracion de n-butano

El cambio en esta variable esta restringido por el limite de Namabilidad de la corriente de
proceso a concentraciones superiores a 3% moi de n-butano.

En la Tabla 3.25 se presenta la respuesta del madela al variar la fraccion mol de n-butano de
1.4 2 2.5 %mol. La conversidn de n-butano decrece inicialmente al aumentar fa fraccion mol de
este reactivo, y posteriormente & concentraciones superiores a 2.3% mol, se incrementa
nuevamente, debido a que paralelamente se hace mayor Tmax, llegando a un incremento sibito a
concentraciones mayores de 2.5%mol.

Tabla 3.25 Respucsta del modelo ante el cambio en fa concentracién de n-butano cn la carga al reactor.

Fraceion mol de n-butano
0.01456 | 0.01638 | 0.0182 | 0.02002 | 0.02184 { 0.023 0.024
Conversion,% | 93.99 | 91.86 9020 | 88.67 8775 88.03 92.96
Selectividad, % | 54.30 §3.92 5345 52,78 51.75 50.44 44,75
Tmeax (K) 72111 | 72745 73454 | 744.26 | 75735 | 771.86 | 81251
C0/CO, 1.75 1.68 1.63 1.59 158 1.62 1.90

En la Figura 3.24 se presenta grificamente la temperatura maxima en el reactor para diferentes
valores de Tw, a dos concentraciones diferentes de n-butano. Se puede apreciar que fa
temperatura de enfriamiento requerida para la concentracion mayor (3.2% n-butano), debe ser
menor para lograr una operacion estable del reactor.

fraccion moi n-butano
—— XnB+0.032
7501 |—W—XnBx0.025

Figura 3.24 Efccto de la concentracidn de n-
butano sobre Tmax a diferentes valores de la
temperatura de la pared.
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b) Pardmetros cinéticos
Actividad del catalizador

E! cambio en la actividad del catalizador se puede simular variando los factores pre-
exponenciales para las reacciones involucradas. Para el presente anélisis se considera que la
actividad cambia por igual para las tres reacciones que constituyen ¢l modelo cinético para este
proceso, de esta forma se decidi6 estudiar el comportamiento del reactor cuando la actividad del
catalizador se modifica en +£10%, Los resultados de las simulaciones se presentan en la Tabla 3.26.

Tabla 3.26 Cambios en la respuesta del modelo al variar los factores pre-exponenciales (A) y Ia constante
de adsorcién (K,) en £ 10%.

A K,
-10% +10% 0% -10% +10%
Conversion, % | 85.56 94.51 90.20 92.01 88.60
Selectividad,% | 55.04 51.33 53.45 52.98 53.61
Tmax (K) 72290 | 754,59 | 73454 | 739.70 | 73096
CO/CO; 1.57 1.72 1.63 1,76 1.53

Estos resultados predicen los cambios que se obtendran para un catalizador que se desactiva
gradualmente con el tiempo de operacion del reactor, siempre y cuando el cambio en la actividad
del catalizador afecte de igual forma a las tres reacciones.

La incertidumbre con respecto al valor de la constante de adsorcion para el modelo cinético
también fue analizada, y los resultados se muestran en la Tabla 3.26. Se puede apreciar que el
cambio en £10% de este parametro, no afecta drasticamente a la respuesta del modelo.

Energlas de activacion

En la Tabla 3.27 se analiza la influencia que puede tener la incertidumbre en los valores
reportados de las energias de activacién para las reacciones involucradas. Cada uno de estos
par&metros se vari6 independientemente, manteniendo constantes los parimetros restantes.

Del andlisis de los resultados y de las Figuras 3.25 a y b, se observa que al disminuir en un 2%
Ia energia de activacion para la reaccion desesda (1), se origina un dominio de esta a temperaturas
bajas, generando répidunente el producto deseado (anhidrido maléico). Posteriormente comienza
a ser importante sobre todo la reaccion (2), la cual es también la mas exotérmica, incrementindose
con esto la temperatura del reactor y disminuyendo la selectividad del proceso. Al incrementar
este mismo parkmetro en un 5%, la reaccion (1) se hace dificil a temperaturas bajas, y por lo tanto
Ia conversion de n-butano decrece. Al mismo tiempo, debido a la escasa generacion de anhidrido
maléico, la reaccion (2) se ve desfavorecida y por lo tanto la generacién de calor no es muy
iﬂnlllp:mnte. El resultado global de este cambio es una menor conversion, selectividad y Tmax de!

ido.
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Tabla 3,27 Cambios en fa respuvsta def modelo al variar las energias de activacidn de las reacctones

involucradas.
Ea; La, Lay
2% 0% +3% -5% 0% +5% 2% 0% +3%
Conversidn, % 9871 90.20 75.86 99.68 90.20 #8.53 971.96 40.20 75.55
Selectividad, % 52,719 5345 38.59 13.38 5345 60.60 | 44.0! 5345 68.70
Tmax (K) 806.26 1 734.54 1 0033 § 758.36 | 73454 | 73217 1 77541 | 13454 | 71441
CO/CO, 2.1 1.6} 1.58 523 1.63 [.15 .68 1.63 1
Intervalo de
confidencia {19] 5% 120% +5%
AHr (Kcal/mol) 301 340 635
Reaccion (1) n-Butano -» A. mal (2) A. mal -» CO, CO,, H;0 | (3) n-Butano -» €O, CO;,
H,0
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Figura 3,25a Cambios en cl perfil de temperatura
asociados con la incertidumbre en ¢l valor de la
encrgla de activacion para la reaccion principal

().

Figura 3,25b Cambios en la conversin y
selectividad asociados con la incertidumbre en ct
valor dc Ja energla de activacién para la reaccion
principal (l):
- Eah

T (098, 7T (LO0S)E

La incertidumbre en el valor de Ia energia de activacion para la reaccion (2) es mayor que para
1as reacciones (1) y (3), como se puede observar de los intervalos de confidencia reportados, y que
se presentan en la Tabla 3.27. Como se puede apreciar en las Figuras 3.26a y b, una disminucion
en 5% para este pardmetro, da como resultado que la descomposicion del producto deseado sex
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mis facil, lo cual disminuye la selectividad drasticamente. Al incrementar este parametro en 5%, se
observa un incremento cn la selectividad, mientras que el cambio en la conversion y Tmax es
menor. '

Este analisis nos indica que las diferencias observadas en las predicciones del modelo con
respecto a la selectividad, pueden estar asociadas con la incertidumbre en las encrgias de
activacion, principalmente para [a reaccion de descomposicion de anhidrido maléico.
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Figura 3.26a Cambios en ¢l perfil de temiperatura

asociados con la incertidumbre en ¢ valor de la sclectividad asociados con la incertidumbre en o
encigla de activacien para la  reaccion valor de la energia de activacién para la reaccion
consccutiva de descomposicion de anhtdrido de descomposicién de anhidrido maléico:

maléico. ~— Ea;, == (0.95)Ea,, **** (1.05)Ea,

Figura 3.26b Cambios ¢n la conversién y

c) Pardmetros de transporte

De los pardmetros de transporte involucrados en el modelo bidimensional pseudohomogéneo
del! reactor, la conductividad térmica efectiva radial y el coeficiente de transferencia de calor en
pared, pueden tener la mayor influencia sobre el comportamiento del reactor.

En la Tabla 3.28 se presentan los resultados de variar estos parimetros en +20%.

La reduccién en 20% del valor para [a conductividad térmica efectiva radial, da lugar a
incrementos apreciables en la temperatura méxima del fluido; mientras que al aumentar este
parémetro en el mismo porcentaje, el perfil de temperatura practicamente uo se modifica. La
conversion y selectividad solo presentan cambios menores al 2% al variar este pardmetro. Los
perfiles axiales de temperatura, conversién, y selectividad, se muestran en las Figuras 3.27ayb.
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Tabla 3.28 Cambios cn la sespuesta del modelo asoctados con fa incertidwubre en los pardmetros de
transporte de calor: Conductividad térmica efeetiva radiad (Ar), y cocficiente de transferencin de calor en la

pared (o).
Ar . Uy
-20% 0% +20% -20% 0% +20%
Conversion, % 92.34 90.20 89.29 94.34 90.20 88.41
Selectividad, % 5183 5345 54.01 49.92 53.45 54.32
Tmax, (K) 758.50 734.54 725.33 768.24 | 734.54 723.94
CO/CO, 1.72 1.63 1.59 183 1.63 1.58
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Figura 3.27a Efeclo de cambios en la
conductividad térmica efectiva radial, sobre cl
perfil de temperatura del fluido.

Figura 3.27b Efecto de cambios ¢n In
conductividad térmica efectiva radial, sobre la
conversion y scleetividad:

oA, T (08 T (L2

Con respecto al coeficiente de transferencia de calor (o), ¢ mayor cambio (tanto en la
conversion como en Tmax y en la sefectividad), se presenta al reducir este pardmetro en 20%. El
incremento en ¢l mismo porcentaje de este parkmetro, no afecta apreciablemente la respuesta del

modelo, como se aprecia en las Figuras 3.28a y b,
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Figura 3.28a Efecto de cambios ¢n el cocficiente Figura 3.28b Efecto de cambios en ¢l cocficiente
de transferencia de calor, sobre el perfil de de transferencia de calor, sobre la conversion y
temperatura del fluido. selectividad:
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1V, Discusién de resultados.

En esta seccion se llevo a cabo un andlisis del reactor para el proceso de oxidacion de n-
butano, utilizando los modelos implementados en esta tesis (uni y bi-dimensionales) para e! reactor
catalitico gas-sdlido. E! modelo cinético que se utilizé para realizar los célculos, consiste de un
sistema de reaccion triangular con expresiones de velocidad de! tipo Langmuir-Hinshelwood, y
cuyos parmetros cinéticos se encuentran reportados en la literatura [20).

Se realiz6 la simulacién del reactor con e} modelo bidimensional pseudo-homogéneo y el
modelo cinético descrito anteriormente, para diferentes condiciones de operacién, y los resultados
se compararon contra datos de planta piloto reportados en la literatura. El modelo predice la
conversién de n-butano con una diferencia menor del 6%. En cuanto a la selectividad, las
diferencias en algunas simulaciones fiteron cercanas al 10%, este resultado se encuentra asociado
con la incertidumbre en la energia de activacion para la reaccién de descomposicién de anhidrido
maléico (que se reporta con una incertidumbre de +20%), lo cual fue confirmado por el analisis de
sensibilidad realizado posteriormente. Con respecto a la temperatura méxima en el reactor, se
encontrd que el valor experimental reportado se ubica dentro del rango de temperatura calculado
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con el modelo bidimensional. El mayor gradiente radial de temperatura tue de 32 K (702.2.734 &
K}y corresponde a fa operacion def 1eactor con fa mayor temperatura de enfriamiento (673 K)

La dispersion radial de masa para todas las condiciones de operacion estudiadas fieron
insignificantes.

Se realizo un andlisis de sensibifidad paramétrico para este proceso, considerando tres grupos
diferentes de parametros: de operacion, cinéticos y de transporte. Se eligieron como base las
condiciones de operacion mas drasticas (simulacion No.1) y se analizd ¢l cambio en el vector
respuesta constituido por las variables dependientes: conversion de n-butano, selectividad hacia
anhidrido maléico, temperatura mdxima del fluido y selacion molar CO/CO,.

Las condiciones de operacion que ticnen mayor influencia sobre el proceso son: fa temperatura
de la pared, fa presion de operacion y la concentracion de n-butano en la alimentacion. Un
incremento en cualquicra de estos parémetros, puede llegar a originar un aumento sibito eu la
temperatura del fluido, en alguna posicion del reactor. Debido a este resultado, s¢ considera
valioso conocer las combinaciones de estas variables que indiquen la region donde la operacion del
reactor serd segura (sin cambios bruscos en [a temperatura).

En la Figura 3.29 se grafica la temperatura de la pared que es necesario mantener para evitar
los disparos de temperatura en el reactor, en funcion de la presion de operacién y de la fraccion
mol de n-butano en Ia carga.

Tw(K)

Q& é\"“ &2 ESE £74 867

Figura 3.29 Zona de operacian segura para ¢l proceso de osidacidn de n-butano, en funcién de la
temperatura de la pared (Tw), presion de operacin (Po) y fraccién mot de n-butano en la carga (X.).
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Por abajo de la superficic mostrada en la Figura 3.29, el reactor operard sin incrementos
bruscos de temperatura. En tanto que, fa menor temperatura de la pared es requerida para las
condiciones altas de presion y concentracion de n-butano

Con respecto al grupa de parimetros cinéticos, se encontrd que en general, L incertidumbre
asociada con algunos parémetros (principalmente para la energia de activacion de la reaccion de
descomposicién de anhidrido maléico) tiene una influencia importante en la respuesta del modelo.
Una variacion de £5% o menor en estos pardmetros origina cambios importantes en {a conversion,
sclectividad y en la temperatura mxima que se alcanza en ¢f reactor.

En cuanto a los parimetros de transporte, se observaron cambios en la respuesta del modelo al
reducir Ia conductividad térmica efectiva radial y el coeficiente de transferencia de calor en 20%.
Para fa conductividad ténmica efectiva radial, una reduccion de tal magnitud causa un incremento
en la conversion menor del 2% y de 24 K en T, mientras que la selectividad decrece en
aproximadamente 1.6%. La reduccion del coeficiente de transferencia de calor en fa misma
proporcién, origina un incremento de aproximadamente 4% cn fa conversion, de 34 K en Ty, ¥
una reduccion de 3.5% en fa sclectividad.

Una comparacion de los diferentes modelos se presenta en la Figura 3.30n.

La comparacion entre los modelos pseudo-homogéneos (unidimensional y bidimensionat)
indica los siguientes resultados:

eDebido o Ia escasa dispersion radial de masa para este proceso, ambos modelos predicen
pricticamente los mismos perfiles axiales de composicién.

ol.os gradientes radiales de temperatura son apreciables en la zona de alta sensibilidad del
modelo, pero solo para una seccion axial del reactor cercana a Tuy, después de esta zona los
gradientes radiales de temperatura son poco importantes.

Estos resultados sugieren que el modelo bidimensional es necesario para simular ef reactor sblo
et la zona de alta sensibilidad del modelo, pero como en general se requiere que el reactor opere
lejos de esta zona, se puede concluir que ef modelo unidimensionat es suficiente para simular este
proceso.

La comparacién entre ¢l modelo unidimensional pseudo-heterogéneo y el pseudo-homogéneo,
indica que para las condiciones més dréisticas, las resistencias internas reducen I8 T en 16 K y la
conversion en 2%, mientras que la selectividad se incrementa en 1%. Los factores de eficiencia
para las tres reacciones (presentados en la Figura 3.30b) difieren de 12 unidad s6lo en una seccién
cercana a donde se presenta T Estos resultados nos llevan a concluir que Jas resistencias
internas permiten trabajar con temperaturas de enfriamiento mayores, debido a la menor
generacion de calor causada por fa reduccion en las velocidades de reaccitn.
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Figura 3.30a Pcrfiles de temperatura en el reactor, calculados con diferentes modelos:
Bidimensional pscudo-homogénco

e Uniidimensional pscudo-heterogéneo

=~ Unidimensional pseudo-homogénco

18
—o—1!
14 -2
——13
1.2
Figura 3.30b Perfiles axiales para los )
factores de eficiencia. n; (i =1,...,3). 3
i 08}
L
08
04 + ae
0 02 04 06 08 1
n




Con el cjemplo analizado en esta seccion, se demuestra con claridad una de las aplicaciones

importantes de los modelos matematicos para el reactor gas-solido. Vistos conmo una herramienta,
los modelos implementados en esta tesis podran utilizarse posteriormente para analizar otros
sistemas de reaccion cuyo alcance vaya mas alla de fines académicos.
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CAPITULO 4

MODELO MATEMATICO Y APLICACIONES
PARA EL REACTOR CATALITICO
GAS-LiQUIDO-SOLIDO

En este capitulo se presenta un modelo matematico que describe el comportamiento del
reactor gas-liquido-sélido de “lecho escurrido” (en inglés Trickle Bed). El modelo consiste de las
ecuaciones de balance de materia en flujo piston para la fase liquida, y se hace la suposicion de que
existe equitibrio liquido-vapor en cada segmento diferencial de reactor,

Con este modelo sc puede estudiar el efecto de las varisbles de operacion, sobre el
comportamiento de reactores de laboratorio, utilizados cominmente para llevar a cabo reacciones
de hidrotratamiento (hidrogenacion, hidrodesulfuracion e hidrodenitrogenacion). Este tipo de
reacciones se estudian frecuentemente a nivel faboratorio y a menudo se requiere de un modelo
que pueda describir de una forma aproximada el comportamiento de estos sistemas.

4.1 Introduccién

Las reacciones entre un gas y un liquido catalizadas por un sélido se encuentran
frecuentemente en procesos quimicos de gran importancia. En ocasiones estos sistemas son la
forma mis economica de realizar muchas reacciones cataliticas, debido a que se efimina la
vaporizacién y condensacion tanto a la entrada como a la salida del reactor. Los procesos
cataliticos a tres fases se presentan cuando las volatilidades de los reactivos son muy diferentes y
se tienen las condiciones adecuadas de temperatura y presion.

El reactor de lecho escurrido se utiliza para llevar a cabo reacciones a tres fases (gas-liquido-
s6lido) y consiste de un lecho fijo de particulas de catalizador, a través del cual fluyen en paralelo
un liquido (hidrocarburo) y un gas (generaimente hidrogeno). La complejidad de un reactor de tres
fases genera dificultades para el disefio, escalamiento y prediccion del funcionamiento del reactor.
Una descripcion detallada de los fendmenos que ocurren en el reactor y de las formas en que se
puede modelar este tipo de reactores, se presenta en la literatura [1-11].

Se puede encontrar un amplio uso de este tipo de reactores en la industria del petroleo, en
particular para las reacciones de hidrotratamiento, También se tienen varias aplicaciones en la
sintesis de productos quimicos; por ejemplo, en reacciones de hidrogenacion y oxidacion [1],

Para formular un modelo riguroso de este tipo de reactor, resulta necesario involucrar la
descripcion hidrodindmica del flujo de fluidos, asi como los procesos de transferencia de masa y
calor entre las tres fases. Los regimenes de flujo que existen en reactores gas-liquido-solido
dependen de las velocidades superficiales, propiedades de flujo y caracteristicas del lecho [3,7], y
pueden clasificarse bAsicamente en dos grupos: el régimen de baja interaccion (flujo escurrido) y el
régimen de alta interaccion (flujo pulsante, pulverizado, ondulado, burbujeante, y dispersado
burbujeante). En el régimen de flujo escurrido, el catalizador puede mojarse parciaimente
externamente (n,<1) o0 mojarse completamente extemnamente (n.~1), como se puede apreciar en
Ia Figura 4.1, El mojado incompleto de! catalizador para reactores de laboratorio y planta piloto,
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es el resultado de las bajas velocidades de liquido. La eficiencia de contacto interna liquido-
catalizador (la fraccién de volumen de poro que se encuentra lleno de liquido), es usualmente igual
a la unidad, debido a efectos capilares. En contraste, la eficiencia de mojado externa del
catalizador (la fraccién de 4rea externa de las particulas, mojada por el liquido que fluye) sc
incrementa con el aumento de la masa velacidad del liquido, y es igual a la unidad a velacidades de
liquido altas. Esta eficiencia de mojado externa es un parimetro importante en el disefio y
escalamiento del reactor, lo cual es esencial para determinar ¢l grado de utilizacion del catalizador
en este tipo de reactores.

La rapidez de reaccion sobre el catalizador parcialmente mojada puede ser mayor o menor que
1a rapidez observada sobre particulas completamente mojadas. Esto dependera de la volatilidad del
reactivo limitante, Por ejemplo, si 1 reaccion estd limitada por el liquido y el reactivo liquido es
no-volitil, tal como ocurre en muchos procesos de hidrogenacién, entonces un decrecimicnto en ¢l
contacto catalizador-liquido, reduce la superficie para la transferencia de masa entre el liquido y el
catalizador, causando un decrecimiento en la rapidez de reaccion. Sin embargo, si los reactivos
liquidos son volatiles y ademas existen efectos debidos al calor de reaccidn, entonces la reaccion
también ocurrirs en Ia fase gas sobre el drea seca del catatizador, y en consecuencia se observard
una rapidez de reaccién mayor. La velocidad de reaccién mayor también puede observarse en el
caso de una reaccién limitada por ¢l gas, donde el reactivo gaseoso puede acceder a los poros del
catalizador & través del drea seca.

De acuerdo con 1a discusion anterior, con el objeto de predecir el funcionamiento de estos
reactores y modelar su comportamiento, resulta necesario conocer la eficiencia de mojado del
catalizador y los factores de eficiencia para el catalizador parcialmente mojado [12-14]. Debido a
la complejidad del campo de flujo de fluidos en este tipo de reactores, todavia no se ha realizado
una descripcion fundamental completa de la hidrodindmica a nivel partlcula y tal descripcion es
esencial para entender ¢l fendmeno de mojado del catalizador por el liquido [12].

(®) (®)
. Gas L!Tldo Gas  Liquido Gas Liguldo  Gas  Liguido

Sufo

de llquldo Zona seca de liquido

Figura 4.1 Representacion esquematica de la distribucion de liquido sobre las particulas de catalizador, (a)
particulas totalmente mojadas, y (b) particutas parcialmente mojadas {12].
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A continuacion sc presenta un modelo matemdtico para ef reactor catalitico gas-liquido-solido,
el cual se utilizard posteriormente para analizar ¢t comportamiento de un reactor de laboratorio.

4,2 Modelo matematico para el reactor gas-liquido-sétido.

En esta seccion se presenta un modelo matemitico para el reactor de tres fases. Modelos
similares se han utilizado para analizar e! comportamiento de reactores gas-liquido-solido [15-20).

Una aplicacién importante de esic modelo se encuentra en la correlacion de datos
experimentales, para la extraccién de pardmetros cinéticos en reacciones de hidrodesulfuracion
(HDS), hidrogenacion (HYD) e hidradenitrogenacion (HDN), con sustancias modelo [15,16].

El modelo propuesto en esta tesis considera el comportamiento del reactor con flujo piston y
ademas se hacen las siguientes suposiciones:

1. El reactor opera en estado estacionario y es isotérmico,

2. La reaccion ocurre en la superficie catalitica con ln composicion prevaleciente enla fase
liquida.

3, Las particulas de catalizador se encuentran cubiertas totalmente por el liquido.

4. El hidrdgeno se encuentra en exceso y su concentracion en el liguido es uniforme.

5. No existen resistencias externas a Ia transferencia de masa.

6. La velocidad de la reaccion de hidrotratamiento es menor que Ja velocidad con la que se
establece el equilibrio tiquido-vapor.

Con las suposiciones anteriores podemos imaginar al reactor como una seric de N reactores
pequefios en fase liquida y con flujo pistén, cada uno de los cuales se encuentra precedido y
seguido por un separador liquido-vapor. En la Figura 4.2 se presenta un diagrama para este
modelo.

Como alimentacion tenemos una coniente de Mquido L, con una composicion Xj; y una
corriente en fase vapor V, de composicion Y. Estas se mezclan en M, para dar la corriente de
entrada al primer separador S;. En este separador se lleva a cabo un célculo del equitibrio liquido-
vapor 2 T y P constantes; la formulacién general para el separador N, consiste del siguiente grupo
de ecuaciones:

Balance de materia total,

Fy=Ly+Vy “n
Balance de materia por componente,

FuZin =Ly Xjn+ Vi Yin 4.2)
Relaciones de equilibrio.

Yin=Kin Xjn (4.3)
Restricciones.

Ty =Tun @4

PLy=Pyy @.5)
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Figura 4.2 Representacion csquematica del modelo para ¢} reactor gas-liquido-sohdo.

Ry Vi, Yot

SNul

Loty Xinn
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NC NC ; )
|E]Z3-N =1 I Xyn o L YNl “.6)
= J:

Existen varios algoritmos para la solucién de este sistema de ecuaciones {21]. En este trabajo
se utilizd el algoritmo de Rachford-Rice, el cual se obtiene de la manipulacion de las ecuaciones
anteriores y da como resultado la siguiente expresion:

e (K1) Zj
y =0 “7
i (KpDat 1

donde:
NC = niimero de componentes
o= V/F esla fraccion de la alimentacion vaporizada.

El equilibrio de fases se calculd utilizando la ecuacién de estado de Soave-Redlich-Kwong,
tanto para la fase liquida como para la fase vapor. E! prograna utilizado forma parte del paquete
de subrutinas para calculos termodinamicos denominado EQFASES [22]. Con la ccuacion de
estado se pueden conocer las relaciones de equilibrio:

K= K{(T,P, X, Y)) (4.8)

y posteriormente se resuelve la ecuacion (4.7) en forma iterativa para a utilizando el méiodo de
Newton-Raphson.

Una vez que se llevd a cabo el célculo del equilibrio liquido-vapor, se puede conocer la
composicién y flujo de liquido a la entrada del segmento de reactor R;. La reaccion o grupo de
reacciones quimicas, se llevaran a cabo en esta zona. Para describirlas mateméticamente se utiliza
¢l modelo para un reactor ideal de flujo pistdn en estado estacionario. Para cualquier segmento de
reactor, el balance de materia para el componente j serd:

dfj .
-éc—=At ‘PR HRj j=1,..NC 4.9)
M
Rj = 'Zlvu “Tpi
1=
(4.10)
RN
donde:

¢ = posicion axial adimensional.

fi = flujo molar para el componente j, (gmol/min).
H = altura del lecho catalitico, (cm).

Z = posicion axial en el lecho catalitico, (cm).

s = factor de eficiencia para la reaccién i,
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At = area transversal interna del reactor, (em’)

r, = velocidad de reaccion intrinseca en fase liquida, (kgmol/kgeat min)
pu = densidad del lecho catalitico, (g/em’).

v, = coeficiente estequiométrico del componente j en la reaccion i.

M = niimero de reacciones,

Se supone que todas las reacciones se llevan a cabo con la composicion prevaleciente en la fase
liquida a la salida de} separador; estas concentraciones se pueden calcular de la siguiente forma:

C,Z'C-[ X, (4”)

donde:
Cr = densidad molar en el liquido, (gmolem’ )
X; = fraccion mol del componente j en ¢! liquido.

4.2.1 Calculo de la velocidad de reaccidn total para sistemas gas-liquido-sdlido.

Un aspecto importante que ¢s necesario mencionar en este trabajo, se refiere al céleulo de la
velocidad de reaccion total o global r,; para sistemas gas-liquido-sélido. Come puede inferirse a
partir de la discusion presentada en la introduccion, para sistemas cataliticos gas-liquido-solido
existe un problema adicional referente al mojado parcial del sélido por el liquido, el cual se
caracteriza por un parmetro denominado eficiencia de mojado del catalizador 1. (que se define
como la fraccion de la superficie externa del catalizador mojada por el liquido).

Para una particula de catalizador mojada parcialntente por el liquido, la velocidad de reaccion
total, sin considerar 1as resistencias a la transferencia de masa y calor en las interfases gas-solido,
liquido-sélido y gas-liquido, se puede separar en dos términos: el primero para la velocidad de
reaccion en la fraccion mojada (n.) con un factor de eficiencia 1., y un segundo término para la
velocidad de reaccion en Ja fraccitn seca del catalizador (1-n.c), con un factor de eficiencia interno
. La expresion general se puede escribir de la siguiente forma {13,14]:

0= e Mo T+ (1-1ce) M T =M “4.12)
donde; !
i = factor de eficiencia interno para la superficie cubierta por el liquido.
n; = velocidad de reaccién intrinseca en fase liquida.
nai = factor de eficiencia interno para la superficie seca.
fei = velocidad de reaccion intrinseca en fase gas.
M. = eficiencia de mojado del catalizador.
M =niimero de reacciones.

Cuando c! catalizador se encuentra completamente mojado por el liquido (1..=1), 1a reaccién

ocurrird solo en la fase liquida, por lo cual, 2 ecuacion (4.12) se reduce a ia forma (4.10)
presentada anteriormente.
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Si la reaccion se lleva a cabo tanto en la fase liquida como en la fase gas (n..<1), serd necesario
disponer de la cinética intrinscca para la reaccion en fase liquida y también en fase gas. Si ademds
existen resistencias intrafase, se deberan de realizar calculos similares a los presentados en el
capitulo 2 para evaluar los factores de eficiencia i, y ne.

De la discusion anterior se aprecia la importancia de la eficiencia de mojado del catalizador,
como un parémetro que puede controlar la fase en que se lleva a cabo la reaccion. A nivel
laboratorio el conocimiento a priori de este factor, sera de gran valia para definir la zona de
aperacidn donde el catalizador se encuentre totalmente mojado. Este Gltimo punto se estudiara en
la seccion 111 de las aplicaciones del modelo.

4.3 Método de solucién para el modelo.

El modelo del reactor propiamente dicho, lo constituye el sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias (4.9). Este sistema se resolvié utilizando el método de Runge Kutta de 4o. orden.

La altura total del lecho catalitico (H) se divide en N segmentos, para cada uno de los cuales se
Heva a cabo un célculo del equilibrio liquido-vapor antes de evaluar el término de velocidad de
reaccion. Al realizar este calculo se obtienen las concentraciones de los reactivos en fa fase liquida,
las cuales seran sustituidas en las expresiones de velocidad de reaccién que definen al modelo
cinético. Posteriormente se mezcla ¢l vapor que sale del flash con el liquido que proviene del
reactor y se restablece de nuevo el equitibrio L-V, antes de pasar al siguiente segmento diferenciat
de reactor. Estos cilculos se realizan en forma sucesiva hasta cubrir toda la altura def fecho
catalitico.

Con el objeto de poder tratar diferentes sistemas reaccionantes, se plantearon los modelos
generales para NC componentes y M reacciones. Ademds, existe una subrutina especifica en la
cual se introduce la cinética del proceso, y por otra parte, se tiene que generar un archivo de
propiedades termodinimicas de componentes puros. Los pardmetros del reactor se introducen
durante la ¢jecucion del programa (ver el apéndice C).

4.4 Aplicaciones del modelo,

Debido a la creciente necesidad de proteger ¢l medio ambiente, los procesos de
hidrotratamiento que eliminan azufre y nitrogeno de varias fracciones del petréleo, han tomado
gran importancia en la actuafidad. Durante el procesamiento se flevan a cabo en forma simulténea
reacciones de hidrodesulfuracion, hidrodenitrogenacion e hidrogenacion de compuestos
arométicos polinucleares, utilizando catalizadores sulfurados, como por ejemplo, de Cobalto-
Molibdeno o de Niquel-Tungsteno [23].

Uno de los objetivos que se persigue actualmente en esta drea de investigacion, consiste en
desarrollar nuevos catalizadores que sean capaces de reducir los compuestos contaminantes de las
fracciones del petréleo, en un porcentaje mayor al que se logra utilizando catalizadores
convencionales. Para realizar estudios cinéticos, o bien, para la evaluacion de la actividad de estos
catalizadores, normalmente se utilizan reactores de laboratorio que operan con tres fases, donde
se llevan a cabo las reacciones de HDS, HDN y HYD, utilizando sustancias modelo.

En este trabajo se realizard un andlisis del efecto de fas variables de operacion sobre el
comportamiento del reactor de tres fases para ls reaccion de hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno.
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L Cinética para la hidrodesulfuracién de dibenzotiofeno en fase liquida.

En las condiciones de reaccion empleadas industrialmente, la HDS de los compuestos
sulfurados es exotérmica e irreversible. Houalla et al. [24] y Broderick et al. {25}, realizaron un
estudio cinético para las reacciones de hidrodesulfuracién de dibenzotiofeno (DBT) sobre un
catalizador de Co0-MoQs/y-AL,0y; en un rango de temperatura de 548 a 598 (K) y a una presion
de aproximadamente 100 atm. De acuerdo con estos autores, el grupo de reacciones que sc llevan
8 cabo es el siguiente:

DBT

R
/

P
@)

N~ |

THDBT : HHDBT
S )

%/

DBT = Dibenzotiofeno

THDBT = 1,2,3,4-tetrahidrodibenzotiofeno
HHDBT =1,2,3,4,10,11-hexahidrodibenzotiofeno
BF = Bifenilo .

CHB  =Ciclohexilbenceno

Figura 4.3 Sistema de reacciones para 1a hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno cn fase liquida [25).

En 1a Figura 4.3 se observa que existen dos reacciones paralelas, la primera da como productos
dibenzotiofenos hidrogenados, los cuales se mantienen en equilibrio y posteriormente (en una
reaccién consecutiva) pierden el azufre, para dar como producto ciclohexil-benceno. La segunda
reaccion paralels es la hidrogendlisis de DBT, cuyo producto principal es el bifenilo. La
hidrogenacion de bifenilo y ciclohexilbenceno son reacciones lentas. Con propésitos de andlisis
cinéticos, los autores proponen dos reacciones principales:

1. Hidrogendlisis de los enlaces C-S, para dar como productos H;S y bifenilo,

2. Hidrogenacion de uno de los anillos bencénicos, seguido de una hidrogendlisis rapida de los
eniaces C-S, para dar como producto ciclohexifbenceno.
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Para realizar tas simulaciones se consideraron estas dos veacciones principales junto con sus
respectivos paramietros cinéticos. Estos datos se presentan en fa Tabla 4.1, Como se puede
observar, fas expresiones de velocidad de reaccion son det tipo Langmuir-Hinshelwood, y con el
objeto de formular la ecuacion estequiométrica para la segunda reaccion, se ha considerado al
ciclohexitbenceno como tnico producto

Tabla 4.1 Modeto cinético para la hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno en fase tiquida [25].

Reacciones.  (D-DBT 42113 Sy BE 4 1058

().DBT 4§15 225 CUB + U8
Ecuaciones de velocidad de reaccion:

. KiKnnrKi, ConiCu,
1 N . N
L+ KpprCppr +1\n25Cn25)2 U+ K, Chy)

_kaK'ppr K'y, CpprCy,
(t+ K'ppt Cppr)

Pardmetros cinéticos

ky = 4.722x10" exp(-15155.2/T) (gmol/gcat min)
Ko = 180.0 exp(2285.3/T) (em®/gmol)

Kin = 4.0x10° exp(-4209.7/1) (cm¥/gmol)
Kigs = 700.0 exp(2646.1/T) (en’lgmot)

k2 K'1p = 2.532x10° exp(-13952.4/T) (em’fgeat min)
K’pur= 2000.0 exp(721.7/T) (cm*/gmol)
Nomenclatura:

H,, DBT, BF, CHB = hidrogeno, dibenzotioleno, bifenilo y ciclohexitbenceno.
T = temperatura, (K).
Cj = concentracion de I especic j en el Houido, (gmolent®)

1. Simulacin del reactor catalitico gas-liguido-sélido.

En esta seccion se presentan los resultados de las sisnulaciones Hevadas a cabo con el modelo
presentado previamente, utilizando la reaccion de HDS de dibenzotiofena como ejemplo.

Antes de realizar las simulaciones del reactor, se considerd necesario verificar la confiabilidad
de las subrutinas que calculan el equilibrio liquido-vapor. Con este propdsito se utilizd la mezcla
binaria hidrégeno/n-hexadecano como sistema representativo, ya que se emplea muy
frecuentemente en el trabajo experimental. Para este sistema s¢ encuentran reportados datos
experinientales del equilibic L-V {26] a diferentes condiciones de temperatura y presion. Se
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realizaron caleulos de equilibrio L-V a varias condiciones de temperatura y presion utihzando la
ecuacion de estado de Soave-Redlich-Kwong. En la Tabla 4.2 se comparan fas fiscciones mof
(calculadas vs. valores experimentales) para el hidrogeno, tanto en la fase liquida como en la
vapor. Se puede apreciar que existen diferencias, sobre todo para la fase menos ideal (fase
fiquida), sin embargo, las tendencias que predice el modelo concuerdan aceptablemente con los
resultados experimentales.

Tabla 4.2 Resuftados del cilculo def equitibrio tfiquido-vapor para ¢l sistema Havhesadecano v
comparacidn contra datos experimentales |26},

T(K) P (atin) Xin Yy e
experimental | colewdado | experimentol | calenfado
664.0 50.0 0.1488 0.1775 0.8224 0.8425
664.0 100.0 0.2782 0.3134 0.8977 0.8991
664.0 200.0 0.4511 0.4771 0.9378 09452
461.0 50.0 0.0757 0.0681 0.9985 0.9980
461.0 100.0 - 0.1428 0.1258 0.9990 0.9990
461.0 200,0 0,2468 0.2169 0.9990 0.9990

Las propiedades termodinamicas necesarias para fos componentes puros se tomaron en su
mayoria det libro de Reid et al.[27).

Una vez que se verifico el funcionamiento de la subrutina para el célculo del equilibrio L-V, se
utilizé el simulador para analizar el comportamiento de un reactor de laboratorio con dos objetivas
principales: i) definir las condiciones de trabajo para este reactor, fo cual servir como una gula
para conacer el efecto de fas variables de operacion tanto en ef régimen de flujo como fa eficiencia
de mojado del catalizador, y con esto orientar el trabajo experimental que se desarrollaré para
sistemas similares. ii) analizar para una reaccion especifica (HDS de dibenzotiofeno) fa influencia
del tipo de solvente utilizado, relacion molar H/HC, composicidn de Ia alimentacion, presion y
temperatura sobre el comportamiento del reactor.

1L1 Definicion de las condiciones de trabajo para un reactor de laboratorio.

Generalmente las reacciones de hidrotratamiento en los reactores industriales ocurren a tres
fases (gas-liquido-solido). Entonces, para estudiar ef comportamiento de un catalizador a nivel
laboratorio para este tipo de reacciones, sera necesario aproximarse a fas condiciones de operacion
que aseguren un comportamiento similar al del reactor industrial. Un factor importante que se ha
mencionado previamente se refiere a la eficiencia de mojado del catalizador. Atin cuando el reactor
de laboratorio opere en la zona de flujo escurrido (Figura 4.4), y con das fases fluidas (fiquido-
vapor), estas condiciones no garantizan ef mojade completo de la particula de catalizador.
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Para conocer a priori Ia eficiencia de snojado del catalizador, es necesario disponer de una
correlacién que permita cuantificar este pardmetro (n.,) en funcién de las condiciones de
operacion del reactor. Recientemente se ha propuesto en la literatura una correlacién de este tipo,
Ia eual se obtuvo para Ja zona de nimeros de Reynolds presentada en la Figura 4.4, y como se
puede apreciar, se encuentra en fa zona del régimen de baja interaccién (fluyjo escurrido). La
correlacidn propuesta es Ia siguiente [12].

19
Ngg =1104-Rey, 3[-————-—-—-—--—-1 +((AP/Z)/”L8°)} (4.13)
Gay,

Esta correlacién, propuesta por Al-Dahhan y Dudukovic [12], es la dnica en la actualidad,
obtenida a presiones de trabajo aftas. Como se puede apreciar, Ia eficiencia de mojado es
proporcional al nimero de Reynolds (Re,)™ e inversamente proporcional al nimero de Galileo
(Gay)"™ (el cual compara la fuerza gravitacional a 1a fuerza viscosa), ambos para la fase liquida. La
dependencia de la fase gaseosa se incluye a través del término ((AP/Z)/mg.} que representa la
caida de presion adimensional en el reactor debido al flyjo de ambas fases. La correlacion
empleada para calcular la cafda de presién en el lecho catalitico con dos fases fluidas, fue la
siguiente [28].

3| Re 04 (- & )2 0'7505-p Ug?
AP/Z = 46x10°| —_ x|~ =B 2Pa -G (4.14)

ReGl.OS EB3 dp

donde:
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Las correlaciones presentadas previaniente se acoplaron al simulador, con el objeto de pader
definir los rangos de condiciones de operacion para el reactor de laboratorio, donde se presente un
mojado completo del catalizador. Este aspecto sera particularmente importante cuando se esté
llevando a cabo un estudio cinético, ya que el comportamiento del reactor seré diferente cuando el
catalizador s¢ encuentre total, parcialmente mojado o totalmente seco.

Como puede inferirsc a partir de las correlaciones anteriores, la eficiencia de mojado
dependeré también del equilibrio liquido-vapor para el sistema que se considere, ya que tanto los
flujos de liquido y gas serdn diferentes al cambiar las condiciones de operacion del reactor, como
las densidades y composiciones de ambas fases. Para las simulaciones presentadas a continuacion
se eligio como un sistema representativo de las reacciones de hidrotratamiento, a la reaccion de
HDS de dibenzotiofeno. Las caracteristicas del reactor y catalizador y las condiciones de
operacion base para este sistema, se presentan en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3 Pardmetros y condicioncs de operacion base para las simulacioncs con ¢l modelo del reactor gas-
liquido-sélido.

Condiciones de operacitn para el caso base

T(K) 573.0

P(atm) 100.0
Composicion del liquido, (%peso) DBT: 3.0
Solvente: 96.7
HzSI 0.3
Flujo de liquido, (g/hr) 4.64

Flujo de hidrogeno, (ml STP Ha/m! lig.) 400.0
Componentes en el sistema: ILH,

2. DBT

3. Solvente

4. H.S

5. Bifenilo

: 6. CHB
Parémetros del reactor d=0952cm

y catalizador: pp = 0.826 g/em’
H=20cm
en=04
d,=0.262 cm
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En la Figura 4.5 s presenta la forma en que cambia la eficiencia de mojado dof caralizador af
incrementar el flujo total (tanto de liquido como de gas). La escala de fas abscisas sepresenta ol
maltiplo del flujo base total. Se observa que utilizando como solvente n-hexadecano, se obtiencn
eficiencias de mojado cercanas a la unidad sdlo a velocidades de flujo altas (aproximadamente 100
veces €] flujo base). Al reducir el tamafio de particula a 0.Imm (tamizado a malla 100/150) se
observa un incremento significativo de la eficiencia de mojado, logrando valores superiores a 0.9 a
velocidades de flujo menores. Un cambio en el tipo de solvente (de Cis a Cao) tambicn mejora
ligeramente 1a eficiencia de mojado del catalizador, debido a la menor volatilidad del n-cicosano

(CZO).

Figura 4.5 Efecto del diametro de particula y del
tipa de solvente sobre fa eficiencia de mojado def
catalizador. P=100 atm; T=573.0 K; R=5.0 mol
Hy/mol HC, W/Fy,c=3362.8 (geat min/mol),

o
o

o
o
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g1+ e e e o i s o804
4} -+ + } +
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QLY{6.4 mUh1)

En 1a Figura 4.6 se puede apreciar ¢l efecto de la presion y temperatura sobre la eficiencia de
mojado del catalizador, Se observa un efecto pequeiio de estas condicianes sabre 1 en ¢l rango
cansiderado, Esto se debe entre otros factores, a la poca variacion de la fraccién de liquido
vaporizado en este rango de operacion,

La Figura 4.7 presenta e} efecto del flujo de liquido y de la relacion Hy/hidrocarburo sobre la
eficiencia de mojado del catalizador. Se puede apreciar un incremento notable de este parimetro
con ¢l aumento en el flyjo de liquido, y por el contrario, al incrementar la relacion Ha/HC se
observa una ligera disminucion de la eficiencia de mojado, debido a una mayor evaporacion del
liquido causada por el incremento en la fraccion mol del componente més volatil (hidrogena).

De los resultados anteriores s¢ puede concluir que para lograr un mojado completo del
catalizador, es necesario trabajar con flujos altos de liquido, lo cual estard limitado por la
capacidad de la bomba de alimentacion, La reduccion en la relacion Hy/HC esta comprometida con



la desactivacian del catalizador; por lo tanto, resulta poco factible emplear selaciones Hy/HC bajas
debido a la desactivacion mis rapida del catalizador bajo estas condiciones.

La reduccion del didmetro de particula, el cambio a un solvente menos volitil y el incremento
en el flujo de liquido, son cambios factibles de realizar en el reactor de laboratorio para mejorar las
condiciones de mojado del catalizador.
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Figura 4.6 Efccto de Ia temperatura y presion Figura 4.7 Efccto del flujo de liquido y de la
sobre la eficiencia de mojado del catalizador, relacién Hy/HC sobre la eficiencia de mojado del
Qu=20*(Qiraee), R(HSHC)= 400 mi STP Hyml catalizador, T=573.0 K, P=100 atm, soly; n-
lig., solv: n-hexadecano, hexadecano.

11.2 Efecto de las variables de operacidn sobre el comportamiento del reactor,

i

En esta seccion se presenta un andlisis del efecto de las condiciones de operacidn para un
reactor de laboratorio, tomando como ejemplo la reaccion de HDS de dibenzotiofeno. Las
simulaciones se realizaron para un reactor con caracteristicas similares al que se tiene en el
laboratorio de catélisis de la Facultad de Quimica. Los parimetros de este reactor y las
condiciones de operacion para el caso base, se presentan en la Tabla 4.3.

Para todas las simulaciones se hace la suposicion de que no existen resistencias internas a la
transferencia de masa, por lo cual los factores de eficiencia (1), serdn iguales a la unidad para
todos los casos (experimentalmente esto se cumplird utilizando particulas de catalizador
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suficientemente pequefias). Las condiciones de flujo fueron scleceionadas de tal forma que se
cumpliera la condicion de mojado completo del catalizador.

Lfecto del solvente.

La volatilidad del solvente afecta en forma significativa la conversion del reactivo, y también
puede presentarse el caso donde con un solvente muy volatil, ¢l reactor opere con una sola fase
fluida. Con el objeto de analizar este factor experimental, se eligieron dos solventes: n-
hexadecano, el cual se utiliza actualmente en ¢l laboratorio para este tipo de reacciones; y otro
solvente menos volatil CyoHy, (n-eicosano), el cual fue elegido con propésitos de comparacion.

En la Figura 4.8 se grafica la conversion de dibenzotiofeno con respecto a la posicion axial
adimensional. La conversion se definio de la siguiente forma:

Xooe= [foor” - (Foor” + fona™)/fom® x 100 (4.15)

donde;
fpm = flujo molar total de DBT a la entrada del reactor, (gmo!/min).
fnm = flujo molar de DBT en la fase vapor, (gmol/min).
foar” = flujo molar de DBT en la fase liquida, (gmol/min).
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En esta figura se puede observer que al utilizar el solvente menos voldtil, se obtiene una menor
conversidn de DBT. Esto se debe a un efecto de dilucién del DBT en el solvente menos volatil, y

por lo tanto esto da comio resultado un decreciniiento en la concentracién de reactivos y
conversién de DBT.
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Relucion hidrogeno Indrocarhuro.

Camo se pucde observar en fa Figura 4.9, al incrementar fa refacion HyHidrocarburo se genera
una mayor cvaporacion del solvente, el cual es mas volatil que el reactivo (DB'T); como
consceuencia, la fase liquida se concentrard mas en reactivos y con esto se aumentard Ja velocidad
de reaccidn y por lo tanto la conversion.

En la Figura 4.10 se presentan los resultados de los cilculos def porcentaje de liquido
evaporado para difesentes relaciones de Hy/HC (expresadas en mi de H, a condiciones estdndar
por m! de liquido). Estos cilculos se realizaron para diferentes condiciones de temperatura y
presion y con dos solventes de diferente volatilidad. La relacion HyHC con que se trabaja
actualmente en ¢l laboratorio es de 800 (mf H, STP/ml liq.) a 48 atm y 613 K. Bajo estas
condicioncs se ticne una evaporacién de aproximadamente el 80% del liquido (con n-Cys como
solvente), lo cual nos indica que la reaccion se estd llevando a cabo practicamente en fase vapor y
con una eficiencia de mojado baja. Esta relacién de Hy/HC es el doble de la que se mancja en el
reactor industrial, por lo tanto, si se quisiera trabajar en condiciones semejantes a las industriales
se tendria una evaporacion de 40% del tiquido. Como se observa en la misma figura, tanto el
aumento de presion como el cambio de solvente, decrecen significativamente ¢l % de liquido
evaporado.
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Figura 4.9 Efecto de 1a relacién HyHC sobre la
conversién de DBT. T=573 K, P=100 atm, 3%
DBT, 0.3% H;S, solv: n-Cy6. La rclacion se da cn
(mi STP Hyml lig.)

Figura 4.10 Porcentaje de liquido evaporado a
diferentes condiciones de operacién:

#1: T=573 K, P=100 atm, solv: n-Cs.

#2: T=573 K, P=100 atm, solv: n-Cy.

#3: T=613 K, P=48 atm, solv:n-Cys.
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Composicion de la alimentacion,

Ll cambio en la composicion de la alimentacion al reactor tiene consecuencias importantes
tanto para Ja conversién como para Ja sclectividad del proceso. En fa Figura 4.11a se puede
observar que a medida que se incrementa ¢l % de H,S en la carga, la conversion de DBT
disminuye,

En la Figura 4.11b se presenta la forma cn que cambia la selectividad (definida como: mol de
bifenilo/mol CHBY), a distintas concentraciones de HzS. A medida que se incrementa el % de H,8
en la alimentacion, se observa un decrecimiento en la selectividad hacia bifenilo. Este
comportamiento se puede explicar en base al tipo de ecuacién de velocidad que se propone para
cada reaccion. La reaccion que da como producto bifenilo invohicra el témmino de adsorcidn para
el I8, no ast la reaccidn de hidrogenacién, que da como productos CIB y dibenzatiofenas
hidrogenados. Entonces se observa que el H,S inhibe solo la reaccion de hidrodesulfuracion, par
lo cual, al incrementarse la cantidad de este componente la velocidad de la reaccidn de
hidrogenélisis disminuye y con esto se obtiene un menor porcentaje de bifenilo. En esta misima
grifica se aprecia como la selectividad disminuye con respecto a la posicion axial del reactor.
Debido a que el H,S es un producte, su concentracidn serf mayor a la salida del reactor, lo cual
origina una disminucién de la selectividad.
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Figura 4.11 B%20 dil % de 118 en Ia alimentacidn sobre (a) la conversidn de DRT v (b) la selectividad
hacia bifenilo. T=573 K, P=100 atm, 3% DBT, 400 m} STP Ha/ml lig., solv: n-Cj,.
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Presion.

Un incremento en la presion de operacion del reactor disminuye la cantidad de solvente
evaporado y aumenta la coneentracion de hidrogena en el liquido, por lo cual, la velocidad de
reaccion aumenta y con esto la conversion. kiste resultado se puede apreciar en la Figura 4.12,

En la Tabla 4.4 se observa un incremento de la fraccion mol de hidrogeno en ¢l liquido (Xii), y
una disminucion de la fraccion mol de DBT (Xpnp), con el aumento en la presion de operacion del
reactor. El resultado global de estos canibios en la composicion del liquido, originan un ligero
aumento en la velocidad de reaccion y por lo tanto en la conversion de DBT.

Tabla 4.4 Efecto de la temperatura y presion sobre ta distribucion de reactivos, para la reaccion de
hidrodesulfuracion de DBT®.

T P} Fraccion mol en | Fraccion mol en el VIF . P
(K) | (atm) | elliquido vapor {mol/em®) | (molem*)
Xy X Your Y

573 | 80 | 00307 | 0.4622 | 7.360x10" | 0.9762 | 0.8223 | 2.455x10” | 1.844x10?
573 | 90 | 0.0301 | 0.1786 ( 6.605x10* | 0.9783 | 0.8165 | 2.484x10° | 1.924x10°
573 | 100 | 0.0295 | 0.1943 | 6.000x10~ | 0.9800 | 0.8111 | 2.485x10° { 2.003x10"
583 | 100 | 0.0292 | 0.2030 | 7.384x10" | 0.9761 | 0.8131 | 2.438x10" | 2.264x10”
593 | 100 | 0.0289 | 0.2123 | 9.043x10™ | 0.9713 | 0.8159 | 2.388x10° | 2.575x10°

# Célculos a la entrada del reactor con la siguicnte composicién cn fa cargn: 3% DBT, 0.3% HS, 96.7% n-
hexadecano. La refacion Ha/HC utitizada fue de 400 ml STP Ho/m lig.

Temperatura.

Al incrementar la temperatura, la velocidad de reaccion aumenta y también la fraccion de
liquido evaporado. En la Figura 4.12 se aprecia el efecto de esta variable sobre la conversién de
DBT. Al aumentar la temperatura de 553 a 593 (K), se observa un incremento apreciable en la
conversion de DBT. El incremento en la concentracion del reactivo en la fase liquida (debido a la
evaporacion del solvente), y el aumento en la velocidad de reaccion, contribuyen a este
comportamiento, siendo este ultimo efecto de mayor importancia.

El aumento de la temperatura origina una mayor evaporacion de DBT y por lo tanto una
disminucion de la concentracion de este reactivo en el liquido (Tabla 4.4), sin embargo, este efecto
es de poca importancia si se compara contra el efecto de la temperatura sobre las constantes
cinéticas de las reacciones.
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Figura 4,12 Efeeto de la temperatura y presion sobre la conversion de DBT. 3% DBT, 0.3% 1.5, 400 m!
STP Hyml liq., solv: n-Cys.

4.5 Discusién de resnitados.

En este capitulo se formuld un modelo matematico para el reactor catalitico gas-liquido-solido.
El interés que origind el plantcamiento de este modelo, es Ia falta de informacion respecto al
comportamiento de reactores de laboratorio para reacciones de hidrotratamiento. En base a un
estudio bibliografico se encontré que este tipo de modelo era aplicable para sistemas de esta
naturaleza, principalmente para la correlacion de datos de laboratorio y para el estudio de la
influencia de las variables de proceso sobre el comportamiento del reactor.

El modelo se formula con las ecuaciones de balance de materia para los componentes det
sistema en un reactor de flujo piston en fase liquida, y se hace la consideracién de que existe
equilibrio liquido-vapor en cada segmento diferencial de reactor. De esta forma el modelo consiste
de un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores iniciales, el cual se encuentra
acoplado 2 uma subrutina que calcula el equilibrio liquido-vapor a temperatura y presion
constantes.

Se implementé el modelo general para un sistema rcaccionante que consiste de NC
componentes y M reacciones, y se aplicd a la reaccidn de hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno. El
modelo cinético para esta reaccion en fise liquida se tomé de la literatura, asi como las
propiedades termodindmicas de los componentes puros

Para esta reaccion se analizé el comportamiento de un reactor de laboratorio con los siguientes
resultados:

Como primer punto del andlisis, se utilizd el simulador para predecir las condiciones de
operacion donde el catalizador trabaja totalmente mojado (con ne.=1). El simulador predice los
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flujos de liquido y vapor, asi como las composiciones de ambas fases y densidades, los cuales sun
datos necesarios para evaluar la eficiencia de mojado del catalizador can la ceuacion (4.13) Se
caleuld la eficiencia de mojado para diterentes condiciones de operacion y también se estudié
efecto del solvente y del diametro de particula sobre este pardmetro. Los resultados de la
simulaciones indican que la reduccion del didmetro de fa particula de catalizadar, el cambio a un
solvente menos voltil y el incremento en el tlujo de liquido, son cambios factibles de realizar en ¢l
reactor de laboratorio, para mejorar las condiciones de mojado del catalizador.

Otra aplicacion que se le dio al simulador se refiere al analisis del efecto de las condliciones de
operacion para reactores gas-liquido-solido, tomando como cjemplo la reaccion de
hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno.

El tipo de solvente que sc utiliza en este tipo de reacciones, modifica fa distribucion de
reactivos en ambas fases y su efecto final estard en funcion de su volatilidad. Iisto trac como
consecuencia cambios en las velocidades de reaccion y por lo tanto en el comportamiento del
reactor. Por ejemplo, si el solvente es més volatil que el reactivo, la conversion se incrementa
debido a una mayor concentracion de reactivo en la fase liquida.

La relacion HyHC influye principalmente sobre la fiaccion de liquido evaporado y por o tanto
sobre 1a forma de operacion del reactor (con una o dos fases fluidas). Al incrementar el flujo de
hidrégeno se aumenta la relacion V/F (la cual es funcion de la composicion) generando una mayor
evaporacion del liquido. Para el caso donde el reactivo sea mas voldtil que el solvente, se tendrd
una menor conversion debido al decrecimiento en 1a concentracion de reactivo.

La composicién de la alimentacion al reactor influye sobre la conversion y la selectividad del
proceso. La influencia que un cambio en la composicion de la carga puede tener sobre el proceso,
dependeré principalmente de las expresiones cinéticas que definan al sistema en estudio

La temperatura y presion de operacion del reactor, afectan en primer ténmino el equilibrio
liquido-vapor del sistema; la influencia de la presion sobre la velocidad de reaccion radica en el
efecto de concentrar a los reactivos en la fase liquida, en tanto que la temperatura tiene un efecto
predominante sobre las constantes cinéticas.

Como resultado de este capitulo se tiene un programa por computadora, con el cual se puede
realizar la simulacion de reactores gas-liquido-sélido para distintos sistemas cataliticos. Para tratar
otros ejemplos es necesario disponer de un modelo cinético en fase liquida y de los datos
termodindmicos de componentes puros para el sistema en estudio.
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CAPITULO 5

LOS MODELOS ESTADISTICOS
Y SU APLICACION EN EL ESTUDIO
DE REACTORES CATALITICOS

Como una alternativa para analizar sistemas cataliticos muy complejos, con frecuencia se
emplean modelos emplricos. Estos modelos son dtiles en el proceso de investigacion, sobre todo
cuando el trabajo experimental ha sido plancado previamente.

En este capitulo se presenta un estudio de la influencia de las condiciones de operacién para el
proceso de isomerizacién de xilenos haciendo uso de los modelos estadisticos. Este sistema
catalitico se analiz6 en el capitulo 3 utilizando modelos basados en principios fisicoquimicos.

E! objetivo que se persigue en este capitulo, es presentar una metodologfa que pueda aplicarse
en trabajos posteriores para sistemas cataliticos complejos, teniendo en cuenta que los resultados
experimentales de que se disponen, no se obtuvieron con la idea de analizarlos en esta forma,

5.1 Introduccién,

El desarrollo y estudio de tos procesos industriales se debe llevar a cabo en una forma planeada
y sistemdtica, esto trae como consecuencia una reduccion importante en los costos y en el tiempo
de investigacion. E! investigador puede estudiar los fendmenos fisicoquimicos que afectan al
proceso que se esta considerando, o bien puede adoptar un método empirico y estudiar los efectos
de varios cambios en el proceso.

Cuando los problemas son muy complejos generalmente se clige el segunde método, con el
cual es posible un ghorro considerable de trabajo experimental. En tales casos, la investigacion
empirica utilizando diseflo de experimentos basados en principios estadisticos, nos oftece un
medio de obtener la informacion necesaria, con el grado de precision requerido y con el menor
numero de experimentos a realizar,

Los experimentos disefiados estadisticamente tiencn la ventaja de que los errores sisteméticos
pueden ser eliminados; también se puede estimar la magnitud del error experimental y el efecto de
las interacciones. El andlisis de estos experimentos proporciona un criterio para determinar la
importancia de las variables estudiadas sobre una respuesta seleccionada, con niveles de
confidencia especificos,

Una discusién completa acerca del disefio de experimentos y e! anélisis estadistico sc puede
encontrar en varias referencias [1-3]. En la literatura se han publicado recientemente varios
cjemplos referentes a la aplicacion de este tipo de modelos, por ejemplo, Coteron et al. [4], han
demostrado la utilidad de estos métodos realizando una optimizacién de las condiciones de
operacion para Ia sintesis de un andlogo del aceite de jojoba. En otro trabajo reciente Prieto et al.
[5], realizaron un diseio experimental, con el objeto de evaluar mediante un modelo estadistico, el
funcionamiento de un catalizador tipo mordenita en el proceso de isomerizacién de xilenos.

A continuacion se aplicardn los métodos estadisticos para estudiar el comportamiento de un
reactor tubular de lecho fijo, en el cual se Heva a cabo la isomerizacion de xilenos en fase vapor
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sobre un catalizador zealitico del tipo PUH-mordenita. Se estudiara el efecto de as principales
variables de operacion (temperatura, presion, espicio velocidad y relacion molar hidrogeno/tC),
sobre el rendimiento de p-xileno (en % peso), y como una medida de la selectividad sc utilizard la
pérdida de xilenos (mientras nenor sea la pérdida de xilenos, la selectividad serd mayor).

5.2 Andlisis estadistico para el proceso de isomerizacién de xilenos,

El analisis estadistico para el proceso de isomerizacion de xilenos, sc realizard sobre los datos
experimentales reportados en la referencia [6]. En cste trabajo se consideraron cuatro variables
independientes o factores: temperatura (T), presion (P), espacio velocidad (WHSV) y relacion
molar hidrogeno/hidrocarburo (R). Los niveles de estudio para estas variables fueron los
siguientes:

Temperatura (K): 663, 683, 703, 723, 743 y 763
Presion (kg/om®). 5y 10

WHSV (r ): 3,4,56,7y8

R (ol Hy/mol HC): 4y 7

Como sc explica en la referencia [6), considerando cstos niveles de operacion se elabord un
disefio factorial y posteriormente se realizaron los experimentos en un reactor catalitico de lecho
fijo. El ntimero de experimentos realizados fue:  Nexp = 2x2x6x6 = 144 experimentos.

Haciendo uso de estos datos se Hlevé a cabo un andlisis estadistico para dos variables
respuesta: rendimiento de p-xileno (Yypx) y pérdida de xitenos (Lx).

El modelo que se propone para ajustar estos datos es un modelo cuadratico, con el cual se
pueden incorporar los posibles efectos de curvatura para las variables temperatura y espacio
velocidad. Los términos cuadrdticos sdlo pueden incluirse para estas dos variables, ya que el
sistema se explord en niveles intermedios de estos factores y no tmicamente en las fronteras, como
fue el caso para la presion y para la relacion molar Hy/HC. El modelo cuadratico general para este
tipo de disefios se puede escribir de la siguiente forma:

k k k-1 &k
Y=a+XaXi+Xa; XP+L  Ta XX €R))
=l =) =1 <=2

Para ajustar los datos experimentales se propuso el modelo representado por la ecuacion (5.1),
incorporando los efectos cuadréticos para los factores temperatura y espacio velocidad. La
estimacion de parametros se realizd por medio de un anélisis de regresién miltiple sobre los 144
resultados experimentales, empleando un paquete estadistico [7].

5.3 Resultados del anilisis estadistico.
A continuacion se presentan los modelos que se obtuvicron a partir del anélisis de regresion,

Los niodelos estadisticos fueron ajustados a los factores codificados (los cuales toman valores de
-1a1), y se calcularon con las siguientes expresiones:
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Xr=(T - 713Y50 (5.22)

Xp=(P-75)25 (5.2b)

Xwisy = (WHSV - 5.5)/2.5 (5.2¢)

Xz =(R-5.5/1.5 (5.2d)
donde:

X1, Xp, Xwisv ¥ Xr se refieren a los valores codificados de las variables T, P, WHSV y R
respectivamente. La codificacion para cualquier factor i se puede expresar de la siguicnte manera:

X; = (valor del factor - valor del centro)/ (valor superior - valor del centro)  (5.3)
centro = (nivel superior del factor - nivel inferior del factor)/2

Para las respuestas rendimiento (Yex) y pérdida de xilenos (Lx), se obtuvicron los siguientes
modelos:

Yox = 14.2857 + 0.8859 X7 - 0.9859 Xp + 0.6904 Xyqsv - 0.3023 Xg - 0.0983 X1 X +0.200
X1 Xwisv - 0.1337 Xy Xz + 0.7962 Xp Xwisy + 0.0014 Xp Xy - 0.2968Xwisy X -
0.0687 (X1 )? - 0.8688 (Xwusv)’

‘ (r=10.95) (5.4)

Ly = 18.0821 - 3.4375 X1 + 7.8563 Xp - 6.8778 Xwysv + 0.9083 Xg +0.9774 Xz Xp - 1.5067
X Xwusv + 0.2804 X7 Xz - 2.4621 Xp Xuaisy + 0.0246 Xp Xg + 0.1937 Xunsv Xz +
0.3034 (X1)* +4.1118 (Xwasy)?

(r=094) (5.5)

Se realizd un andlisis grifico de los residuos para estos modelos, sin que se detectaran
tendencias, como se puede apreciar en las Figuras 5.1a y 5.1b.

En la Figura 5.2a se puede observar que el modelo no lineal representado por la ecuacién

.(5.4), predice en forma adecuada los resultados experimentales para el rendimiento de p-xileno.
Para Ia pérdida de xilenos se obtuvieron resultados similares; esto se puede apreciar en la Figura
520,

Las ecuaciones (5.4) y (5.5) se pueden representar por medio de grificas tridimensionales, si se
mantienen constantes las variables P y R. En las Figuras 5.3 a-d, se presentan las superficies de
respuesta para el rendimiento de p-xileno, Observando las Figuras 5.3a y 5.3b, s¢ puede detectar la
existencia de un efecto de curvatura significativo para esta respuesta a presiones bajas. Este
comportamiento da lugar a que exista un maximo en el rendimiento (a temperatura constante),
para los niveles intermedios del factor espacio velocidad. Este es un comportamiento tipico de las
reacciones consccutivas, en las cuales, a medida que se incrementa el tiempo de contacto, se
favorecen las reacciones que dan origen a los productos no deseados. A presiones altas c! efecto
de curvatura es menos pronunciado, y Ia tendencia que se observa es de un incremento en cl
rendimiento a medida que se sumenta el espacio velocidad. En base a lo anterior podemos concluir
que a presiones altas resulta conveniente trabajar con tiempos de contacto bajos. Estos resultados
pueden obtenerse a partir de un anélisis de las Figuras 5.3c y 5.3d.
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Continuando can ¢l andlisis de las Figuras 5.3 a-d, se¢ puede ver que no existe un efecto de
curvatura significativo con el factor temperatura. Se aprecia la tendencia general de un incremento
en ¢l rendimicnto de p-xileno a temperaturas altas.

Comparando las graficas anteriores podemos concluir que la relacion molar HyHC alects en
un menor grado a esta respuesta.

En las Figuras 5.4 a-d se presentan las superficies de respucsta para la pérdida de xilenos (a
medida que aumenta la pérdida de xilenos, la sclectividad disminuye). En ef caso de esta respuesta
se observa que para un valor fijo en la temperatura, existe un minimo en la pérdida de xilenos a
tiempos de contacto intermedios; este resultado se presenta sobre todo a presiones bajas. Para esta
misma respuesta s¢ observa la tendencia general de disminuir la pérdida de xilenos a medida que s¢
incrementa Ia temperatura. Este resultado es contrario al que se reporta en la referencia [5] pero
coincide con los resultados de la referencia [8]. Una explicacion probable de este comportamiento
radica en el hecho de que este catalizador se desactiva rapidamente y esta pérdida de actividad es
mas pronunciada a temperaturas altas. Esto es consistente con otros estudios con catalizadores
similares [8]. Por lo tanto, durante la realizacion de los experimentos y a medida que se
incrementaba la temperatura, la actividad del catalizador decrecia y de acuerdo con Giannetto et
al. [9], la desactivacidn por formacion de coque afecta més a las reacciones que requieren de sitios
dcidos fulertes. Las reacciones de dismutacion de xilenos se favorecen por este tipo de sitios
activos (sitios dcidos fuertes de la zeolita), segin lo reportado por Martens et al. [10].

La presi6n tiene un efecto considerable sobre la pérdida de xilenos. Al duplicar Ia presion de 5
a 10 (kg/cm), la pérdida de xilenos se incrementa notablemente, sobre todo a tiempos de contacto
altos; esto coincide con un incremento en productos pesados y tolueno a presiones altas.

Otra forma de visualizar los resultados es a través de graficas de contorno, Este tipo de
graficas se presentan en la Figura 5.5 para la respuesta rendimiento de p-xileno. Las curvas
representan % peso constante y s¢ grafican con respecto a las variables codificadas Xwusy y Xr.
En estas figuras se puede apreciar con claridad la zona donde s¢ presenta el maximo rendimiento
de p-xileno. Por ejemplo, a presiones bajas se observa que es favorable trabajar a temperaturas
altas y tiempos de contacto bajos o intermedios, donde se obtiene un rendimiento mayor at 16 %
en peso; mientras que a presiones altas resulta conveniente evitar los tiempos de contacto altos, y
las temperaturas altas favorecen a esta respuesta. Sin embargo, en la eleccién de las condiciones
optimas s¢ deben considerar también otros factores como la desactivacién del catalizador, y en
general, la eleccion final dependera de 1wn analisis economico del proceso.

S.4 Discusion de resultados.

En cste capltulo se ha podido verificar la utilidad de los modelos estadisticos por medio de un
ejemplo interesante a nivel industrial.

En base al estudio realizado se comprobé que la relacion molar Hy/HC tiene un efecto poco
importante en las respuestas estudiadas; no obstante, es recomendable trabajar con relaciones
HyHC altas, ya que esta variable tiene un efecto determinante en la vida Gtil del catalizador.

Las presiones altas disminuyen la selectividad, sin embargo, al incrementar la presién total
también se aumenta la presion parcial de hidrogeno, lo cual disminuye el efecto de desactivacion
del catalizador,

84



A medida que se incrementa la temperatura, se hace mis pronunciado el bloqueo de los sitios
activas donde preferentemente se llevan a cabo las reacciones laterales, esto da como resultado
una mejora en la selectividad del proceso.

Il espacio velocidad también resultd ser una variable importante en el proceso, y sc encontro
conveniente trabajar con tiempos de contacto bajos o intermedios.

Es necesario aclarar que para obtener las conclusiones anteriores en base a un modelo de este
tipo, no necesariamente se requicre de un trabajo experimental tan extenso. Generalmente es mejor
adoptar un discfio secuencial de experimentos, como el que se presenta en la Figura 5.6. Tn la
primera etapa se utiliza un disefio factorial sencillo a dos niveles, ¢l cual para el ejemplo tratado en
este capltulo consistiria de 4 factores; por lo tanto se tendrian que realizar 16 experimentos en esla
primera etapa. Con el analisis estadistico de estos resultados se pueden detectar cuales son las
variables que més influyen en el proceso y también se pueden eliminar aquellas que no son muy
importantes.

Si ¢l trabajo experimental se hubiese realizado de la forma descrita anteriormente, se hubria
detectado la poca influencia del factor R en el proceso y con ello asignarle un valor fijo a esta
variable, De esta forma el trabajo experimental se reduciria a la mitad sin perder mucha
informacion. Con el objeto de comprobar esto, se tomaron los datos que corresponden al disefio
factorial 2' y se analizaron estadisticamente; estos resultados se presentan en las Tablas 5.1a y
5.1b.

En la Tabla S.1a se presenta la matriz para este diseio y los resultados experimentales
(tomados del grupo de 144 datos).

En la Tabla 5.1b se presentan los resultados de! analisis estadistico para estos datos. Con ¢l fin
de probar la significancia de los factores y sus interacciones se utilizd ¢! método de Daniel {1,3].
De acuerdo con estos resultados, los factores principales que mds influyen sobre ambas respuestas
son: la temperatura, la presion y el espacio velocidad; micntras que la relacion molar HyHC
influye en un menor grado.

Una vez que se detectaron las variables mas significativas para este proceso, el siguiente paso
consistiria en elaborar un nuevo diseflo experimental, que permitiera incluir los posibles efectos de
curvatura en el modelo; y con esto obtener un modelo equivalente al que se aplico en la referencia
[6], pero con un considerable ahorro de trabajo experimental,
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codificados: presion (Xp), temperatura (X1), relacién molar HyHC (Xg) y espacio velocidad (Xwamy).

88



a) Xp=-1, Xg=-1 _ b) Xp= -1, Xp=+]

§

) 2~
A [ BN
o a. N
g N
N LN
i 34
L}

[

h

LY

‘o ’-’

9 Xp=+1, Xp= - d) Xp= 1, Xp= +1

. M

\ A

R 2
g_n -
£ o
EN 3
3

‘ K

Figura 54 Superficies dc respuesta para la pérdida de xilenos a distintos niveles de los factores
codificados: presion (Xp), temperatura (Xr), relacién molar Hy/HC (Xx) y espacio velocidad (Xwusv).

89



08

0.5

0.2

-1.0
-10 ~0.7 -04 -04 02 05 08

Xy

-0.4

=07

-~1.
%10 07 ~04 -01 02 05 08

Xi

Figura 8.5 Grificas de contomo para ¢f rendimiento de p-xileno en Ins niveles. (a) bajo v (b) aito, de los
fuctores codificados: presion (Xp) y refacion molar HyHC (Xg).



Figura 5.6 Diagrama de thijo para of diseiio scenencial de experimentos
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Tabla 5.1a Matriz para el disefio factorial 2' y resultados experimentales para las respucstas.

Nao. T p WHSY R X‘ X[v an:;v X“ yl'_\'q l.\fn
K)  (kg/em) (' (%) i)
| 663 5 3] 4 -1 -1 -1 -1 12,90 27.48
2 763 5 k) 4 +] -1 -1 B 14.88 1278
k} 663 10 3 4 -1 1 -1 -1 10.52 40.19
4 763 10 3 4 +1 +] -1 -1 11.56 nn
5 0663 5 8 4 -J -1 +1 -1 14.18 12.7§
6 763 5 8 4 +1 -1 +1 -1 16.37 3137
7 063 10 8 4 -} +1 +1 -1 13.42 2414
8 763 10 8 4 +] +1 + -1 15.72 15.63
9 663 5 k) 7 -1 -1 -1 + 1299 2151
10 763 5 3 7 +1 -1 -} + 15.01 16.19
11 663 10 ki 7 -1 +1 3 +1 10.83 39.26
1¥] %3 10 3 7 +] +1 -1 + 11.56 42,61
13 663 5 8 7 -1 - +1 +] 12,21 14.54
14 763 5 L] 7 +] -1 +) +| 13.92 6,35
15 663 10 8 7 -1 +1 +1 +1 12.49 26,12
16 763 10 8 7 +1 +) +1 +1 14.47 19.11
Tabla 5.1b Andlisis esladistico para los resultados del disefio faclorial 2°.
Respuesta Yox Ly
No. experimentos 16 16
Grados de libertad 15 15
Y (media) 13.3)4 22837
Efectos principalcs ¢ interacciones:
T . 1.744 -7.218
P -1.486 5.518
T*p 0.231 3.575
WHSV 1.566 «15.183
TSWHSV 0.301 -1.025
PCWHSV 1.341 -3.510
TepPWHSV 0.326 -3.073
R £.759 2.248
T*R 0134 1,445
P*R 0.291 0.110
TP*R -0.024 0.388
R*WHSYV 0.891 0.320
T*WHSV*R -0.066 -0.783
PCWHSV*R 0269 0,053
T*P*WHSV*R 0.064 -0.300
Prueba de significancia: M¢étodo de Danicl Método de Danicl
Efectos principales e interacciones | T(+), P(-), WHSV(H), R(-), T(-), P(+), WHSV(-), R(+),
significativos: PY*WHSV(+), WHSV*R() T*P(+), PPWHSV(-), T*R(+),
T*P*WHSV(-)
Ecuacioncs para las respucstas: Yo ot iy Xy aXp + asXwngv - L= ag=a X+ @ Xp - asXomsy +
W Xg + a3 XpXwngy -3 XomsvXn 24Xy + ay2XvXp a3 XpXongy +
lluXng > Q4 zyxfx;:anxv
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CAPITULO 6

CONCLUSIONES

Las conclusiones con respecto a la implementacion y solucion numérica de los modelos
considerados en esta tesis, son las siguientes;

La solucion de los modelos pseudo-homogéncos para el seactor catalitico gas-solido, tanto
unidimensional como bidimensional, requiere de un ticmpo de calculo moderado (del orden de
minutos), aunque esto dependerd del tamafio del problema (nimero de componentes) y del tipo de
solucién que se obtenga (perfiles de concentracidn y/o temperatura que pucden o no cambiar
bruscamente). Los métodos implicitos de Adams y Gear requieren menor tiempo de céleulo que
los métodos explicitos de Runge-Kutta para sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias que
son dificiles de resolver

El nimero de célculos requeridos para la integracion del modelo bidimensional pseudo-
homogéneo es mayor que para ¢l unidimensional, ya que al discretizar la coordenada radial del
reactor se¢ tienc que integrar un sistema de NPDE*NC (NPDE= nimero de ccuaciones
diferenciales parciales, NC= niimero de puntos de colocacion) ecuaciones diferenciales ordinarias,
y el tamafio de este sistema dependera en gran medida del nimero de puntos de colocacion que se
requieran para obtener la precision deseada. Para el ejemplo considerado con este modelo, se
encontrd que S puntos de colocacién eran suficientes para la integracion de la coordenada radial
(a! duplicar NC no se obtuvieron cambios apreciables en la solucion).

Para construir los modelos pseudo-heterogéneos resultd necesario incorporar los efectos de
transferencia de masa y calor, tanto interfase como intrafase, al modelo del reactor. Esto se aplico
unicamente para el modelo unidimensional, ya que para el caso de! modelo bidimensional la
solucién requeria de un tiempo de computo excesivo. El problema numérico fundamental al tratar
de incorporar estos efectos, se refiere a la solucion del sistema de ecuaciones diferenciales que
describen los perfiles de concentracion y temperatura dentro del catalizador. La solucion de este
sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores de frontera utilizando el método de
colocacién ortogonal, requiere de gran capacidad de memoria y tiempo de computo.

Para la solucién del modelo ‘del reactor gas-liquido-sélido, e! principal problema matemético se
observé enla convergencia del método de Newton-Raphson para el calculo del equilibrio liquido-
vapor. Durante la integracién del modelo de! reactor paralelamente se realizan calculos sucesivos
del equilibrio L-V, y por lo tanto el tiempo requerido dependers del tamafio de paso de la
integracién,

Adicional al problema matemético est4 la disponibilidad de un modelo cinético suficientemente
completo para el problema a tratar, la estimacion de los parmetros de transporte (algunas
correlaciones y referencias se presentan en el apéndice A), y la estimacion de propiedades
termodindmicas de los componentes de! sistema en estudio (en caso de no disponer de datos
experimentales se recomienda utilizar los métodos de contribucion de grupos).
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Con respecto a los ejemplos presentados en este trabajo para la aplicacion de los modelos, se
obtuvieron las siguientes conclusiones:

L. Para el proceso de isomerizacion de vilenos (capitulo 3), las conclusiones mas importantes
son las siguientes:

En este primer ejemplo sc analizo el reactor para el proceso de isomerizacion de xilenos
empleando ¢! modelo unidimensional pseudo-heterogéneo y Ia cinética para el catalizador a base
de Pt/Si0,-Al,0;. Al comparar los resultados de las simulaciones contra datos de planta, se
observé que el modelo predice con una desviacion menor del 20% las composiciones de los
principales componentes (orto, meta y para xilenos). La temperatura de salida del reactor se
predice con una difercncia menor de 3 K. Para otros subproductos como el tolucno, etilbenceno y
metano, las diferencias fueron mayores que para los isomeros.

Se observaron factores de eficiencia menores de 0.6 para las reacciones de isomerizacion y
para algunas reacciones laterales (principalmente para la conversion del etilbenceno). Como
consecuencia de estas resistencias, los resultados que predice el modelo pscudo-heterogéneo
difteren de los calculados con el modelo pseudo-homogéneo. En general, las resistencias internas
originan un decrecimiento en la conversion del isémero meta, y una menor produccion de p-xifeno
y o-xileno, Estas diferencias se presentan sobre todo a tiempos de contacto intennedios, mientras
que a la salida del reactor ambos modelos predicen pricticamente la misma composicion de los
tres isomeros. Para el etilbenceno estas diferencias son més notables, lo cual se debe a que las
reacciones donde participa son més réipidas.

Con el objeto de poder deterniinar las variables de mayor influencia en la respuesta del modelo,
se llevé a cabo un andlisis de sensibilidad paramétrico para este proceso. La masa velocidad del
fluido, la temperatura de entrada y la presion de operacién del reactor, son los parimetros de
operacion que afectan de manera importante el comportamiento del reactor.

Un incremento de la masa velocidad del fluido favorece la produccion de p-xileno y disminuye
la pérdida de xilenos. Por ejemplo, un incremento en 20% de esta variable origina una reduccién
mayor de 3% en la pérdida de xilenos, y paralelamente se incrementa la capacidad de produccion
de para-xileno en aproximadamente 4 kgmol/hr.

La temperatura y presién de operacion ticnen un efecto similar sobre el comportamiento del
reactor en cuanto a que, al incrementar estas variables paralelamente se aumenta la pérdida de
xilenos (10% para un incremento de 20 K y 20% al incrementar la presién de 15 a 20 atm). Con
respecto a la produccion de p-xileno, s nota que es favorable trabajar con temperaturas
relativamente bajas (630-660 K), lo cual es consecuencia del equilibrio termodinfmico. A una
presion de 9 atm se observa un maximo en In produccion de p-xileno, mientras que a presiones
mayores de 11 atm la descomposicién de este producto comienza a ser importante. En resumen, se
puede concluir que para trabajar a temperaturas o presiones altas, es necesario reducir el tiempo

de contacto del fluido, para lograr una produccion razonable de p-xileno y reducir la pérdida de
xilenos.
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La desactivacion del catalizador (simiada considerando que solo se envencnan los sitios
activos para las reacciones laterales), favorece la produccion de p-xileno y decrece la pérdida de
xilenos. Un estudio experiinental sobre la cinética de desactivacion para este proceso, resulta
fundamental para simular los ciclos de operacion del reactor.

Una variacion de 50 % en los parimetros de transporte intrafase anmalizados (factor de
tortuosidad, conductividad térmica efectiva del sélido, y sedio de poro) no tienen una influencia
importante sobre el comportamiento global del reactor,

Para este proceso en particular, fos resultados obtenidos indican que las resistencias a la
transferencia de masa y calor en Ja interfuse gas-solido, no influyen de manera importante en ¢l
proceso, Adicionalmente, los gradientes de temperatura en ef interior de la particula de catalizador
fueron muy pequeflos. Estos resultados permiten concluir que el modelo puede simplificarse de tal
forma que no se tengan que considerar los fendmenos de poco impacto en el proceso, lo cual
permitiré formular un modelo més simple sin que este pierda su validez.

Utilizando modelos estadisticos para este mismo proceso (capitulo 5), se obtuvieron
conclusiones simifares a las derivadas con el modelo fenomenolégico, sin embargo, ¢l
comportamiento del sistema con respecto a 1a temperatura difiere para el rendintiento de p-xileno
y para la pérdida de xilenos. Este resultado se debe a diferencias en el comportamiento de tos
catalizadores utilizados en cada estudio,

I1. Las conclusiones obtenidas para el proceso de produccion de anhldrido maléico a partir de
n-butano (capltulo 3) son las siguientes:

Se realiz6 la simulacion del reactor con el modelo bidimensional pseudo-homogéneo y el
modelo cinético para un catalizador PVO (6xido de vanadio-fosforo), para diferentes condiciones
de operacion, y los resultados se compararon contra datos de planta piloto reportados en la
literatura. E! modelo predice la conversion de n-butano con una diferencia menor del 6%. En
cuanto a la selectividad, las diferencias en algunas simulaciones fueron cercanas al 10%, este
resultado se encuentra asociado con la incertidumbre en la energia de activacion para la reaccion
de descomposicién de anhidrido maléico (que se reporta con una incertidumbre de £20%), lo cual
fue confirmado por el anAlisis de sensibilidad realizado posteriormente. Con respecto a la
temperatura méxima en el reactor, se encontrd que el valor experimental reportado se ubica dentro
del rango de temperatura calculado con el modelo bidimensional. El mayor gradiente radial de
temperatura fue de 32 K (702.2-734.5 K) y corresponde a la operacién de! reactor con }a mayor
temperatura de enfriamiento (673 K).

La dispersion radial de masa para todas las condiciones de operacion estudiadas fueron
- insignificantes,
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Se realizo un analisis de sensibilidad paramiéirico para este proceso, y los resuliados de este
indicaron que la temperatura de la pared, la presion de operacion y {a concentracion de n-butano
en la alimentacién, son las condiciones de operacion que tienen mayor influencia sobre ef proceso.
Un incremento en cualquiera de estos parametros, puede liegar a originar un aumento subito en fa
temperatura del fluido, en alguna posicion del reactor.

La incertidumbre asociada con algunos pardnietros cinéticos (principalmente para la encrgia de
activacion de la reaccion de descomposicion de anhidiido maléico) tiene una influencia importante
en la respuesta del modelo, Una variacién de £5% o menor en estos parametros origina cambios
importantes en la conversion, selectividad y en la temperatura méxima que se alcanza en el reactor,

En cuanto a los parfmetros de transporte, s¢ observaron cambios en la respuesta del modelo al
reducir la conductividad ténmica efectiva radial y el coeficiente de transferencia de calor en 20%.
Para la conductividad térmica efectiva radial, una reduccion de tal magnitud causa un incremento
en la conversion menor del 2% y de 24 K en Tnx, mientras que la selectividad decrece en
aproximadamente 1.6%. La reduccién del coeficiente de transferencia de calor en la misina
proporcidn, origina un incremento de aproximadamente 4% en la conversion, de 34 K en Ty, ¥
una reduccion de 3.5% en la selectividad.

La comparacion entre los modelos pseudo-homogéneos (unidimensional y bidimensional)
indica los siguientes resultados;

Debido a la escasa dispersion radial de masa para este proceso, ambos modelos predicen
précticamente los mismos perfiles axiales de composicion.

sLos gradientes radiales de temperatura son apreciables en Ia zona de alta sensibilidad del
modelo, pero s6lo para una seccion axial del reactor cercana a Tna, después de esta zona los
gradientes radiales de temperatura son poco importantes.

Estos resultados sugieren que el modelo bidimensional es necesario para simular el reactor solo
en la zona de alta sensibilidad del modelo, pero como en general se requiere que el reactor opere
lejos de esta zona, se puede concluir que el modelo unidimensional es suficiente para simular este
proceso,

La comparacion entre el modelo unidimensional pseudo-heterogéneo y el pseudo-homogéneo,
indica que para las condiciones mas drésticas, las resistencias internas reducen la T, en 16 Ky la
conversion en 2%, mientras que la selectividad se incrementa en 1%. Los factores de eficiencia
para las tres reacciones (presentados en la Figura 3.30b) difieren de la unidad s6lo en una seccion
cercana a donde se presenta Tn.. Estos resultados nos llevan a concluir que las resistencias
internas permiten trabajar con temperaturas de enfriamiento mayores, debido a la menor
generacion de calor causada por la reduccion en las velocidades de reaccion.

I La reaccion de hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno se utilizd para analizar el
comportamiento del reactor catalitico gas-liquido-sdlido. Las conclusiones de este estudio se
resumen a continuacion; :



Como primer punto del andlisis, se utitizd el simulador para predecir fas condiciones de
operacién donde el catalizador trabaja totalmente mojado (con n.=1). El simulador predice los
flujos de liquido y vapor, ast como las composiciones de ambas fases y densidades, los cuales son
datos necesarios para evaluar la eficiencia de mojado del catalizador con la ecuacion (4.13). Se
calculd la eficiencia de mojado para diferentes condiciones de operacion y también sc estudio el
efecto del solvente y del didmetro de particula sobre este pardmetro. Los resultados de las
simulaciones indican que la reduccion del didmetro de la particula de catalizador, ¢l cambio a un
solvente menos volatil y ¢l incremento en ¢! flujo de liquido, mejoran las condiciones de mojudo
del catalizador. :

Otra aplicacion que sc le dio al simulador se reficre al anélisis del efecto de las condiciones de
operacion para reactores gas-liquido-solido, tomando como ejemplo la reaccion de
lidrodesulfuracion de dibenzotiofeno.

El tipo de solvente que se utiliza en este tipo de reacciones, modifica la distribucion de
reactivos en ambas fases, y su efecto estard en funcién de su volatilidad. Esto trae como
consecuencia cambios en las velocidades de reaccion y por lo tanto en el comportamiento del
reactor. Por ejemplo, si el solvente es mas volatil que el reactivo, la conversién sc incrementa
debido a una mayor concentracion de reactivo en la fase llquida.

La relacion HyHC influye principalmente sobre la fraccion de liquido evaporado y por lo tanto
sobre 1a forma de operacion del reactor (con una o dos fases fluidas). Al incrementar el flujo de
hidrégeno se aumenta 1a relacion V/F (1a cual es funcion de la composicion) generando una mayor
evaporacion del liquido. Para el caso en que el reactivo sea méas volétil que el solvente, se tendrd
una menor conversion debido al decrecimiento en la concentracion de reactivo.

La composicion de la alimentacion al reactor influye sobre la conversion y 1a selectividad del
proceso. La influencia que un cambio en la composicion de la carga puede tener sobre el proceso,
dependerd principalmente de las expresiones cinéticas que definan al sistema en estudio

. La temperatura y presion de operacion del reactor, afectan en primer término el equilibrio
liquido-vapor del sistema; la influencia de !a presion sobre Ia velocidad de reaccion radica en el
efecto de concentrar a los reactivos en la fase liquida, en tanto que la temperatura tiene un efecto
predominante sobre las constantes cinéticas.

En vista de que se pretende continuar con ¢! mejoramiento (en cuanto a su solucion,
implementacion y presentacién), ampliacion (a otros tipos de reactores, modelos mis completos
etc.) y aplicacion més provechosa de los modelos considerados en este trabajo, es oportuno
mencionar las siguientes recomendaciones;

"+ Bl modelo unidimensional pseudo-heterogéneo para el reactor catalitico gas-solido describe

adecuadamente un amplio nimero de procesos cataliticos, y por lo tanto es recomendable
utilizarlo para evitar cilculos excesivos con otros modelos més complejos,
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* Resulta necesario considerar métodos matematicos alternos que reduzean el tiempo de
calculo para la solucion (en una PC) de las ecuaciones que describen los perfiles de composicion y
temperatura en ol catalizador solido.

* Para el modelo de! reactor gas-liquido-solido, una mejora intercsante consistiria en adicionar
los métodos para el calculo de los factores de eficiencia que tomen en cuenta las resistencias
internas,

* Para cuantificar la capacidad de prediccion de! modelo para el reactor gas-liquido-solido,
resultaria interesante comparar los resultados calculados por el simulador contra datos
experimentales.

* Para investigaciones de sistemas complejos que estén limitadas en cuanto al tiempo y trabajo
experimental, es recomendable plancar una serie de experimentos y analizarlos mediante modelos
estadisticos.

Finalmente cabe mencionar que tanto los modelos considerados en esta tesis como sus
aplicaciones, servirdn como base para futuras investigaciones en temas relacionados con la
Ingenieria de reactores y catlisis.
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Nomenclatura

actividad del catalizador, (v/r,)

arca cfectiva de transferencia de masa en la particula, (u’ Ageat)

1 6/d, po | ,

superficie de intercambio de calor del tado det lecho, (i)

factor de frecuencia para la reaccion i

media logaritimica entre Ay y A,

arca transversal del reactor, (m’) s
superficic de intercambio de ealor del lado det medio de transferencia, ()
[Rt aw/Ar} = modulo de Biot

|R, km/De,| = niimero de Biot de masa para el modelo de transporte interfase-intrafase
IR, Ivke| = ndmero de Biot de calor para ¢l modelo de transporte interfasc-intrafase

capacidad calorifica dc la mezcla gascosa, (kcal/kgmol K)
capacidad calorifica para ¢l componente j, (keal/kgmol K)
capacidad calorifica dl solido, (keal/kg K)

concentracion cn ¢f fluido, (kgmol/m')

concentracion de reactivo en la fase fluida, (mol/icm’)
concentracion experimental del reactivo, (mol/cm’)

concentracion del componente j en ¢l fluido, (kgmol/m’)
concentracion en la superficic externa del catalizador, (kgmol/m’)
concentracion del componente j en la supcrficic catalitica, (kgmol/m*)
= [Py/Rg T| cn (kgmol/m’)

espesor de la pared, (m)

didmetro cquivalente de la particula de catalizador, (m)

didmetro interno det reactor, (m)

difusividad molecular de A cn B, (m¥/hr)

difusividad cfectiva para cl componente j e la partleula de catalizador, (m/hr)
difusividad dc Knudsen, (m?hr)

difusividad molccular, (m%hir)

diametro de poro, (A)

coeficicnte efectivo de dispersion radial, (im*/hr)

cocficiente de dispersion radial cn la fasc fluida, (m%/hr)
cocficiente cfectivo de dispersion axial, (in/hr)

coeficicnte de dispersion axial en fa fase fluida, (m¥hr)

emisividad de la particula

energia de activacion para la reaccién i, (kcal/kgmol) o (kcal/ginol)
factor de friccion

flujo molar de hidrocarburo, (mol/hr)

flujo molar de hidrégeno, (mol/hr)

flujo molar del componente j, (kgmolhr) o (gmol/min)

flujo molar del componente j a la entrada del reactor, (kgmol/hr)
flujo total alimentado al reactor industrial, (kgmol/hr)

flujo molar a la entrada del flash, (gmol/min)

masa velocidad, (kg/hr m?)

nimero de Galileo para ta fase liquida = [{d,’ p.*ge en’}{’(1-€u)’}
cocficiente de transferencia de calor en la pelicula, (keal/m? hr K)
altura del fecho para el reactor de laboratorio, (ctn)
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i

factor para correlacionar ¢l cocficiente de transferencia de masa
canductividad térmica efectiva en la particula de catalizador (keal/hr in K)
constante de velocidad para la reaccion i

cocficients de transferencia de masa en la pelicula, (m/hir)
constante de adsorcion

constantes de adsorcion

constante de equilibrio

relacion de equilibrio Yy/X;

constantes de equilibrio para las reacciones de isomerizacin de xilenos
longitud tatal del reactor, (m)

flujo molar de fiquido a fa salida def flash, (gmol/min)

pérdida de xilenos, (%)

valores experimentales para la pérdida de xilenos, (%)

pesos moleculares de los gases A y B

mezclador liquido-vapor

presién, (atm) o (kg/em?)

presion parcial de reactivo en el fluido, (kg/cm?)

{2 us Rt (pg cp)/Ar} = nikmero de Peclet de calor

{2 us RVe Dr] = nitmero de Peclet de masa

peso molecular promedio del fluido

{cp whg) = mimero de Prandt!

presion total, (atm)

presion tota) a la entrada de! reactor, (atm)

coordenada radial en el reactor, (i)

velocidad de reaccion experimental, (mol/hr geat)

velocidad de reaccitn intrinseca, (kgmolhir kgeat) o (kgmol/kgeat min)
velocidad de reaccién intrinseca en fase gas

velocidad de reaccion intrinseca en fase lquida

velocidad de reaccion global, (kgmolhr kgeat) o (kgmolkgcat min)
velocidad de reaccion por unidad de volumen, (kgmol/m?® hr)
relacion molar Hy/HC

{dp G/is} = nimero de Reynolds

nimero de Reynolds para la fase gas

nimero de Reynofds para la fase liquida

constante universal de los gases, (m’atm/kgmol K)

2. vij ipi = balance para ¢l componente j sobre las M reacciones
segmento N del reactor

radio equivalente de la particula de catalizador, (m)

radio de poro, (cm)

radio del reactor, (m)

sclectividad hacia anhidrido maléico, definida por la ecuacién (3.1)
[Wpg Das} = nimero de Schmidt

separador lquido-vapor

drea superficial de Ia particula, (cm )

tiempo ‘

temperatura del fluido, (K)

temperatura cn la fasc fluida (bulk), (K)

temperatura del medio de enfriamiento, (K)

temperatura maxima alcanzada respecto a la posicidn axial, (K)
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temperatura def fluido a la entrada del reactor, (K)

T temperatura en la superficie del sdlido, (K)

Ts temperatura en la superficic extena del catalizador, (K)

Tw temperatura de la pared, (K)

<T> temperatura promedio respecto a 1a coordenada radial, (K)

usou velocidad superficial del gas, (m/hr)

U coeficiente global de transferencia de calor para el modelo unidimensional, (keal/m’hrK)
Uo velocidad superficial de ta fase gas, (m/hir) o (cr/min)

U, velocidad superficial para la fase liquida, (m/hr) o (cm/min)

w; fraccion mol en ¢l liquido a la salida del segmento de reactor N

w flujo mofar de liquido a la salida del reactor, (gmol/min)

W masa del catalizador, (g)

WHSV  espacio velocidad, (kg/kgcat hr)

W/Fo tiempo de contacto de ta mezcla reaccionante, (hr geat/gmol)

v flujo molar de vapor a la salida det flash, (gmol/min)

v, volumen de la particula catalltica, (m’)

X {r/Rp] = coordenada adimensional en la particula de catalizador

Xas conversidn de etilbenceno, %

Xoar conversidn de dibenzotiofeno, %

X, fraccion mol en el liquido a la salida del flash N

X conversion de n-butano, %

X factor codificado para 1a presién

Xr factor codificado para la relacion molar H/HC

Xy factor codificado para la temperatura

Xwusv  factor codificado para el espacio velocidad

Y] fraccidn mol del componente j, o fraccion mol en el vapor a la salida det flash N
Yb, fraccién mol del componente j en la fase fluida (bulk)

Yex rendimiento en % peso de p-xileno, o produccion de p-xileno (kgmot/hr)
Yexo valores experimentales para el rendimiento de p-xileno

Yy fraccion mol del componento j en la superficie externa del catalizador

z posicion axial en el lecho catalitico, (cm) o (m)

Z fraccion mot de ta alimentacitn al flash

Subindices

i reacciones

i componentes

M niimeso de reacciones

NC niimero de compoucntes

Otros simbolos

a radio de poro, (cm)

a [2 L/Rt Pes,/)

@ (L pw/us] [Rg T/P;}

a V/F = fiaccién de la alimentacion vaporizada

y lL At pa]

o coeficiente de transferencia de calor del lado de! lecho catalitico, (keal/m’hr K)
LR coeficiente de radiacion entre particulas, (keal/m’hr K)

ay coeficiente de transferencia de calor del lado det medio de enfriamiento, (keal/m’ir K)
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Qy coeficiente de transferencia de calor en Ia pared para ¢l modelo bidimensional, (keal/hr m°K)

ay’ contribucion cstatica a ay, (keallhr m’K)

awy cocficicnte de transferencia de calor fluido-pared, (keal/hr m* K)

aw, cocficicnte de transferencia de calor solido-pared, (keat/hr v’ K)

b, [2 L/Rt Pey, ]

by {pu LA(p cplus]

it (L At py/ 6, e

B [4 L Atai/ dt 3f] c,]

Y lpp sz/kcl

5, (Rp’ py D¢, Ci

AC gradicate de concentracion en la pelicula, (imol/em”)

-AH, calor de rcaccion, (kcal/kgmol)

€ fraccion vacia en el lecho catalitico

€ fraccion vacia en la particula de catalizador

A conductividad térmica de la pared, (kcal/m hr K)

A conductividad térmica del gas, (keal/m hr K)

A contribucién csttica a la conductividad cfectiva radial, (kcal/mbr K)

Ao contribucién dindmica a la conductividad cfectiva radial, (kcal/m hr K)

Asold,  conductividad témmica del sélido, (kcal/m hr K)

Ar conductividad térmica cfectiva radial, (kcal/hr m K)

Are conductividad térmica radial en ¢! fluido (kcal/hr m K)

A, conductividad térmica radial dc la fasc solida, (kcal/hr mK)

Az conductividad térmica cfectiva axial, (keal/hr m K)

Azp conductividad térmica axial en el fluido, (keal/hr n K)

Az, conductividad térmica axial de la fase sélida, (keal/hr m K)

Nee eficiencia de mojado del catalizador

n factor de eficiencia para Ia reaccidn i

Noi factor dc eficiencia para la reaccion i

N factor de eficiencia intcrno para la superficic cubierta por el liquido

Nai factor de eficiencia interno para la superficie seca

B viscosidad del fluido, (kg/m hr)

Vi cocficiente estoquiométrico del componente j en la reaccion i

T factor de tortuosidad

s médulo de Thiele

Qus integra! de colision, quc debe ser igual a la unidad si las moléculas fueran esferas rigidas, y que
¢s una funcién de kp T/€ Ap para gases realcs (kp=constante de Boltzmann)

p densidad molar del gas, (kgmol/m’)

Pa densidad del Iecho catalitico, (kgeat/m”)

P densidad del gas, (kg/m’)

Pr densidad do la particula de catalizador, (kgeat/nt’)

¢ funcién de desactivacion

O, Oan  constantes de la funcion de Lennard-Jones de energia potencial para el par molccular AB; oy
cstd dada en A

4 [Z/Rt] = posicion axial adimensional

13 {r/Rt] = posicién radial adimensional
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APENDICE A

ESTIMACION DE PROPIEDADES FISICOQUIMICAS Y
PARAMETROS DE LOS MODELOS

Para el calculo de propiedades termodinamicas se dispone de una subruting que utifiza la
ecuacion de estado de Soave-Redlich-Kwong, con la cual se lleva a cabo el caleulo de
propicdades de mezclas. Adicionalmente se tiene la opcién de utilizar la ecuacion del gas ideal,
lo cual agiliza los calculos y ¢! error introducido por esta suposicion es menor del 2% [1]. Las
propiedades de componentes puros asi como las correlaciones para la estimacion de estas, se
obtuvieron def libro de Reid et al. [2]. Se utilizaron las siguientes reglas de mezclado para el
cdlculo de la densidad (p), viscosidad (1), capacidad calorifica a presion constame (c;) y
conductividad térmica def gas (Ag):

TV PM gy TYPM Ag
TY; M2 LY, M
(A1)
Com=LYj Gy P=ZYip;

Ya que en los modelos formufados en esta tesis no se incluye explicitamente una ecuacion
que describa rigurosamente al modelo heterogénco (ec. 2.2 cap. 2), resulta necesario utilizar
parémetros efectivos para los modelos pseudo-homogéneos unidimensional y bidimensional.

Los modelos pseudo-homogéneos se distinguen por el hecho de que el sistema fluido-sélido
se considera como una sola fase, a través de la cual ocurre fa transferencia de masa y calor. Por
lo tanto, los valores de las propiedades sc asignan a esta fase “continua” en la misma forma que
a una sola fase continua como gas, Hquido o sélido. Ya que en realidad se encuentran
involucradas dos fases, las propiedades se denominan propiedades efectivas, las cuales dependen
de la naturaleza de las fases individuales. E! uso de este modelo continuo da origen a un sistema
de ecuaciones diferenciales con efectos de mezclado, expresados en términos de propiedades
efectivas, y por lo tanto la estimacién de estas propiedades resulta necesaria para el disciio del
reactor. Una buena gula para la eleccion de correlaciones para el célculo de estas propiedades,
se puede consultar en las siguientes referencias [3-8].

Los parémetros de interés a nivel reactor seran entonces: la conductlvrdad térmica cfectiva
radial (Ar), el coeficiente efectivo de dispersion radial (Dr), e! de transferencia de calor para el
modelo unidimensional (a;), y ef coeficiente de transfercncia de cafor en fa pared para ¢l modelo
bidimensional (aw). A continuacion se presentan correlaciones para la estimacion de estos
pardmetros, y adicionalmente para el clculo de! factor de friccion, fraceion vacia en el lecho,
coeficientes de transferencia de masa y calor en la interfase y para los coeficientes de difision en
la intrafase.
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Corvelaciones para el cileulo de pardmetras de los modelos,
Coeficiente efectivo de dispersion radial (Dr)

Este pardmetro generalmente se comefaciona en funcion de fos simeros de Reyuolds (Re) y
Schmidt (Sc), en expresiones de ta forma [3,4,5):

Dy tidy x| oo g e Sl (A.
r =4 p x Rc.Sc + N (

Re-Sc

las constantes ¢; y ¢z dependen de la geometria del empaque y del flujo del fluido a través del
lecho empacado. Por ejemplo, para ef caso de gases y geometria esférica del catalizador:

¢=0.12 y ¢;=78420.
Una aproximacion para la cvsluacion de este parAmetro, consisie en suponer un valor
constante para el niimero de Peclet de masa. Para el caso de la difusion radial, se ha encontrado

que a Re grandes:

u-d
Fem,r "“’5‘“‘“8‘10 (A3)
r

Conductividad (drmica efectiva radial (Ar o kr)

En general, 1a conductividad térmica efectiva radial esta formada por dos contribuciones;
conductividad estética A% y una contribucion debida al flujo:

Ar=A%+c-AgRe Pr =01 (A.9)
f

Una correlacion de este tipo se basa en ef modelo de Yagi y Kunii [referencia citada en 5} y se
expresa de la siguiente forma;

Ar A0
Ll y ReP AS
T a-Re Pr (A.5)
KO I-e d}

r= l ] 4 €- p.‘w

——— .‘-._..“._. - -~
A Aplytdy g
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[ 3 P
hrs = 4.0(;,.....~)'[' Byy = e e

. 036
Iy = 1810 e 1714 - (BFJ
Waire  \Aaice
donde:
e= emisividad del solido.
A, A= conductividad térmica del solido y fluido, respectivamente.
Y= espesor efuctivo de la pelicula de fluido en los puntos de contacto.

hrs, hrv=" términos de radiacion sdlido-solido y vacio-vacio, respectivamente.
0=0.1-0.14

Otras correlaciones recomendadas, se pueden consultar ¢n las referencias {3,4].

Coeficiente de transferencia de calor en la pared para el modelo bidimensional (hw o cw)

Las correlaciones propuestas en la lieratura hasta ahora, predicen coeficientes de
transferencia de calor cuyos valores estan muy dispersos,

Las correlaciones propuestas se dan gencralmente en términos de los nimeros de Nuselt
(Nu), Prandt! (Pr) y Reynolds (Re). Al igual que para la conductividad térmica efectiva, este
parmetro consta de una contribucion estatica y una que depende del flujo:

Nuw=Nu' + Bu Re Pr (A6)
hy,.d hyd
Nyy = ‘;Lf Nyy® = b fw=0.08

Algunas correlaciones adicionales, recomendadas para calcular este parametro, se presentan
en las referencias [3,4,10,11].

Cosficiente de transferencia de calor para el modelo unidimensional (od)

Para estimar este pardmetro, Froment y Bischoft [3] proponen las siguientes ecuaciones,
tanto para calentamiento como para enfriamiento.

09
d d
%——'— = 0.813{-—%—(—-—} exp(-6-dp /dy) Calentamiento A7)
8
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0.7
a, d' 350{*———} exp(-46-d, /dy) Enfriamiento (A8)

Para calcular el coeficiente global de transferencia de calor, se deberdn tomar cn cuenta las
resistencias en fa pared y det lado del medio de enfriamiento.

1 1 d b 1 A
PR . B A9
U a Ao a Ay (A9
Coeficientes de transferencia de masa y calor en la interfase gas-sélido [9)
e s (0.458Re'°‘4°7][at(})

mic A = | e || =

b esc?/? Pg
(A.10)

d,G
Re =(—Q—) SC"[ L ],ﬂt=(—"""‘6 )
H PgD Ap dppp
~0407
0458Re
h‘ﬂm —(—:—;;m—-—)(cp -G'ﬂt 'PM)

(All)
m
Pr—( P )
Ay

‘Coeficiente de difusion binaria [9)

12
Tm(llMA +llMa)

Dg = 00018583 (A12)
Pr-oaR? Qap
Difusividad de Krudsen [9)
12
Dy =9.70x|o3a(T/M A) (A.13)
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Factor de friccion 3]

fue 1o E {a.FP,(J:.E} . b (A.14)

175 150 Rel(l-€)< 500
124 368 1000< Re/(1-€) <5000
175 42Re*

_m2
€=038+ 0073{! o R (A.15)
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APENDICE B

AJUSTE DE PARAMETROS A UN MODELO DE REACCION PARA EL
PROCESO DE ISOMERIZACION DE XILENOS

En este apéndice se presentan los resultados de un ajuste de pardmetros para un modelo de
reaccion simple, aplicado al proceso de isomerizacion de xilenos sobre un catalizador zeolitico.

El trabajo experimental para la isomerizacion de xilenos se llevo a cabo en un estudio previo
[1]; para esto se utilizo un reactor continuo de lecho fijo empacado con un catalizador bifuncional
Pt/H-mordenita. El reactor se operd como un reactor integral y la reaccion se llevo a cabo en fase
vapor. Al realizar los experimentos se fijaban tres variables: presion total, relacion molar
hidrégeno/ hidrocarburo y el espacio velocidad. Para estas condiciones se iniciaba la operacion a la
temperatura mds baja, y se dejaba estabilizar el reactor (desactivar el catalizador) por un tiempo de
90 minutos; posteriormente se analizaban los productos liquidos y la temperatura se incrementaba
al siguiente nivel, continuando de esta forma la experimentacion hasta cubrir el rango completo de
temperatura.

Se realizaron 144 experimentos, cubriendo todas las combinaciones posibles para las variables
mas importantes del proceso, en los siguientes rangos:

Temperatura (K): 663, 683, 703, 723, 743 y 763
Presion (kg/em?): 5y10
WHSV (hr'): 3,4,56,7y8

Relacion molar (Hy/HC): 4y 7

Los detalles del procedimiento experimental, equipo utilizado y resultados obtenidos, se
describen en la referencia [1].

Antes de llevar a cabo la estimacion de parimetros, se verifico la posible existencia de
resistencias interfase e intrafase utilizando las correlaciones presentadas en [2]. Se encontro que
las resistencias interfase eran insignificantes, mientras que las resistencias intrafase no podian
despreciarse. Se estimaron factores de eficiencia de aproximadamente 0.86 en las condiciones
donde la velocidad de reaccion fue mayor.

Estimacion de pardmetros.

Se dispone de una serie de datos de composicion (% mol), a diferentes valores del tiempo de
contacto (W/Fo), para una determinada presién y relacion molar HyHC, en todo el rango de
temperatura estudiado. Nuestro objetivo es ajustar estos datos a un sistema de reacciones, con ln
intencion de estimar los pardmetros de este modeto.

Después de proponer varios modelos, se encontré un buen ajuste considerando el grupo de
reacciones presentado enla Tabla B.1.

108



Tabla B.1 Sistema de reacciones propucsto para ajustar los datos experimentales.

No. Reaccion Expresion de velocidad

] poX > m-X f|=b| C']‘ Yp

2 Im-X—>» p-X |'2=l)| C] Ymi Kz

3 0-X—» m-X l'\'-’-l)z C']' Y(,

4 fm-X—> 0-X rs=by Cr Yo/ Ky

5 [2(0-X)™> T+TMB rs=by &7 Yo'

6 [2Am-X)™> T+TMB re=by Cy* Yo'

7 {2Ap-X)""> T+TMB r=bs G Yy

Nomenclatura:

0-X, m-X, p-X, T, TMB= o-xileno, m-xileno, p-xileno, tolucno y trimetilbenceno.

by, by, by, by, bs= pardmetros a estimar.
Kyz y Ky constantes de equilibrio: Kyz=exp(0.7524+23.1365/T); Ky=exp(0.2280+367.732/T)
Ci=Pi/RgT

Y= fraccion mol del componente j.

Modelo para el reactor integral.

El balance de materia para los isomeros en un reactor ideal de flujo piston, se puede escribir de

la siguiente forma:

o-xileno

dYp  _Cr-by-Yu Cr-by- Yy _2-C1~2-b3'Y02

d(W/Fy) (R+1)Ksq

m-xileno

¥ _CTbYp CpebyY , C1obp Yo O7:bp-Ym 2-Cp2 by Vip?

(R+1)

(R+1)2

d(W/Fy)  (R+1)

p-xileno

(R+1):Kja

(R+1)

(R+1)K34

d, _Cpbp ¥y Crbir¥p _2'CT2'b5'Yp2

d(W/E,)  (R+1)-Kp

donde:
Cr=P;/Rg T
by, baen (It/hr g.,)

R+1)

bs, by, bs en (It*Mhir gmol ge.)
Yj= % mol del componente j en el liquido.
R = relacion molar Hy/HC.

Py = presion total,

WIF, = tiempo de contacto en (hr g,/gmol).

(R+1)?

(R+1)?

B.1)

B.2)

(B.3)
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Se dispone de una serie de datos de (% mol) vs. (W/Fo), en seis niveles de temperatura (663,
683, 703, 723, 743 y 763 K), para cada condicion de presion total y relacion molar Hy/HC.
Utilizando estos datos se llevo a cabo una regresion no-lineal utilizando el método de Marquardt
[3], con el objeto de encontrar los valores de los parametros (bi), que ajustaran los datos
experimentales a las ecuaciones (B.1-B.3), y que minimizaran la suma de cuadrados de los errores.

Resultados de la estimaciin de pardmetros.

Los valores numéricos de los parimetros estimados a diferentes condiciones, se presentan en la
Tabla B.2. Como se puede observar, el pardmetro by no se presenta debido a que se le encontrd
una tendencia hacia un valor muy pequefio (cercano a cero o negativo); por lo cual esta reaccion
se considerd poco importante en el proceso y se eliming del modelo.

Tabla B.2 Resultados de la estimacion de pardmetros.

TK) | 663 [ 683 [ 703 | 723 | 143 | 16}
P=10 kg/cm’, R=7 mol Hy/mol HC
by 1620 | 2797 2.969 4.557 4.639 5.044
by 5.168 5.790 7.483 7.310 7.496 7.425
b 2786 2.552 3.615 3.568 3.607 3.600
bs 1.672 1.734 1.879 1.846 1.851 1.859
o 6.695 5.568 2.039 3311 7.227 8.348
P=5 kg/cm’; R=4 mol H,/mol HC
by 3714 3.785 3.009 2.575 2816 2.540
b, 1.799 1.566 1.569 1.283 1.100 0.982
b3 1.933 2,196 2.050 1.864 1558 1725
bs 1.872 1.537 0.761 0206 | semeee | ceeee-
® 1.702 3.176 3.830 5.897 5.486 4.116

® cs la suma de cuadrados de los crrores: T(Y-Yc)*

El sjuste del modelo a fos datos experimentales fue aceptable en la mayoria de los casos, esto
se puede apreciar en fa Figura B.1, donde se grafican los valores experimentales (% mol), y los
valores calculados por el modelo para los tres isomeros, en funcidn de la variable independiente
(W/Fo).

Un anélisis detallado de los resultados presentados en la Tabla B.2, hace evidente que no existe
una dependencia exponencial de los parAmetros con la temperatura. En algunos casos existe un
comportamiento contrario a la ley de Arrhenius (fos parimetros disminuyen con la temperatura), o
bien, no existe una dependencia apreciable con esta variable.

.
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Figura B.1 Ajuste de! modelo a los datos experimentales, T=703 K, P=10 kg/en’, R=7 mol Hy/mol HC.

Estos resultados indican que los pardmetros estimados no representan las constantes cinéticas
verdaderas. Estas constantes incluyen efectos difusionales y otros factores que deberdn
cuantificarse con la ayuda de trabajo experimental adicional.
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APENDICE C

SECUENCIA DE CALCULO Y DESCRIPCION DE LOS PROGRAMAS
POR COMPUTADORA DESARROLLADOS

En este apéndice se presenta la secuencia de clculo y estructura de los programas
implementados para la solucion de los modelos de los reactores cataliticos gas-solido y gas-
liquido-solido considerados en esta tesis.

Los programas por computadora se encuentran codificados en el fenguaje de programacion
Fortran 77. El nombre de estos programas asi como sh aplicacion, se describen en la Tabla C.1.

Tabla C.1 Descripcion de los programas desarrotiados para la solucion de los modelos.

Nombre del programa Aplicacién

REACU2F.FOR Programa para la solucién del modelo unidimensional
del reactor catalitico gas-solido.

REACB2F.FOR Programa para la solucion del modelo bidimensional
del reactor catalitico gas-solido.

TRICKLE.FOR Programa para la solucién del modelo del reactor gas-
liquido-sélido.

En fas Figuras C.1a y b se presenta la secuencia de calculo pafa 1a solucion de los modelos de
los reactores gas-solido y gas-liquido-sélido.

En las Figuras C.2, C.3 y C.4 se presenta la organizacion de los programas por subrutinas, de
las cuales solo se describen las mas importantes.

H2



ey
INICIO J

INICIO ' Entrada de datos termodinimicos
dc componcentes puros

Entrada de datos termodinamicos

“ntrada de condiciones de operacion y
de componentes puros Entrads n peri )

pardmetros del reactor y eatahzador

Entrada de condiciones de operacion y
paramietros del reactor y catalizador

Calcula ¢l equilibrio L-V para la mezcla

dc alinientacion al segmento diferencial
AG
Alinicio de cada segmento diferencial de i
reactor, calcular los factores de eficiencia Calcula la cficiencia de mojado del
i resolviendo ¢l modclo (2.23) catalizador con la cc. 4,13
Integra los modelos para ¢l reactor Integra cl modclo para ¢l reactor (ccs.
(ecs. 2.12 0 2.13) sobre ¢l segmento 4.9) sobre ¢l elemento diferencial AL
diferencial AG 1
St Mczcla la corrignte liquida que sale
' del reactor con la corriente de vapor

del flash anterior

Si

Imprime perfiles
de coniposicién, temperatura
y presion

Imprime perfiles
dc composicion en las fases
liquido y vapor

Figura C.1a Secuencia de cilculo para la Figura C.1b Secuencia de calculo para Ia
solucion de los modelos del reactor gas- solucion del modelo del reactor gas-liquido-
sdlido. solido.
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FACTORE
Utiliza los perfiles de
jcomposicion v
temperatura cn &l

catalizador para
calcular los factores
de eficiencia ni,
i=1,...Mconla
ecuacién 2.24b

RBNDRY

Define las condiciones de
frontera para cl modelo
2.23 (Tabla 2.3 cap. 2)

r

BIOTMH

[ PRINCIPAL __ N\

r3 de propicdad
- m termodinimicas, condicioncs de
Coordina el célculo de los operacién, pardmetros del reactor
factores de eficiencia ni. ¢ inicializacion del método de RTOTAL
1) Integra las ecuaciones para integracion. Calcula la velocidad de
cl solido (ecs. 2.23) r = reaccion total rpi=mi ni
2) Calcula los factores de INTEG i=1....M uliliz;}ndq los
{eficiencia para cada reaccion I dec=0al=lIas P~ f;la:;zsd gse dr'xc‘c;eax:;;an .
con la ecuacién 2.24b. 1if Era ¢ s ordinarias qeucc‘”d'cuﬁnm al |ealar pi
delo unidil ional para el reactor
| RINTEG G-S (ecs. 2.12)
Método matemitico que Al inicio de cada segmento diferencial CINETICA
tve las i para de reactor AZ calcula los factores de En esta subrutina s define
lel solido (ecs. 2.23) definidas eficiencia 7i i=1... .M el modelo cindtico para el
en MRINT proceso considerado.
1 MODEL] x

I MRINT

N Se define el modelo general

que calcula los perfiles de
icomposicion y T en el sélido

Se define el modelo unidimensional
general para el reactor G-S (ecs. 2.12)
1) Calcula Ia velocidad de reaccion total
2) Evalaa los pardmetros del modelo

3) Evalia las derivadas

ESTEQ

Calcula los nimeros de
Biot de sasa v calor que
cuantifican fas
resistencias en la
interfase gas-solido.

(ecs. 2.23)
1

. |En esta subnutina se definen
. [los balances cstequiométricos
+ IRj=Tvii rpi

PARRINT

Calcula los parametros 5 v v
que se definen en el modelo

2.23

PARMODI1

CALCU

Calculo del coeficiente de

iCalcula los parametros al. fi1. B2
definidos en el modelo (2.12)

DKEFECT

{intrafase.

Calcula la difusividad efectiva y
Iconductividad térmica efectiva

............ i

transferencia de calor a

PROPTER CALCF
ICalculo de propiedades termodinamicas Calculo del factor de friccion
v de transporte para ¢l sistema para 1a ecuacién de caida de
considerado. presion.

Figura C.2 Estructura del programa para el modelo unidimensional del reactor gas-solido.



PRINCIPAL
Suministro de

- Aad s
1er

_ dm" = micas, condiciones de operacion, par-
FACTORE mc"‘”m"'mdc eﬁnd‘.“"’. o del ¢ inicializacion del RTOTALZ
o encia i método de intceracion. -
Utiliza los perfiles 1) Integra las ecuaciones para Calcula la velocidad de
de composicién y el solido (ecs. 2.23) l ~—Ireaccién total rp=ne i
;mlim;z:apgxnad 2 qﬂmadd :pal“nmaﬁmmd; INTEG2 ;’:cl‘lcrt: 1dl;!2!i'11;1::§tllos
1 1 41
calcular los factores :fx 1a ccuacién 2.24b, e Intcgra de =02 5=1 las ccs. calculados previamenic
de eficiencia ni, - diferenciales ordinarias que definen al
i=1....Mconla imodelo bidimensional para el reactor
ecuacion 2.24b I RINTEG G-S (ecs. 2.13)
LJMémzm matemdtico que Al inicio de cada segmento difercncial CINETICA?
RENDRY mlve 1as ecuaciones para de reactor A.,. calcula los factores de En st subrutina e definc
— cl sblido (ccs. 2.23) defnidas) ™ gnpgpy | ficlencia niicl.. -iet modclo cinético para el
Define las condiciones de| |en MRINT - l -~ | Iproceso considerado |
frontera para el modelo J Especificalas | ;-----cco-ce-poomeenona-on ’ -
2.23 (Tabla 2.3 cap. 2) NRINT c.{ para cl : MODEL2
- delo (ver : {Se define el modclo bidimensional ESTEQ2
L———o Se define ¢l modelo genera) (Fabla 2.3) . |general para el reactor G- (ecs. 2.13) ;
que calcula fos perfilesde b---oorio-oon- o 1B € - b En esta subrutina sc defincn
Prrr— ’ iciony T en el solido 1) Calcula la velocidad de reaccion los balances estequiométncos
L . total R{=Svij rpi
ecs. 2.23) UINIT . : J=LVY TP
Calcula los de - 2) Evalia los parimetros decl modclo
Biot dc masa y calor que 1 Especificalas 3y Evaliia las derivadas
i 3 ARRINT condiciones PECLETR
cuantifican Las resisten- L r iniciales para I Célculo de los numeros de
;:;isd:n 1a interfase gas- Calculz‘lgs el ?’ ) ¥ el modelo PARMOD?2 Peclet radiales (masa v calon)
. - guzcssc e > Calcula los parimetros al.a2. bl b2 v del namero de Biot en la
Oy P definidos en et modcio (2.13) pared del reactor.
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Figura C.3 Estructura del programa para el modelo bidimensional del reactor gas-sclido
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Figura C.4 Estructura del programa para la solucién del modelo de! reactor gas-liquido-solido.
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APENDICE D

DESCRIPCION Y PRUEBA DE LOS METODOS MATEMATICOS
UTILIZADOS PARA RESOLVER 1.OS MODELOS

1. Método de Marquardt para la estimacién de pardmetros cn modelos no-lincales,

Para la estimacion de parimetros en modelos no-lineates generalinente se utilizan métodos de
optimizacion, cuyo objetivo es encontrar el vector de pardmetros b que minimice la suma de
cuadrados residuales. El método de Marquardt pertenece a esta categoria y ¢s una modificacion
del método de Gauss-Newton [1].

Un modelo que consiste de ecuaciones diferenciales se puede eseribir de la siguiente forma:

Y' = g(x,Y,b) (n
donde:
Y' = vector de derivadas para la variable dependiente Y
g = vector de funciones
x = vaniable independicnte
b = vector de pardmetros
Y = vector de variables dependicntes

Si las condiciones de frontera se conocen y el vector de parimetros puede estimarse, entonces
las ecuaciones (I.1) pueden integrarse numéricamente o en forma analitica para dar los resultados
de la forma:

Y =f{x,b) (1.2)

Para el caso donde el modelo consiste de una sola variable dependiente, la suma de cuadrados
residuales seré:

®=ce=(Y*-Y)' (Y*-Y) (L3)
donde:
Y* = vector de observaciones experimentales de la variable dependiente.
Y =vector de valores calculados de la variable dependiente, obtenido de (1.2).

Para el caso donde existan v variables dependientes en ¢l modelo, la suma de cuadrados
residuales estaré dada por:
v v v T
®=Yojeile= T o= )_‘,u)-(Y“'—-Y') (Y"-Y-) (14
Pt B A R L B U 4)
donde:
@; = factor de peso correspondiente a {a variable dependiente j
¢;= suma de cuadrados residuales correspondiente a la variable dependiente j
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Para ¢l caso de una sola variable donde Y sea no-lineal con respecto a los pardmetros; si
tomamos fa derivada parcial de ¢ con respecto a b e igualamos a ccro, obtenemos como
resultado una ecuacion no-lincal dificil de resolver para b. Para solucionar este problema, Gauss
encontr6 que el ajuste de funciones no-lineales por minimos cuadrados puede lograrse por un
método iterativo, el cual involicra una serie de aproximaciones lineales. Este método, conocido
como el método de Gauss-Newton, convierte el problema no-lineal en uno lineal, aproximando
la funcién Y por series de Taylor alrededor de un valor estimado del vector de parémetros b

Y(x, b+Ab) = Y(x,b) + OY/db Ab (1.5)

donde las series de Taylor ban sido truncadas despugs del segundo término. La ecuacion (1.5) es
lineal en Ab, por lo cual el problema de encontrar b se ha transformado al de cncontrar la
correccion de b, esto es Ab; el cual debe adicionarse a un estimado de b para minimizar la suma
de cuadrados residuales. Para hacer esto sustituimos (I.5) en (I.3) para obtener:

©=(Y*-Y-AAb)" (Y*-Y-AAb) (1.6)

donde 1a matriz A es la matriz jacobiana de derivadas parciales de Y con respecto a b, evaluadas
en todos los puntos donde se encuentran disponibles las observaciones experimentales.

aYy 0y,
) m("bk
A=l @7
oYy Yy
Py

Tomando la derivada parcial de @ con respecto a Ab, igualando a cero y despuds resolviendo
para Ab, obtenemos

Ab=(ATA)" AT (Y*-Y) ‘ (L8)

doude Ab es el vector correccidn que se debe adicionar al valor estimado de b, para obtener un
nuevo estimado del vector de pardmetros:

bmu:\'u = bantcriof +Ab (1.9)

Este método aplica tanto al modelo con una sola variable como al caso de regresion maltiple.
E! algoritmo es el siguiente:

1.- Suponer un estimado inicial para ¢l vector de pardmetros b.

2.- Si el modclo s¢ encuentra en la forma de ccuaciones diferenciales, utilizar el vector b y las
condiciones dc frontera para integrar las ccuaciones y obtener los perfiles de Y. Si ¢l modelo consiste de
ecuaciones algebraicas, entonces utilizar el vector b para evalvar Y. ‘
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3.- Evaluar la matnz A a parur de las ecuaciones de! modelo. Si ¢l modelo consiste de ecuaciones
algebraicas, AY/ob puede cvaluarse diferenciando ¢f modelo. Si ¢l modelo consiste de ecuaciones
diferencialcs, entonces ¢s necesario desarrollar las ccuacioncs variacionales. Estas se obtienen tomando la
parcial dc las ccuaciones diferenciales con respecto a los paramictros.

J0YIx) _dg

7 % (1.10)
y arreglando ¢l orden de la diferenciacion tenemos:
daY/d) o8 (L)

ox 1

Las cuales son un grupo de ccuacioncs diferenciales ordinarias, que deben integrarse simultincamente
con las ccuaciones del modelo. Los resultados integrados dan los perfiles de 0Y/cb, que son neeesarios
para construir la matriz A, “

4.~ Utilizando 1a ccuacion (I.8) obtener ¢l vector correccion Ab.

$.- Evaluar ¢! nuevo estimado del vector de pardmetros de la ccuacion (1.9).

6.- Repetir las etapas 2 a 5 hasta que:

a) @ no cambic.
b) Ab sea muy pequefio.

En el método de Marquardt se adiciona la matriz diagonal (A1) a la matriz (A" A) en la
ecuacion (1.8).

Ab=(ATA +AI)" AT(Y*.Y) (1.12)

El valor de A se elige en cada iteracion, de tat forma que el vector de pardmetros corregido
proporcione una menor suma de cuadrados en la siguiente iteracion. Se puede ver que cuando el
valor de A es pequeflo en comparacién con los elementos de la matriz (ATA), el método de
Marquardt se aproxima al método de Gauss-Newton.

El método descrito anteriormente se utilizd en este trabajo para Ia estimacion de los

parémetros del modelo de reaccion presentado en el apéndice B, para el proceso de isomerizacion
de xilenos. La descripcion detallada del programa utilizado se presenta en la referencia [1].

II. Métodos para la integracion dc sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con
valores iniclales.

Se desea resolver sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias de la forma:
dYy/dt =Yy, Ya,...,Yo) i=1,..0 (n

Yi(0) =gi (1.2)
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o en forma vectorial:

dY/di=f(Y) (13

Y(0) =g (11.4)

Al método de solucion para este tipo de ecuaciones se le llama explicito o implicito,
dependiendo de si la funcion f se evalia en condiciones conocidas Yilts), 0 en condiciones
desconocidas Yi(t,).

Métodos de Runge-Kutia,
Los métodos de Runge-Kutta son métodos explicitos que utilizan varias evaluaciones de la

funcion por cada etapa de tiempo. El método cldsico de Runge-Kutta de cuarto orden se puede
expresar de la siguiente forma [2]:

You=Yat 1/6 (ko+ 2 ki+ 2k + k3) (1L.5)
donde:

ko =h f{Yy, ta) (11.6a)

ki =hf{Y,+ 12 ko, to+ B/2) (11.6b)

ka=hf{Y,+ 12k, t,+V2) (11.6¢)

ks =If{Y,+ky, ta +h) (11.6d)

Se puede notar que se requieren cuatro evaluaciones de la funcidn por cada etapa de
integracion.

Los métodos de Runge-Kutta presentan varias ventajas, ya que son faciles de codificar y
numeéricamente estables para una gran clase de problemas. Debido a que sblo se necesita un valor
de Y, para calcular Y,.,, €l método inicia por si solo, y el tamafio de paso h, se puede cambiar en
alguna etapa de los calculos,

Un método muy popular de este tipo es ¢l método de Runge-Kutta-Feldber, e cual es de
cuarto orden pero logra una precision de quinto orden. El paquete RKF45 se basa en este método
y se puede escribir de la siguiente manera [3,4]:

ki = h flts, Ya) (11.7a)
ko =h f{t. + h/4, Y, + ky/d) (I1.7b)
ky=h f{t, + 3/8 h, Yo +3/32k; + 932 k) (IL7¢)
ks =h f{t, + 12/13 h, Y,+ 1932/2197 k; - 7200/2197 k, + 7296/2197 ks) (1L.7d)
ks = h f{ta +h, Yo+ 439216 k, - 8 ko + 3680/513 ks - 845/4104 ky) (11.7¢)
ke =h f{ta + W2, Y, - 8/27 ky +2 ky - 3544/2565 ky + 1850/4104 ky - 11/40ks)  (IL76)
Yo = Yo+ 251216 k; + 1408/2565 ks + 2197/4104 k, - 1/5 ks (IL8)
Zan = Zo + 16/135 ky + 6656/12825 ky + 28561/56430 k. - 9/50 ks + 2/55 ks (11.9)
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El valor de (Yary = Zat) €5 un estimado del error en Y, y se utiliza para ¢l control del
tamafio de paso de la integracion.

Meétodos Multictapa.

En los métodos considerados hasta aqui, el valor de Y, se calcula por medio de una funcion
que sélo depende de tn, Y, y del tamafio de paso h, Parcce razonable pensar que se puede
obtener mayor precision utilizando informacion de puntos previos, por ejemplo Y.y, Yoo,y fa,
f,2,... donde £ = f{Yi, ). Los métodos multictapa basados en esta idea son muy efectivos. Para
lograr una precision razonable, estos requieren usualmente un menor nimero de céleulos que los
métodos de una sola etapa, y ademas sc puede obtener un estimado del error de discretizacion.

Los métodos multictapa lincales se pueden considerar como casos especiales de fa formula:

k k
Yol = ‘El“i‘yml—i + h<20l3i pe1-i (1110)
i= {=

donde k ¢s un entero fijo y ok o By son diferentes de cero. Esta formula define el método general
lineal de k etapas. El método s¢ Hama lincal debido a que cada f; entra lineatmente y f puede ser
una funcion lineal o no lincal en sus argumentos,

Después de que el método es inicializado, cada etapa requiere det célculo de Y, a partir de
los valores conocidos: Yo, Yatreoo Yooty fan fitsefukor. Si B=0, el método es explicito y los
chlculos son relativamente simples. Cuando B0, el método es implicito, debido a que es
necesario f;,; para conocer Y.

Usualmente s¢ utilizan dos métodos multietapa juntos para calcular cada ctapa de una
integracién. Un método explicito llamado “predictor” precede a un método implicito Hamado
"corrector”, de aqui el nombre "predictor-corrector”. Un ejemplo de un buen método predictor-
corrector s el método de Adams de cuarto orden [3]:

predictor:

Yo =Y, + W24 (55 £, - 59 £ + 37 fu2- 9 fia) (i
corrector:

Yo = Yot W24 (9 i + 19 £,- 5 £+ fu2) (1L.12)

Para resolver los sistemas de ecuaciones resultontes del modelo unidimensional, en este
trabajo se utilizaron los métodos de Runge-Kutta asi como los de Adams, los cuales se incluyen
en el paquete de subrutinas descrito en la referencia [4).

111, Cuadratura gausiana,

La evaluacion de ung integral definida,

b
1(£) = [£(x)- dx (m.n
a
de una funcion continua en {a, b] por métodos analiticos es a menudo dificil o imposible de hacer,
aln cuando f{x) sea de una forma relativamente sencilla. Adn cuando (I11.1) se pueda resolver
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analiticamente, la solucion puede resultar tan complicada que es muy dificil de evaluarla. Para
estos, y para el problema de integracion mas general, es necesario emplear técnicas numéricas
para obtener una aproximacion del valor de la integral. Para evitar confusiones con la integracion
numiérica de ecuaciones diferenciales ordinarias, s¢ usara el término cuadratura para aproximar
numéricamente integrales definidas.

Todos los métodos estan basados en dividir el intervalo [a, b] en n subintervalos, a=x,< X,
< %0t %=, en donde hi= x;; ~ x; es 1a longitud de cada intervalo; entonces I(f) s¢ puede
expresar como una suma de integrales sobre cada subintervalo. Es decir,

I(f)= E:lli (11L.2)
1=
donde
Xt}
lj= lfyt'(x)‘dx (1.3)
Xj

Gauss determind que era factible obtener formulas de integracion de gran precision con un
nimero de puntos fijos, si tanto las abscisas como los coeficientes en la férmula de cuadratura
no estuvieran restringidos. Se propuso una formula de integracion del siguiente tipo [2]:

b

[f(x)-dx=ag-f(xg)+ay - f(x{)+ - +ay f(xy) (11.4)

a
donde ahora los pesos &; (i=0,...,n) y los argumentos x; (i=0,...,n) deben determinarse de tal forma
que se obtenga la mejor precision posible.

Ya que existen 2n+2 par&metros arbitrarios, podemos obtener una formula que sea exacta
para todos los polinomios, hasta ¢ incluyendo ¢l de grado 2nt+1. Como primera ctapa en la
deduccion de tales formulas, transformamos el intervalo [a, b} en el {-1, 1]. Esto lo podemos
hacer con la siguiente sustitucion:

x=1/2 (b-a) t + 1/2 (ab) (IL5)
por fo tanto

b b-a !

[£(x)- dx =~ [F(t)-dt (I1.6)

8 LI

El problema ahora consiste en determinar los pesos A; (i=0,1,...,n) y las abscisas t; (i=0,1,....n) en
el intervalo {-1,1] para la formula:

1
[F(t)-dt=Ag-F(to)+A; -F(ty) +--+ Ay -F(ty) (.7
-1

de tal forma que esta formula sea exacta para todos los polinomios de grado menor que o igual a
2u1.

Para el caso mds sencillo con n=1, se deben determinar Ao, Ay, to ¥ ti, tal que la formula

i
[F(t)-dt=Ag-F(to)+ Ay -F(ty) (1L.8)
-1



sea exacta para todos los polinomios de grado menor que o igual a 3. Debido a que la integracion
¢s una operacion lincal, una poslblc. eleccion para F(t) son los polinomios t(k=0,1,2,3).
Entonces la sustitucion de F()= * en (111.8), da como resultado el siguiente sistema de
ccuaciones para determinar Ag, Ay, to y by

k=0 2=At Ay
k=1 0=Agto+ Aty
k=2 23=Agtd +Ait? (111.9)
k=3 0= AotoJ + Al t|3
Resolviendo este sistema d e ecuaciones obtenemos:
A| = Ao =]
=113
t =<ty
Sustituyendo estos valores en (I11.8) obtenemos Ia formula gausiana para n=1.
! - I
F(t)-dt = F(-——) (~—) 1110
o) o

Este mismo Z)rocedimiento puede utilizarse para deducir la formula general (111.7). Tomando
los polinomios t* (k =0, I,...,2n+1) para f{t) observamos lo siguiente:

jl'lkdt= 0-si-k-es-impar
2/(k +1)-si-k-es par

De esta forma obtenemos el siguiente sistema de 2n+2 ecuaciones:

Aot A +.+A,=2
Aptot A+, + A t,=0
Aot + ALt ..+ A, 2 =23 (fIL11)

Aotg™' + Art™ +..+ At =0

Entonces se obtiene un sistema de 2n+2 ecuaciones no-lineales con 2n+2 incgnitas Ay (k= 0,
1,..,n) y & (k= 0,1,...,n). La solucién de este sistema es complicado, sin embargo, se puede
demostrar que estas ecuaciones poseen solucién (nica, y que las t, son los ceros de un grupo de
polinomios conocidos como los polinomios de Legendre [2]. Los pesos gausianos Ay se
determinan resolviendo el sistema (II.11). Existen tablas que proporcionan tanto los pesos A,
como los argumentos t,, y con los cuales se pucde aplicar directamente la ecuacion (111.7) para
evaluar las integrales [5].

Las formulas de cuadratura gausiana se utilizaron en esta tesis para la evaluacién de los
factores de eficiencia en la particula de catalizador (ecuacién 2.24b, capitulo 2). Debido a que se
disponia de valores discretos para calcular F(t), se construyeron polinomios interpoladores para
evaluar las funciones en las raices t; de los polinomios de Legendre, lo cual es necesario para
calcular lag integrales,
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LV, Método de colocacion ortogonal para la solucién de ecuaciones diferenciales ordinarias
(valores de frontera) y ecuaciones diferenciales parciales.

Los métodos de colocacion se basan en ¢l concepto de interpolacion de puntos espaciados en
forma no uniforme. Se elige una funcion (usualmente un polinomio) que aproxime la solucion de
una ecuacion diferencial en el rango de integracion a < x < b, y se determinan log coeficientes de
tal funcion a partir de un grupo de puntos basc.

Considere el siguiente problema de vatores de frontera de segundo orden:

Y'=f(xY,Y) 0sxs! (v.1)

con las condiciones de frontera:
Y(0) =0, Y(1)=1 (vV.2)

Suponga que existe un polinomio

Pa(x) = Co+ Crx + Co x4 Cy X" (1v.3)
¢l cual es una buena aproximacion de la ecuacion (IV.1) a Ia solucion Y(x). Si lamamos a esta
“funcion prueba” ¢ igualamos:

Y(x) = Py(x) (1vV.4)

Tomando la derivada en ambos lados de la ecuacion anterior y sustituyendo en (IV.1):

P(x) = flx, Pa(x), Pi(x)) (v.5)
Enseguida sc forma el residual

R(x) = P"+(x) - flx, Pa(x), P'a(x)) (Iv.6)

E! objetivo es determinar los coeficientes {Cifi=0,1,...,n} det polinomio Py(x), de tal forma que

el residual sea pequefio en el rango de integracion de la ecuacion diferencial. Esto se logra
igualando a cero la siguiente integral:

!
Wi ‘R(x)-dx =0 (v.7)
0 .

donde Wy son funciones peso. Esta técnica se conoce como el método de residuos pesados {1,7].
El' método de colocacton elige como funcion peso la delta de Dirac.

Wi = 8(x-xy) (v.3)

la cual tiene la siguiente propiedad

!
{)B(X)'5(X—xk)-dx=a(xk) (v.9)
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De esta forma la integral (1V.7) se transforma en

1
[ Wi -R(x)-dx = R(x) =0 (1V.10)
0

Combinando las ecuaciones (IV.6) y (IV.10) obtenemos

P"a(xk) - flxk, Palxi), Pi(xi)) = O (v.in

Esto implica que en un numero dado de puntos de colocacion (| k =0,1,..0} los
coeficientes del polinomio (IV.3) se eligen de tal forma que la ecuacion (V. 11) se satisface i.c.,
¢l polinomio es una solucidn exacta de la ecuacion diferencial en esos puntos de colocacion.
Entre mayor sea el nimero de puntos, la funcion prueba se aproximard mejor a la solucion
verdadera Y(x), de la ecuacion diferencial,

La ccuacion (IV.11) contiene nt1 coeficientes del polinomio {Ci| i=0,1,...,n}, los cuales
pueden calcularse seleccionando n+1 puntos de colocacién. Debido a que es necesario satisfacer
las condiciones de frontera del probleina, dos puntos estaran fijos en el caso de problemas de
segundo orden;

ax=0 Y(0)=0=C,y (1v.12)
ax=| Y()=1=C+C +. +C= LG (Iv.13)

Entonces tenemos la libertad de elegir los n-1 puntos de colocacion restantes {xi [k=1,2,...,n-1 by
escribir la ecuacion (IV.11) para cada punto:

P u(x1) - f{x1, Pa(x1), Pa(x1)) = 0
(Iv.14)
p“n(xn-l) - f(xn-l» Pn(xn-l)y Pln(xn-l)) =0

Las ecuaciones (IV.12)-(1V.14) constituyen un grupo de nt+! ecuaciones algebraicas no-
lineales con n+1 incognitas. La solucion de este problema requiere la aplicacion del método de
Newton-Raphson.

Los puntos de colocacion no necesariamente deberan elegirse a intervalos equidistantes, de
hecho es mas ventajoso ubicar los puntos de colocacion en las raices de polinomios ortogonales,
como se muestra en la siguiente discusion.

El método de colocacion ortogonal, €l cual es una extensién del método descrito
anteriormente, proporciona un mecanismo para elegir en forma automatica los puntos de
colocacion haciendo uso de polinomios ortogonales [5,6). La funcion prueba utilizada por este
método es una combinacion lineal del siguiente tipo

N+2
Y(x)= 'Zlai -Pi_y(x) (Iv.15)
1=

de una seric de polinomnios ortogonales Py{x):



Po(X) = Co.o
P|(X) =Cro+tCiyx
Po(x) = Cop + Cop x + Cyp %7 (1v.16)

Pu(X) = Cag + Cont X + Cop2 ¥ 4.4 Cryu X™

Este grupo de poliuomios puede escribirse en forma condensada:

Pn(x)= Z C,m x m=0,1,... N1 (v.1m
J...
Los coeficientes Cyj son seleccionados de tal forma que los polinomios obedecen la condicion
de onogonalidad:

jW(x) Py (X): Py (%) dx = k=0,1,2,....m-1 (IV.18)

Cuando se toma a P,,(x) como los polinomios de Legendre, el peso W(x) es 1. El intervalo
estandar de integracion para los polinomios de Legendre es [-1,1]; transformando este al
intervalo [0,1] da como resultado:

Po=l
Py=-1+2%
Py=1-6x+6x (1V.19)

Py=-1+12x-30x +20%’

Ef problema de segundo orden con valores de frontera representado por las ecuaciones (IV.1)
y (IV.2), tiene N+2 puntos de colocacién incluyendo las dos condiciones de frontera conocidas.
La localizacién de los N puntos internos de colocacién se determina a partir de las ralces de los
polinomios Py(x)=0. Los coeficientes a; de la ecuacion (IV.15) deben determinarse de tal forma
que satisfagan las condiciottes de frontera. La ecuacion (IV.15) puede escribirse para los N+2
puntos de [a siguiente forma:

Y(xj) = z 24 x i (1v.20)
donde los térmmos de los polinomios han sido reagrupados Las derivadas de Y serén:
dY(xJ) N+2 Doy i=2 val
™ := dj-(i-1)-x; avany
2
Y(x +2 .
-—-—(—J—)-‘- Y di-(i- l)(i—2)-x]'"3 (iv.22)
d‘( i=l
Estas ecuaciones se pueden escribir en forma matricial como sigue:
%~c Qly=a.y (Iv.23)
a2y -
—=D-Q ly.p.vy (1v.24) -
dx

126



donde:

Oy =% (1V 254)
Ci=Gnx? (1V.25b)
D;i= (1) (-2) 5" (IV.25¢)

Las matrices A y B de los polinomios de Legendre transformados pueden caleularse
utilizando varios algontmos [7].

El problema de valores de frontera (IV.1) se puede expresar ahora en términos del método de
colocacion ortogonal como:

BY={(x, Y, AY) (1V.26)
o bien
N+2 N+2
b Binj = f] Xj,Yj, Y Ainj (IvV.27)
j=1 j=1

con las condiciones de frontera:
Y| = 0, YNQ =] (1V28)

El método de colocacion ortogonal se ha utilizado para resolver problemas de difusion y
reaccion en solidos porosos [5,6]. En estos casos se puede probar que Ia solucion es una funcidn
simétrica de x (una funcidn de potencias pares en x, excluyendo todas las impares) por lo cual
resulta conveniente incluir 1al informacion en la eleccion de funciones prueba. Para hacer esto se
construyen polinontios ortogonales que sean funciones de x. Una posible eleccion es:

2 2, N 2
Y(x%)= YD)+ (1-x%)- Taj-Pioj(x%) (1v.29)
i=1
y elecciones equivalentes son:

N

(%)= b Pt (62) (IV.30)
1=
N+l .

Ya?)= T & x4 av.31)
i=l

Los polinomios ortogonales se definen con la siguiente condicion:

1
W) P(x2) Py (x2)- %1 dx = 0 k<m-l (IV.32)
0

donde se utiliza o= 1, 2, 3 para geometrias planar, cilindrica o esférica, respectivamente.
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Tomando cl primer coeficiente del polinomio como uno, de tal forma que la eleccion de la
funcion peso W(C) determine completamente el polinomio, y par lo tanta la funcion prucba y
los puntos de colocacidn.

Si definimos el laplaciano de la siguiente forma,

: 2 | d( a_ldY)
vyt 4( a-1dY V.33
IR L V.33
: después sc toma la diferencial de la ecuacion (IV.31) y se aplica la ecuacion anterior,
N+| .
Y05 4y 2i-2) 583 (IV.34)
dx iz
N+l .
ViY = 3di-@i-2)(@i-3)+o-i)xi (IV.35)
i=l

Ahora los puntos de colocacién son N puntos interiores 0<x;<! y un punto de frontera
xnn=1. El punto x =0 no se incluye debido a que la condicion de simetria requiere que la primera
derivada sea cero en x =0, y tal condicion se incluye en la funcién prucba. Las derivadas se
evalian en los puntos de colocacién para obtener:

N 9ig
Y(xj)= A dj (IV.36)
1=
dY(x;) N+l .
( ’)= )X x12'"3-(2i~2)-di (Iv.37)
g
N+l ,
v2Y(x;)) = z Vz(xz.-z)!xj d; (1V.38)
I=

y en notacion matricial tenemos:

( Y=Q-d %=c-d vly=p.q (1v.39)
Qji=x"2 =@~ D= VRAD) (IV.40)
resolviendo para d como antes,

dy -

ZLocoly=Ay (IV.41a)

dx

128



VY =D-Q.Y-B.Y (IV 41b)

Para la solucion de las ecuacianes de balance de materia y energia dentro de la particula de
catalizador (ecs. 2.23 capitulo 2), en esta tesis se wtilizo ¢l método de eolocacion ortogonal [ 7]
E! paquete COLSY'S [8] se empled en a solucion de atgunos problemas (los cilculos se Hevaron
a cabo en una PC 486), y resulto efectivo para resolver sistemas de ecuaciones de este tipo, sin
embargo, para sistemas con un nimero de componentes grande (mayor de 10) se tuvieron
prablemas debido a la capacidad de memaria de a computadora.

Eeuaciones diferenciales parciales del tipo parabolico.

El método de lineas es una técnica muy utilizada para resolver sistemas de ccuaciones
diferenciales parciales no-lineales del tipo parabdlico. En ¢ caso de las ecuaciones para el
modelo bidimensional det reactor de lecho fijo gas-sélido (ecs. 2.13 capitulo 2), la coordenada
radial se divide en varias zonas, Jo cuat puede realizarse de varias formas: (1) eligiendo una malla
finamente dividida en diferencias finitas, (2) estableciendo puntos de colocacidn, o (3) dividiendo
¢l dominio radial en un nimero pequefio de elementos llamados elementos finitos. El resultado de
esta discretizacion del dominio radial es un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias no-
lincales acopladas, las cuales pueden integrarse con respecto a la coordenada axial [9].

El paquete PDECOL. [10] utiliza el método del elemento finito para resolver los sistemas de
ccuaciones diferenciales parciales del tipo parabélico. E! dominio radial se divide en NE
intervalos, los extremos de 1os cuales son llamados nodos o puntos de rompimiento. El primero y
ultimo nodos son el ¢je del tubo y 1a pared respectivamente. En cada elemento las soluciones se
aproximan por polinomios de orden k (k es igual al grado del polinomio més uno). Este software,
programado en el lenguaje Fortran 77, utiliza la base B-spline para este espacio y consiste de
NCP funciones polinomiales. £} n-ésimo elemento solucion Un(zy) es expandido en términos de
csas funciones base Yi(y):

NCP
Un(z,y)= Sy n(2) Yinly) n=1,2,..,NPDE (AV.42)
m=1
donde:
y= coordenada radial del reactor.
z= coordenada axial del reactor.
NPDE= nimero de ecuaciones diferenciales parciales.

Los coeficientes desconoctidos (cua) dependen solo de la posicion axial, y las funciones base
conocidas Yn dependen de la posicion radial. Las ecuaciones semidiscretas (ecuaciones
diferenciales ordinarias) que determinan estos coeficientes (cnn) para m=12,. NCP y
n=1,2,...,NPDE se obtienen colocando, i.e. requiriendo que la aproximacion Uy(z.y) en (1V.42)
satisfaga las ecuaciones diferenciales parciales y las condiciones de frontera en tos NCI* puntos de
colocacion.
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La primera ctapa en la solucion de los sistemas de ecuaciones diferenciales parciafes, consiste
en sustituir la ecuacion anterior (1V.42) en las ecuaciones del modelo (capitulo 2), y en la
derivada con respecto a z de las ecuaciones que representan fas condiciones de frontera para el
modelo. Las ecuaciones resultantes son forzadas a que su residual se haga cero en un nimero
especifico de puntos de colocacion 0= yi<t y,<... ynep=1. Finalmente se obticnen NPDLE*NCP
ecuaciones diferenciales no-lineales simultineas de la forma:

A% o) (1V.43)
dz

donde las incognitas son los coeficientes de las funciones base ¢, y no los valores aproximados de
la solucion. Sin embargo con el conocimiento de esos coeficientes se pueden evaluar facilmente
los valores de la solucian aproximada. Este sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias se
resuelve utilizando un método general que se incluye en el programa. La descripcién detallada
del método se puede consultar en la referencia [10].

V. Prueba de los métodos numéricos empleados

Una etapa importante en el desarrollo de los simuladores, consiste en verificar la confiabilidad
de las subrutinas que se utilizan para 1a solucién numérica de los modelos considerados.

En vista de que se emplearon métodos numéricos generales para resolver tos modelos, los
algoritmos ya implementados se adecuaron para ser utilizados en una PC y se adicionaron a la
estructura global de los programas por computadora desarrollados (ver el apéndice C).

En forma independiente se llevaron a cabo ejemplos de prueba para l1a solucion de los
siguientes casos: i) sistemas de ccuaciones diferenciales ordinarias con valores iniciales, ii)
sistemas de ccuaciones diferenciales parciales del tipo parabélico y iif) sistemas de ccuaciones
diferenciales ordinarias con valores de frontera. Adicionalmente se verificd e! funcionamiento de
una subrutina generada en este trabajo, para el calculo de integrales definidas utilizando
cuadratura gausiana.

Los ejemplos realizados para verificar que los programas funcionaban adecuadamente en una
PC (utilizando doble precision), fueron de dos tipos:

a) Ejemplos puramente matematicos de diferente grado de complejidad, proporcianados en
las subrutinas, y que para algunos casos se compara la solucion numérica contra Ia solucion
analitica. A continuacion se presenta un ejemplo para la solucian de un sistema de dos ecuaciones
diferenciales parciales del tipo parabolico, con el programa PDECOL [10], el cual se llevé a cabo
enuna PC utilizando doble precision. Los resultados se comparan contra los datos obtenidos en
una computadora de mayor capacidad y precision (CDC-7600).
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El sistema de ecuaciones es el siguiente:

N9 02y v 2
-OT =y 5’(—2—+2v&-b—x~-~ uv - u” + 10
(v.n
N _ 20 . viu 0% 2
=0 =+ W b b UV - Y
a e XA 2
con las condiciones de frontera:
x=0, u=1/2, v=n
x=1, gu_; +sen(uv)=1/2 % - cos(uv) = | (V.2)

t=0, u=1/2(x+1) V=1

Algunos de los resultados se presentan en la Tabla D.1, y se comparan hasta la cuarta cifra
decimal, y como se puede apreciar, ambos valores coinciden en el rango de precision reportado.

Tabla D.1 Comparacion de la solucion numérica para ¢l sistema de ccuaciones (V. 1).

t x=1/3) x=30/31
u \Y ] \
1x10° R S.1915x107 {31335 9.9026x107  13.1349
Cl5.191487x10" | 3.133480 9.902561x10" | 3.134938
1x10™ R 54709107 | 3.0064 1.6566 3.5933
C J 5.47094x107 | 3.006412 1.65657 3,593262
1x10' R 5.4699x107 | 3.0030 1.6271 36778
C § 5.469934x10" | 3.003003 1.627133 3.677817
R=valor reportado {10}
C=valor calculado

b) Adicionalmente se resotvieron problemas més relacionados con el trabajo desarrollado en
csta tesis. Los ejemplos resueltos se encuentran reportados en la literatura, y 1a comparacion se
realizo contra estos datos reportados.

La solucion de los sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores iniciales, se
comprobo realizando entre otros ejemplos, el propucsto por Carberry [11] para la cloracion de
propileno (pag. 174), en un reactor tubular. Los problemas rigidos se anafizaron anteriormente
con un ejemplo para la pirdlisis de hidrocarburos ligeros con un modelo cinético basado en
radicales tibres [12].

131



Para fa solucion de los sistemas de ecuaciones diferenciales parciales del tipo parabolico, se
resolvié un ejemplo para un reactor catalitico donde se Ileva a cabo la oxidacion de o-xileno {13},
Los perfiles axiales de conversion se comparan en la Figura D. 1, mientras que los perfiles radiales
de temperatura a diferentes posiciones axiales, se presentan en la Figura D.2. En ambos casos los
resultados calculados (lincas) coinciden aceptablemente con los reportados (puntos), los cuales
fueron leidos de graficas.
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Figurs D.2 Perfiles radiales de temperatura a
difcrentes posiciones axiales. Comparacion entrc
datos reportados (puntos) {13}, y la solucitn
numérica obtenida con ¢f programa PDECOL
(lincas) {10},

Figura D.1 Perfiles axiales de conversion x (de
o-xileno a anhidrido fldlico) y w (de o-xileno a
subproductos), para ¢l proceso de oxidacién de
o-xileno. Comparacion de la sofucién numérica
contra datos reportados {13},

Para comprobar ef funcionamiento de! método de colocacién ortogonal para la solucién de
sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores de frontera con el programa COLSYS
{8], se resolvieron ejemplos de reaccidn-difusion en sélidos porosos.

Se flevd a cabo un ejemplo para calcular los perfiles internos de concentracién en una
particula isotérmica para la reaccidn de oxidacidn de SO,. Los datos referentes a este ¢jemplo se
reportan en [14]. Los perfiles de concentracién calculados a una temperatura de 453.6 °C, con
0.07 (fraccién mol) de SO, en Ia alimentacion y P=1 atm, se presentan en la Figura D.3, Con
estos perfiles se calculo el factor de eficiencia parn csta reaccion con la ecuacién (2.24b),
utiizando cuadratura gausiana parn evaluar la velocidad de reaccidn media en la particula, El
valor calculado para n es de 0.55, mientras que cl reportado [14] es de 0.53 a las mismas
condiciones. Estos resultados indican que los métodas empleados funcionan adecuadamente.
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Para probar los métodos que resuctven el modelo de resistencias interfase-intrafase (modelo
2.23 capitulo 2), se resolvio un ejemplo con un mayor grado de dificultad. El proceso de
oxidacion de o-xileno se utilizd con este proposito, empleando un modelo cinético completo (9
componentes y 10 reacciones) que se reporta en la referencia [15]. Se calcularon los perfiles
internos de composicion y temperatura, y se evaluaron los gradientes en la interfase, para una
temperatura de 700 K y una concentracion de o-xileno de 3.5692x10™ (kgmol/m") en la fase
fluida. Los resultados calculados se comparan en la Figura D.4 contra los reportados. Se caleuld
un gradiente de 40 K en la interfase fluido-solido, mientras que en la intrafase el gradiente de
temperatura fue menor de | K.

Con estos ejemplos se demnuestra la confiabilidad de los métodos numéricos empleados para
resolver los modelos implementados en esta tesis.
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Figura D.3 Perfiles de composicion en cl
catalizador a T=453.6 °C, para la reaccion de
oxidacién de SO, {14].

Figura D4 Perfiles de composicion cn el
catalizador para ¢l proceso de oxidacion de o-
xileno [15]. Solucién del modelo 2.23 (capitulo
2) con el programa descrito en la referencia (8],
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