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RESUMEN 

El tema central de esta tesis se enfoca hacia la aplicación de los modelos matemáticos para el 
estudio de reactores catalíticos heterogéneos. 

Se consideran dos tipos de modelos: los modelos basados en principios lisicoquimicos 
(fenomenológicos) y los modelos estadísticos. En el capítulo 1 se presenta una breve introducción 
acerca de las formas en que se puede modelar un sistema, haciendo especial énfasis en el área de 
reactores catalíticos heterogéneos. 

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

Los modelos para el reactor gas-sólido se aplicaron para analizar dos procesos importantes a 
nivel industrial (capitulo 3). El primer ejemplo es la isomerización de xilenos en fase vapor. Se 
empieza por describir la termodinámica del proceso y el modelo cinético reportado en la literatura 
para un catalizador a base de Pt/Si02-A1203. Con el modelo unidimensional pseudo-heterogéneo 
se llevó a cabo la simulación del reactor industrial y los resultados se compararon con datos de 
planta, posteriormente se realizó un análisis de sensibilidad paramétrico. El segundo ejemplo es la 
producción de anhídrido malle° a partir de n-butano. Utilizando un modelo cinético reportado 
en la literatura para un catalizador PVO, se realizó la simulación del reactor, empleando tanto el 
modelo bidimensional pseudo-homogéneo 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 matemático para el reactor catalítico gas-liquido-
sólido, el cual consiste de los balances de materia para el líquido en flujo pistón, con equilibrio 
líquido-vapor en cada segmento diferencial de reactor. La principal aplicación de este modelo se 
encuentra en las reacciones de hidrotratamiento. El modelo se utilizó para analizar la influencia de 
las variables de operación sobre el comportamiento de reactores de laboratorio. La reacción de 
hidrodesulfuración de dibenzotiofeno se tomó como ejemplo. 

Como una alternativa para analizar sistemas catalíticos complejos, se utilizaron los modelos 
estadísticos (empíricos), los cuales resultaron de gran ayuda para analizar el proceso de 
isomerización de xilenos, apoyados de información experimental. La metodología de superficies 
de respuesta fue empleada para estudiar este proceso (capítulo 5). 

En el capitulo 6 se presentan las conclusiones generales de la tesis. 

Como resultado de este trabajo se tienen programas por computadora que resuelven 
numéricamente los modelos, los cuales pueden utilizarse para estudiar diferentes procesos 
catalíticos. Con los ejemplos tratados se demuestra la valía de los modelos para el análisis de 
reactores catalíticos. 



INTRODUCCIÓN 

La innovación de los procesos catalíticos o el mejoramiento de los ya existentes involucra dos 
etapas básicas: la primera tiene como objetivo el desarrollo de nuevas formulaciones de 
catalizadores, en tanto que la segunda se enfoca hacia el diseño y análisis del reactor donde se 
aplicarán los nuevos catalizadores. Mientras que la primera etapa se apoya en su mayor parte de 
trabajo experimental, para el análisis, diseño, control, optimización y simulación de reactores 
industriales, el investigador generalmente recurre a los modelos matemáticos, los cuales 
representan una herramienta útil para lograr sus objetivos. 

Dos formas posibles de modelar un sistema catalítico son: 

i) Utilizando modelos estadísticos, que consisten en el ajuste de datos experimentales a una 
función empírica, y son de gran ayuda cuando se utilizan para interpretar los resultados de una 
serie de experimentos previamente diseñados. 

ii) Con modelos fenomenológicos, los cuales se basan en los principios de conservación (masa, 
energía 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 más complicado resulta ser el mejor. Al aumentar el número de parámetros en 
el modelo también se incrementa la incertidumbre en algunas correlaciones para evaluarlos. 
Adicionalmente, la dificultad para resolver modelos tan complejos es muy grande, y resulta 
necesario emplear métodos numéricos sofisticados y computadoras de gran capacidad. 

La mayoría de los modelos pertenecientes a la segunda categoría fueron formulados en su 
forma básica desde hace más de 3 décadas, pero su aplicación ha estado limitada debido 
principalmente a las dificUltades en la solución 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 matemáticos generales (para NC componentes y M reacciones) 
basados en principios fisicoquimicos (modelos fenomenológicos) para reactores catalíticos 
gas-sólido y gas-líquido-sólido. 

• Aplicar tanto los modelos fenomenológicos como los modelos estadísticos, para el análisis 
de sistemas catalíticos de interés a nivel industrial. 

• Analizar la sensibilidad de los modelos con respecto a cambios en las condiciones de 
operación, parámetros de transporte y parámetros cinéticos. 

En la Tabla 1 se presenta un resumen de los modelos implementados en esta tesis, así como los 
procesos a los cuales fueron aplicados. Dentro de la clasificación correspondiente a los modelos 
fenomenológicos se tratan los modelos para reactores gas-sólido y gas-liquido-sólido. Para el caso 

li 



Formas 
de 
Modelar 
int 
Matean 
catalítico 

Tipm de 
Modeles 

Pena del 
modelo 

Medido: bapiemostadaa Aplicaciones 

Utilizo:do un 
modelo basado 
en principios 
~cm: 
Modelo 
Fenomenológico 

B. Materia 
B. Energía 
B. Momentum 

Gas-Sólido 	•Unidimossional 
•Bidimensional 

Isomerización 
de Menos 

Oxidación de n-
butano 

It 

Gas-Líquido-Sólido 	•Unidimensional 

G 	L BDS de 
Dibenzotiofeno 

Utilizando un 
modelo 
Estadístico 
(Empírico) 

Ajuste de una 
función (p. ej. un 
polinomio) a un 
grupo de datos 
experimentales. 

-Modelo Cuadrático Isomerización 
de xilenos 

Tabla L Resumen de los modelos implementados y sus aplicaciones. 
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del reactor gas-sólido se formuló el modelo unidimensional (el cual toma en cuenta la variación 
de la composición, temperatura y presión con respecto a la coordenada axial), y el modelo 
bidimensional (modelo unidimensional + dispersión radial). Para el reactor catalítico de lecho fijo 
de tres fases (gas-líquido-sólido) se propone un modelo unidimensional con equilibrio líquido-
vapor en cada segmento diferencial de reactor. 

Con el objeto de que los modelos formulados puedan aplicarse a diferentes procesos, se 
consideró conveniente programarlos de una forma general; de tal forma que si se desea utilizarlos 
para un sistema reaceionante distinto, será necesario modificar la subrutina que describe la 
cinética del proceso e introducir los parámetros adecuados para el sistema en estudio. 

La aplicación de los modelos se enfoca sobre todo a sistemas que se investigan actualmente, o 
se han estudiado anteriormente en el laboratorio de catálisis de la Facultad de Química (UNAM), 

Para el reactor gas-sólido se presentan dos ejemplos interesantes a nivel industrial: 

I. Los modelos unidimensionales se utilizaron para estudiar el proceso de isomerización de 
xilenos en fase vapor sobre un catalizador a base de Pt/Sí02-A1203. Con la ayuda de datos 
cinéticos reportados en la literatura se simuló el reactor para este proceso y además se realizó un 
análisis de sensibilidad puamétrico. 

2. El modelo bidimensional se aplicó a un sistema altamente exotérmico: la síntesis de 
anhídrido mataco a partir de n-butano sobre un catalizador PVO (óxido de vanadio-fósforo). 
Utilizando un modelo cinético reportado en la literatura para este sistema, se llevó a cabo la 
simulación del reactor con el modelo bidimensional pseudo-homogéneo. El modelo 
unidimensional pseudo-heterogéneo también se empleó para este ejemplo y adicionalmente se 
realizó un análisis de sensibilidad paramétrico para este proceso. 

En cuanto a la aplicación del modelo para el reactor gas-líquido-sólido, se tomaron ejemplos 
relacionados con el área de bidostratuuniento. La hidrodesulfiuración de dibenzotiofeno ae 
consideró como una reacción representativa de estos procesos, y utilizando un modelo cinético 
reportado en la literatura, se realizó un estudio de la influencia de algunas variables de operación 
sobre el comportamiento del reactor. 

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

Se considera que una contribución valiosa de este trabajo es la implementación de los 
modelos para reactores catalíticos, ya que para futuras investigaciones se contará con una 
herramienta que puede ser utilizada con diferentes propósitos, como se demostró 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. 
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MODELOS 
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MODELOS 
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FISICOQUÍMICOS 

N•MR.1...11161••••~MIMOY 

MODELOS 
BASADOS EN 

FUNCIONES DE 
DENSIDAD DE 

PROBABILIDAD 

CAPÍTULO 1  

GENERALIDADES 

De acuerdo con Aris [1], se puede considerar a un modelo matemático completo como un 
imitador de la realidad o de alguna parte de esta. Con esta idea en mente, resulta factible 
establecer analogías entre el modelo Al y el objeto O en forma de ecuaciones matemáticas; por lo 
cual, un modelo matemático 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 fenómenos más importantes se pueden representar correctamente 
para el contexto de la investigación especifica. 

El modelado matemático se utiliza para formular diferentes fenómenos fisicos y fisicoquímicos: 
transferencia de calor, masa y momentum; así como reacciones químicas, tanto en reactores 
homogéneos como heterogéneos [1-3]. 

1.1 Clasificación de los modelos matemáticos 

Los modelos matemáticos pueden clasificarse de varias formas: a) de acuerdo a su alcance 
físico, b) al tipo de ecuaciones que lo describe y c) en base a los métodos matemáticos empleados 
en su solución. Una clasificación de acuerdo al primer criterio [4], se presenta en la Figura 1.1 

1 

MODELOS 
ESTADÍSTICOS 
(EMPÍRICOS) 

Figura 1.1 Clasificación de los modelos matemáticos de acuerdo a su alcance fisico. 
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La primera categoría comprende a los modelos basados en la formulación matemática de los 
fenómenos de transpone, los cuales se pueden describir por las leyes generales que gobiernan el 
transporte de masa, energía y tnomentum. Bird et al. [5] tratan de una thuna general la deducción 
y aplicación de estos modelos en temas relacionados con la Ingeniería Química. Para ejemplificar 
este tipo de modelos consideremos un reactor, donde E es el flux de alguna entidad (tal como la 
masa o la entalpía) dentro de una región uniforme; G la rapidez total de generación de la misma 
entidad en la misma región y 11 la cantidad total de esta contenida en su interior. Una ecuación de 
balance general se puede escribir en la siguiente forma: 

dll 
F +G 

—dt 

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

A manera de ejemplo considere a una especie química presente en una región de volumen V 
con una concentración uniforme C, la cantidad total de esta especie será entonces II= VC. Si el 
sistema es un reactor de tanque agitado perfectamente mezclado, con una rapidez de flujo 
constante q, de tal forma que la concentración del efluente sea C, entonces F=q(Cf-C). Además, si 
la rapidez de reacción se puede expresar como una función de la concentración del reactivo C; la 
generación por unidad de volumen será -r(C), por lo tanto G = -V r(C). Sustituyendo estas 
relaciones en la ecuación (1,1) da como resultado: 

V(
dC  
dt 	

q(Cf - C) - Vr(C) (1.2) 

donde E, G y II están relacionadas a C por medio de sus relaciones constitutivas, las cuales 
definen la naturaleza del flux y la cinética de la reacción. De esta forma la ecuación (I.2) 
representa el modelo que describe el comportamiento de un reactor de tanque agitado. 

Dentro del área de Ingeniería de reactores catalíticos se pueden encontrar numerosos ejemplos 
de la aplicación de este tipo de modelos, en procesos importantes como en reacciones de 
oxidación [6,7], isomerización [8], hidrotratamiento [9] etc. También se ha publicado 
recientemente el desarrollo de modelos generalizados para reactores multifásicos [10,11] 

La segunda clase de modelos presentados en la clasificación 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(01,...,(I)n). Estos modelos 
se definen de tal forma, que la probabilidad de encontrar a las variables dependientes (01,...,0„) en 
un rango pequeño (d01,..,,d41„), alrededor de las funciones 491(x,t),...,41,(x,t) es P(4),, 
(14)1,...,d0,,. Las funciones de densidad de probabilidad P(01,...,0„; x,t), que se definen 
análogamente para valores dados de las variables independientes x, t, son las más comunes. Estas 
nos dan la probabilidad de que las variables dependientes, a una distancia fija x (x,, x2, x 3) y 
tiempo t, estén en el rango d01,...,d0„ alrededor de los valores 01,...,45,„ como P(01,...,0„; x, t) 
d41i,...,d(1)„. Podemos encontrar ejemplos clásicos de estos modelos en mecánica estadística y en la 
teoría cinética de los gases. 
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Un tercer tipo de modelos llamados modelos empíricos o estadísticos, consisten en el ajuste de 
una función (generalmente un polinomio) a un grupo de valores de las variables fundamentales del 
proceso, las cuales se obtienen por medio de la experimentación. Un modelo empírico representa 
una relación general: 

Y= fIX,I1) 
	

(1,3) 

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

= vector de parámetros 

Debido a su complejidad, muchos procesos industriales no pueden describirse por medio de los 
modelos citados en las dos primeras categorías de la clasificación anterior. En tales casos es 
conveniente recurrir a los modelos empíricos, los cuales son de gran ayuda en el trabajo de 
investigación, como se ha podido demostrar en diversos estudios [12,13]. 

La elección de un determinado modelo para una investigación especifica dependerá de los 
objetivos de dicha investigación. En términos generales, existe un compromiso entre la utilidad del 
modelo y su costo, como se aprecia en la Figura 1.2. A medida que se incrementa la 
fundamentalidad del modelo, también se aumenta el número de parámetros ajustables de este, lo 
cual implica una mayor cantidad de trabajo experimental para su evaluación, Como se observa en 
la Figura 1.2, existe un óptimo en cuanto al número de leyes fenomenológicas que se incluyen, 
para generar un modelo práctico. 

Figura 1,2 Espectro de modelos, el cual 
se expande desde modelos empíricos en el 
lado izquierdo, a modelos completamente 
fundamentales a la derecha [14]. 

Número de leyes fettomenológlcas  
Número de constantes aluslables 

1.2 Campo de aplicación de los modelos matemáticos. 

El campo de aplicación de los modelos matemáticos es muy amplio, y en este trabajo nos 
interesa utilizarlos en el área de Ingeniería de reactores, dentro de la cual trataremos dos sistemas 
catalíticos muy utilizados tanto en la industria como en la investigación: sistemas gas-sólido y gas-
liquido-sólido, en reactores de lecho fijo. En cuanto a los tipos de modelos que se utilizarán, nos 
limitaremos a los dos extremos de la clasificación presentada en la Figura 1.1; modelos 
fenomenológicos basados en principios fisicoquímicos y modelos empíricos. 

A continuación mencionaremos las aplicaciones más importantes de los modelos matemáticos 
en el área de Ingeniería de reactores catalíticos [151: 
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• Correlación de dalos experimentales. 
Los fenómenos fisicos y químicos que se llevan a cabo dentro del reactor son muy complejos, 

lo cual hace dificil el análisis experimental de la reacción. Como se explicará en el siguiente 
capitulo, existen varias formas de transferencia de masa y calor dentro del reactor, las cuales 
pueden interaccionar, contribuyendo de esta forma a los resultados globales reflejados en los datos 
experimentales. Un modelo matemático es la única herramienta disponible para separar y explicar 
la influencia de las variables involucradas en el proceso. 

• Predicción del funcionamiento del reactor. 
El modelo matemático que describe en forma cuantitativa el funcionamiento del catalizador 

puede introducirse en el modelo de cualquier tipo de reactor. Con un modelo global para el 
reactor y el catalizador, es posible determinar tanto la influencia de las características de diserto del 
catalizador (tamaño de la partícula, distribución del radio de poro etc.) como las condiciones de 
operación, sobre el funcionamiento global del reactor. 

• Optimización en el control del reactor. 
La estrategia aplicada en el control del reactor debe dar como resultado las condiciones de 

operación económicamente óptimas. El modelo matemático utilizado para propósitos de control 
no necesariamente deberá estar basado en principios fisicoquímicos, como se requiere para 
optimar el diselto del catalizador; se puede utilizar un modelo más simple, como por ejemplo, un 
modelo empírico. 

• Optimitackin en el diseno del catalizador y el reactor. 
Una vez establecido el modelo matemático para el reactor y el catalizador, resulta factible 

llevar a cabo una optimización del sistema global. Por ejemplo, si la distribución del radio de poro 
se puede cambiar durante la manufactura del catalizador, en un estudio para la optimización del 
catalizador esta se puede modificar junto con otras variables manipulables, para determinar la 
distribución de radio de poro óptima. La influencia de otros parámetros (cinéticos, del reactor y 
del catalizador) así como las condiciones de operación del proceso, pueden estudiarse en forma 
apropiada realizando un análisis de sensibilidad paramétrico, como se explica a continuación. 

1.2.1 Análisis de sensibilidad paramétrico (aspectos generales). 

El análisis de sensibilidad se puede definir como el procedimiento por medio del cual la 
sensibilidad de la respuesta de un sistema a variaciones en los parámetros, se combina con la 
incertidumbre en loa valores de estos parámetros, para determinar cual de ellos tiene la mayor 
influencia sobre el comportamiento del sistema. 

El caso general para un sistema con un vector respuesta a y un vector m-dimensional de 
parámetros p, se puede describir por la ecuación: 

dz/dt=f(x,p) 	 (1.4) 

En trabajos previos [16], se han propuesto metodologías para el análisis de sensibilidad global 
de sistemas representados por la ecuación (1.4). En general, se deben de considerar tres grupos 
distintos de parámetros: 
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i) Los parámetros de transporte (masa y calor). 
ii) Parámetros relacionados con la cinética del proceso 
iii) Los parámetros de operación del reactor. 

Las especificaciones de estos parámetros dependen del sistema reactivo empleado, del modelo 
matemático y también de las características operacionales de la planta y configuración para su 
control. La incertidumbre en los parámetros cinéticos y de transporte (especialmente para la 
energía de activación aparente y los parámetros de transferencia de calor) pueden tener una 
profunda influencia en la predicción del comportamiento del sistema, y por lo tanto resulta 
importante cuantificarlo. Además, extendiendo el análisis para incluir los parámetros de 
operación, se puede tener información que es de considerable valla para decidir las variables a 
manipular para propósitos de optimización y/o control. Al mismo tiempo, este análisis nos 
permitirá conocer que tan robusto opera el reactor y cuales son las variables de mayor impacto 
sobre la variabilidad global del proceso, lo cual finalmente puede tener una influencia importante 
sobre la rentabilidad del proceso. 

En la literatura se pueden encontrar diversos estudios referentes al análisis 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 el que 
es variable [17-23]. 
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CAPÍTULO 2 

DESCRIPCIÓN MATEMÁTICA 
DEL REACTOR CATALÍTICO 

GAS-SÓLIDO 

Este capitulo tiene como objetivo describir en términos matemáticos el comportamiento del 
reactor catalítico de lecho fijo gas-sólido. Se tratan de una forma concisa los fenómenos que 
ocurren dentro del reactor y se presentan las ecuaciones matemáticas 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 los modelos con los que se trabajará en esta tesis, se presenta la estrategia para su 
solución y se explica la forma en que pueden incorporarse los distintos fenómenos de transferencia 
de masa y calor, para construir los modelos pseudo-heterogéneos. Finalmente se discuten los 
problemas numéricos encontrados en la solución de los modelos. 

2.1 Introducción, 

El problema del modelado matemático para reactores catalíticos gas-sólido ha sido abordado 
desde hace más de 3 décadas por varios autores [9,10-13] y más recientemente por Froment y 
Hofmann [3] y Feyo de Azevedo et al. [7]. A pesar de que la formulación de los modelos fue 
establecida hace ya varios altos con diferentes grados de sofisticación [14,15], en la actualidad se 
siguen estudiando estos temas, poniendo especial énfasis a los siguientes puntos: (i) al estudio de 
los métodos matemáticos para la solución eficiente de los modelos de reactores [16,17]. (ti) al 
desarrollo de modelos cinéticos para sistemas de reacción complejos (incluyendo los estudios 
relacionados con la desactivación del catalizador), los cuales se deben incorporar al modelo 
matemático de reactor [18], (iii) a la implementación de modelos generalizados para este tipo de 
reactores [19,20], (iv) al desarrollo de correlaciones para la estimación de parámetros de 
transporte, principalmente en lo que se refiere al problema de transferencia de calor, [21-24] y 
finalmente (v) a la aplicación de los modelos matemáticos para el estudio (simulación, análisis, 
disefio, control, optimización etc.) de reactores industriales [25-28]. Siendo los puntos (iii) y (y) 
los temas de interés para el presente trabajo. 

El 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 lo 
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 
fenómenos que se llevan a acabo en el reactor. Sin embargo, los procesos de transferencia de 
calor, principalmente con respecto a la coordenada radial, tanto en el interior del reactor 
(caracterizado por coeficientes de dispersión 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 aún en estos días, lo cual queda demostrado por la serie de 
investigaciones que se realizan actualmente al respecto [21-24]. La incertidumbre en la predicción 
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(b) 

Conducción por 

Radiación entre fases sólida 

Rujo de 	Conducción térmica molecular 
calor 	y radiación entre vacíos 

Mezclado lateral del flujo del 

Transporte a través de una 
Ruja del fluido 1.1 
	

película en la frontera 

de los coeficientes de transferencia de calor para los diferentes modelos, se debe principalmente a 
la complejidad de los fenómenos que se llevan a acabo y a sus interacciones. listo lo podemos 
apreciar en la Figura 2.1 , donde se representa una sección del reactor, (a) en el interim del lecho 
catalítico, y (b) cerca de la pared del reactor. En esta figura se aprecian los diferentes mecanismos 
por medio de los cuales se lleva a cabo la transferencia de calor, tanto en la tuse fluida como en el 
catalizador sólido, y ello nos da una idea de la dificultad para correlacionar y separar los diferentes 
procesos. De los diferentes mecanismos mencionados, se debe resaltar la importancia de la 
transferencia de calor por radiación, cuya contribución puede ser significativa a temperaturas altas 
[7]. 

(a) 

Conducción a través del fluido 
Conducción por contacto 
Conducción a través de una película estancada 

!.Pujo de calor 	Radiación entre espacios vacíos 
Radiación entre partículas sólidas 
Conducción a través del sólido 

Convección debida al flujo del fluido 
fi 

Rujo del fluida 

Figura 2.1 Mecanismos de transferencia de calor en un reactor de tedio fijo 1291. 

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

Entonces, para la formulación de los modelos matemáticos de reactores gas-sólido, además de 
tomar en cuenta el proceso químico de la reacción, se deben de considerar los fenómenos de 
transferencia de materia y energía que pueden tener lugar bien en la dirección axial y/o radial del 
reactor (transporte intrareactor), bien entre el fluido y la partícula sólida (transporw interfase) o 
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bien en el interior de dicha partícula catalítica (imnsporh,  instalase). De la combinación de estos 
fenómenos y de su descripción matemática surgen los distintos tipos de modelos de diseño para 
estos reactores. 

En general, para el tratamiento matemático de los pi ocesos de transferencia de masa y calor en 
lechos empacados, se han desarrollado tres tipos de modelos continuos: 

(1) El modelo basado en la partícula de catalizador, donde los fenómenos intrafase se toman 
en cuenta en forma separada. 
(2) El modelo de dos fases (heterogéneo) en el cual ambas fiases, sólido y flúido, intercambian 
calor y/o masa, y tales procesos de transporte son tomados en cuenta. 
(3) El modelo de una sola fase (pseudo-homogéneo), en el cual el reactor es considerado 
como un sistema semi-continuo. 

A continuación se presenta una versión del modelo general heterogéneo, el cual se considera. 
como una descripción suficientemente completa del reactor y sus fronteras. Recientemente 
Papageorgiou y Froment [26], han modificado este modelo, permitiendo la variación radial de la 
porosidad en el lecho catalítico. El modelo incorpora además, las ecuaciones de momentum para la 
descripción de los perfiles de velocidad y presión en el reactor. Con este modelo se observa la 
tendencia en el modelamiento de estos sistemas, hacia una descripción más realista de los 
fenómenos físicos y químicos que ocurren en el reactor. 

2.2. Modelo heterogéneo para el reactor gas-sólido. 

Para el caso de los modelos continuos, los balances de materia, energía y momentum sobre un 
elemento diferencial de volumen del reactor, dan origen a las ecuaciones diferenciales que 
describen el comportamiento del reactor. El modelo que describe con mayor precisión lo que 
ocurre en el interior del lecho catalítico y en sus fronteras, es el modelo heterogéneo y fue 
introducido originalmente por De Wash y Froment [15]. Este modelo hace una distinción entre la 
fase fluida y la fase sólida, lo cual permite una mejor descripción de la transferencia de calor en el 
lecho, y por lo tanto el balance de energía se formula con dos ecuaciones (una para la fase fluida y 
otra para la fase sólida), las cuales describen los perfiles de temperatura a lo largo del reactor. Una 
limitante en la aplicación de este modelo, es la disponibilidad de correlaciones para la evaluación 
de los distintos parámetros que surgen durante su formulación. A continuación se presenta una 
versión de este modelo propuesta por Feyo de Azevedo et al. [7]. 

Para la fase fluida 

Balance de energía 
ÍTI' 1 	iTT) (, ur) Atipc p1) 

epa p 	rnif 	+ „ hif 	 4-  a mh[rps 
r 8r 	(,( 	(11 	8z 	(ÍZ 

Balance de materia 

<X 	1 8 („ ac) 8(„ ac) aoc)  
IJ yf 	 + a m K 	p CJ  

A 	r A 	/3r a 	a 	az 

(2.1) 

(2.2) 
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Para la fase sólida 

Balance de energía 
1 ( ►O'l'E, _ i 0 	, 	.7.1'1).. 4.  _i' ( x.. 	(__Ip (1- e)ppc p p ---5-t - - -ir --o-IT  r 4 rp or 	(7, 	tp tiz  

+(1-- e)(— All)nr, 1 (C ps ,l'ps) 

Balance de materia 
Den  

(1— 	k m[ 	 ) Cps 	- (I- c)nr,,1 (C ps, Tps  
Dt 

Las condiciones iniciales y de frontera son: 

Para 
t = O-, z O, r O, 
T(r, z)= To  (r, z) 
T (r z) = T (r z) p 	po I 

C(r, z) = Co  (r, z) 
CP  (r z) = CPo'  (r z) 

(2.5) 

X p ) 

I 	( 7, (-41)) 

itx X (IX 	 (23) 

(2.4) 
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ór 
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rf 	= awf [Tw  (z)- 	(2.6) 

arp 
XI])

ár  
 = a wp  [Tw  (2) Tp  I 
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ago+)_ ago-).  arp(0+)  arp(0) 
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z =0 

T = T(r) 

Tp  =Tp(r) 

C = C(r) 

Cp  = Cp(r) 
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nz 
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P 	o 

	

¿)x 	¿)x 
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X e  

	

—De 	k f„ 	— 
P 

aTe  
=11(T

P 
 — 

(2.10) 

En este modelo se observa la presencia del balance de energía para la fase sólida (ecuación 
2.3), tratada como una fase continua. En cuanto a los parámetros de transferencia de calor a nivel 
reactor, se puede apreciar que se incluyen parámetros que caracterizan el transporte paralelo de 

energía, tanto en la fase fluida (Jlrt., 14 y awr), como en la fase sólida (1.r„, ?z1, y mvp). En la 

literatura se pueden encontrar algunas correlaciones recomendadas para la evaluación de los 
parámetros de transferencia de masa y energía para este modelo [27,30]. 

2.2.1 Las condiciones de frontera para el modelo. 

Las condiciones de frontera para los diferentes modelos han sido y probablemente seguirán 
siendo el objeto de mucha discusión en la literatura, debido a que no existe algo tal como las 
condiciones de frontera correctas [25]. Las condiciones de frontera son una necesidad 
matemática, que desde el punto de vista físico, incorporan todas las interacciones entre el sistema 
confinado que será descrito y sus alrededores. Debido a que los alrededores no son descritos por 
las ecuaciones del modelo, todos los fenómenos que ocurren en una frontera real o artificial del 
sistema se agrupan en una sola expresión, la condición de frontera. 

En la literatura se han propuesto condiciones de frontera alternas a las presentadas en el 
modelo anterior [2,31-33] para la 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 formulación se reconocen las condiciones 
limite de mezclado del reactor continuo de tanque agitado (CSTR) y del reactor de flujo pistón 
(PFR), y para las cuales no existen gradientes de temperatura a la salida del reactor. Sin embargo, 
debemos estar conscientes de que a menos que el reactor sea infinitamente largo, esta condición 
de salida no será cierta, ya que el fluido no alcanzará el equilibrio con los alrededores. Las 
condiciones de frontera propuestas por Young y Finlayson [31] eliminan esta anomalía. Estos 
autores proponen condiciones de entrada y salida similares a las de Danckwerts para el caso 
donde la dispersión, tanto axial como radial, están presentes. Sin embargo, la condición de salida 
tiene un gradiente diferente de cero, el cual se reduce a la forma de Danckwerts para el caso 
donde la dispersión radial no se toma en cuenta. La condición de frontera (Z 	DTp/07..--0) 
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también es del tipo Danckwerts, pero como la fase sólida comúnmente no existe para Z>1„ 
generalmente se acepta corno una condición válida. Por la misma razón, como la reacción no 
toma lugar sin el catalizador sólido, se puede suponer que no existen gradientes de concentración 
a la salida del reactor. Una discusión relacionada con las condiciones iniciales y de frontera para 
sistemas con flujo, se puede consultar en las referencias [34-36]. 

2.2.2 Modelos implementados. 

Con el objeto de representar todos los fenómenos que ocurren en un reactor catalítico de 
lecho fijo, será necesario formular un modelo matemático con un alto grado de complejidad. Sin 
embargo, si este modelo no puede resolverse matemáticamente, es decir, si no existen métodos 
numéricos disponibles, el modelo no será aplicable. Por lo tanto, la complejidad del modelo debe 
reducirse de tal forma que este pueda resolverse sin complicaciones matemáticas excesivas y en 
un tiempo de cómputo razonable y además, que los parámetros involucrados puedan evaluarse 
confiablemente. La simplificación puede basarse en los siguientes argumentos [6]: 

(1) El modelo no debe ser más detallado de lo necesario para describir de la forma más 
aproximada los fenómenos que ocurren. 
(2) El modelo debe contener el menor número de parámetros posibles. 
(3) Deben existir correlaciones confiables para estimar los parámetros del modelo 
seleccionado. 
(4) El problema matemático para resolver el modelo no debe ser muy complejo. 

En la literatura se han descrito un número relativamente elevado de criterios para decidir o 
estimar cuales fenómenos que ocurren en el reactor hay que considerar en cada caso [6,8,37]. En 
ténninos generales, se ha encontrado que tanto la transferencia de calor en el interior de las 
partículas catalíticas, corno la transferencia de materia en la dirección axial, normalmente no es 
necesario tomarlas en cuenta. En el extremo opuesto, los dos fenómenos que habitualmente es 
imprescindible considerar son la transferencia de materia en el interior del sólido poroso, y la 
transferencia de calor en la coordenada radial del lecho, fenómeno que debe tenerse en cuenta 
siempre que la velocidad y el calor de reacción sean de un orden de magnitud medio y el diámetro 
del reactor no excesivamente pequeño (naturalmente cuando exista una transmisión,  de calor con 
el exterior, como es el caso frecuente). Quedan una serie de fenómenos cuya consideración 
depende del caso de estudio; los fenómenos en la interfase dependen fundamentalmente de la 
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 consideración de la dispersión de calor axial está 
íntimamente relacionada con la geometría del reactor, en concreto con la relación L/dt. 

De acuerdo con la discusión anterior y tomando en cuenta que los objetivos de esta tesis no 
consisten en desarrollar los modelos más complejos, sino los que se consideren más útiles y 
prácticos, se puede concluir que un modelo sencillo como el de flujo pistón, y un modelo más 
completo como el bidimensional con dispersión radial, nos permitirán abarcar un amplio grupo de 
sistemas catalíticos que resultan interesantes tanto a nivel laboratorio como a nivel industrial. La 
influencia de los fenómenos de transporte interfase e intrafase se incorporarán a través del 
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término de velocidad total (rpj y su importancia dependerá del problema particular que se esté 
considerando. Para la formulación de los modelos, en esta tesis sólo se consideró la operación del 
reactor en estado estacionario, por lo cual el término de acumulación no se incluye en los 
balances. En la literatura se presentan ejemplos donde se aplican los modelos dinámicos [38], los 
cuales se utilizan principalmente con propósitos de control del reactor. 

Modelo Unklimensional 

Este modelo se ha utilizado extensivamente en varios estudios [ver p. ej. 2,7] y se puede 
considerar como el modelo más simple. El modelo se obtiene al eliminar los términos de 
dispersión radial asi como el término de dispersión axial, en los balances 2.1 y 2.2. El modelo 
empleado en este trabajo se presenta en la Tabla 2.1, donde se aprecia que Tw es la temperatura 
de la pared; ai es el coeficiente global de transferencia de calor, calculado de acuerdo a la 
correlación presentada en el apéndice A; fi son los flujos molares para cada uno de los NC 
componentes; T es la temperatura absoluta (K) y Ir es la presión total en (atm). 

Para un sistema reaccionante que conste de NC componentes y M reacciones, será necesario 
resolver NC+2 ecuaciones diferenciales ordinarias con valores iniciales. La solución numérica de 
este sistema de ecuaciones se llevó a cabo empleando el método de Runge Kutta de cuarto orden, 
y con propósitos de comparación se utilizaron también los métodos multietapa de Manis [39], 
con los cuales la solución requiere un menor tiempo de cálculo (ver el apéndice D). 

Modelo Bidimensionat 

Este modelo se obtiene eliminando los términos de dispersión axial para las ecuaciones 2.1 y 
2.2. Ambas transferencias, la de masa y la 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 
dirección axial. Para que este fenómeno no sea necesario tenerlo en cuenta, se han dado una serie 
de normas generales [2,6,37] en cuanto a la geometría del sistema y velocidad de circulación del 
gas. Así, se considera que la dispersión axial de masa y calor es poco importante cuando: 

Rep  > 2 
dt/dp > 10; 4/dp > 10; L/dt > 2 	 (2.11 a) 

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

Para la dispersión axial de: 
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Tabla 2.1 Modelos implementados para el reactor cata hico gas-sólido. 

Modelo Unidimensional Condiciones iniciales 
Balance de materia 
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El modelo bidimensional que resulta de estas simplificaciones se ha aplicado con frecuencia 
para sistemas de reacción altamente exotérmicos [6,40,41] o endotérmicos [42], en los cuales se 
generan gradientes de temperatura importantes en la dirección radial. Este modelo se puede 
formular de la forma presentada en la Tabla 2.1. La ecuación (2.I2c) también se incluye en este 
modelo para'tomar en cuenta la calda de presión en el reactor. 

Como se puede apreciar en las ecuaciones (2.13) para aplicar este modelo es necesario 
evaluar tres parámetros adicionales: el coeficiente efectivo de dispersión radial (Dr), la 
conductividad térmica efectiva radial (Xr), y el coeficiente de transferencia de calor en la pared 
(aw). A pesar de que se han publicado varias correlaciones para calcular los parámetros de 
transferencia de calor [2,29], todavía existe una gran incertidumbre en su predicción [7], lo cual 
constituye una de las principales fuentes de error en las simulaciones con este modelo. En el 
apéndice A se presentan correlaciones y referencias para la estimación de estos parámetros. 

La solución del sistema de ecuaciones diferenciales parciales del tipo parabólico (2.13) 
describen los perfiles de concentración y temperatura tanto en la dirección axial como en la 
radial, dentro del reactor. Este modelo se resolvió aplicando el método de colocación 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 aquí, se conocen como modelos 
pseudo-homogéneos, ya que no involucran la descripción continua de la temperatura del sólido 
(ecuación 2.3). En vista de esto, los parámetros de ambos modelos se deberán evaluar como 
parámetros efectivos (ver el apéndice A). 

La adición de una velocidad de reacción efectiva o total (ro) (la cual toma en cuenta las 
resistencias interfase-intrafase) a los modelos pseudo-homogéneos, da como resultado una 
distinción local entre la temperatura del fluido y la del sólido, generando con esto una descripción 
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 análisis de 
sistemas altamente exotérmicos [44]. 

En las siguientes secciones se desglosa el cálculo de la velocidad total (ro), que se adicionará 
a los modelos descritos previamente. Al final de este capitulo se presenta la estrategia para el 
cálculo de ro a partir de valores locales de composición y temperatura en el reactor. 

2.3 Cálculo de la velocidad de reacción total para sistemas gas-sólido. 

Si observamos los modelos (2.12 y 2.13) notaremos que aparece el término de velocidad de 
reacción ro, el cual se definió 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 concentración a las cuales se 
debe evaluar la velocidad de reacción 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 
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tanto en el interior como en el exterior de la partícula de catalizador. En forma general, la 
velocidad total puede expresarse de la siguiente manera: 

ri,i= 	C(Csi, Ts) 	 (2.14) 

donde: 
n,= 	factor de eficiencia para la reacción i. 
Csi= concentración del componente j en la superficie externa del catalizador. 
Ts= 	temperatura en la superficie externa del catalizador. 

La forma en que se cuantifican las resistencias interfase e intrafase se explicará en las 
siguientes secciones. Por ahora debemos aclarar que para el caso donde no existan resistencias 
externas se cumple lo siguiente: Cr q y Ts= T. De igual forma si tampoco existen resistencias 
internas: lb= t, t-i,...,M. Con estas simplificaciones se obtienen los modelos pseudo-homogéneos, 
cuya solución se puede obtener resolviendo las ecuaciones (2.12 y 2.13), sin complicaciones 
adicionales. 

2.3.1 Modelo daético y atequiometria de las reacciones. 

Para evaluar la velocidad de reacción total ro, es necesario disponer de una ecuación de 
velocidad intrínseca para cada reacción (estas ecuaciones no involucran efectos de transferencia 
de masa y energia). Las expresiones de velocidad intrínseca se obtienen a partir de datos 
experimentales, y las formas más comunes corresponden a ecuaciones empíricas (ley de potencia) 
y ecuaciones mecanisticas del tipo Langmuir4finshelwood [1-51. 

Estequionseiria de las reacciones. 

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

M 
R j = E vij • rpi 

i=1 
Por lo 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 de! 
proceso, es la pérdida de actividad del catalizador con el tiempo de operación. La desactivación 
del catalizador es un fenómeno que se presenta frecuentemente, tanto a nivel laboratorio como en 
los reactores industriales, y origina una modificación en las expresiones de velocidad de reacción, 
como se explica en la siguiente sección. 
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2.3.2 Cambios en la actividad del catalizador durante su vida de operación. 

El futuro progreso en catálisis heterogénea y en el desarrollo de nuevos procesos catalíticos, 
depende significativamente de la solución a los problemas relacionados con la desactivación del 
catalizador. Por lo tanto, una descripción cinética completa de las reacciones, incluyendo la 
desactivación del catalizador, es de primordial importancia. 

Actualmente no existen procedimientos científicos que permitan eliminar por completo la 
desactivación del catalizador. Sin embargo, los estudios cinéticos sistemáticos pueden ser de 
utilidad para determinar las condiciones que permitan una reducción de tales efectos. Existen 
varias publicaciones [45-49] donde se explican las causas que originan la desactivación 
(sinterización, envenenamiento, formación de coque etc.) y su modelamiento. Sin embargo en la 
práctica 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 desactivación "separable" y "no separable", deben mencionarse 
como las etapas más importantes para establecer regularidades cinéticas generales de los 
procesos. A continuación se presenta un breve resumen de estos conceptos. 

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

a= rho 
	

(2.15) 

donde ro y r, son la rapidez de reacción para el catalizador fresco y desactivado, respectivamente, 
para valores fijos de las variables de proceso. 

En general, la rapidez de reacción no sólo es función del tiempo, sino que depende también de 
la historia pasada del catalizador. Entonces, se puede considerar una forma general para la 
rapidez de coacción del siguiente tipo: 

r-- r (condiciones actuales, historia pasada} 	 (2,16) 

Ahora, si la rapidez de reacción puede expresarse en dos términos separados, uno de los 
cuales toma en cuenta completamente los efectos de desactivación, tenemos: 

r= ro (condiciones actuales) q(historia pasada) 	 (2.17) 

Introduciendo términos dependientes de la concentración y temperatura, se pueden escribir las 
siguientes expresiones para la rapidez de la reacción principal, y la variación de la actividad con el 
tiempo. 

rl(T) r2(C) r3(a) 

— —
0a 

fi (T) • f2 (C) • f3 (a) 
(7t 

(2.18) 

(2,19) 
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La mayoría de las investigaciones cineticas relacionadas con problemas de desactis a, .dl se 

han realizado con esta hipótesis de separabilidad. 

Algunos ayer:íos cinéticos de los procesas dermipailldas por de.sactivacion riel cahriLvdor. 

Para cuantificar el efecto de desactivación en las expresiones de velocidad de reacción, se han 

propuesto básicamente dos métodos: 

(1) Los métodos empíricos y semi-empíricos, que relacionan la actividad con el tiempo de 
operación del catalizador y que corresponden a la cinética "separable" descrita previamente 
Como ejemplos de estas formulaciones tenemos a las correlaciones de Voorhies 1471. 

k t" 	 (2.20) 

donde Cc es la concentración de coque en el catalizador. 
Las correlaciones de Wojciechowski [SI], también son de este tipo: 

a 	
I

(1/m-1) 

(1+ (m — 1) • k • t) 
(2.21) 

Las correlaciones de Szepe y Levenspiel [47], también son empíricas pero cubren todas las 
formas posibles de desactivación. Se supone una reacción de orden u, con una disminución de la 
actividad de orden ti, 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 
aplicación está restringida a las condiciones de operación en las cuales fueron obtenidas.  

(2) Un segundo tipo de formulaciones que intentan dar una explicación teórica del fenómeno, 
se han desarrollado principalmente para cinéticas del tipo Langmuir-IIinshelwood, donde ocurre 
desactivación por formación de coque [48,50]. Algunos esquemas de desactivación basados en 
mecanismos simples de la formación de precursores de coque, se presentan en [52,53]. Para el 
caso de catalizadores zeoliticos, algunos aspectos mccanisticos importantes de la desactivación, 
se presentan en la referencia [54]. 

Con el objeto de visualizar la complejidad (en cuanto a los mecanismos) de los procesos 
acompañados por desactivación del catalizador, a continuación se presenta un ejemplo para tina 
reacción sencilla reversible Ac:)13, donde se supone que el coque se forma, ya sea por medio de 
precursores provenientes de los reactivas, de los productos de la reacción, o por la interacción de 
los intermediarios con los componentes gaseosos de la reacción. En la Tabla 2,2 se presentan 
algunos de estos esquemas [50] junto con las expresiones para la rapidez de reacción y la rapidez 
de envenenamiento del catalizador. 

Como se aprecia en la Tabla 2.2, los mecanismos de formación de coque pueden diferir 
substancialmente aún para una reacción tan simple. Además, los precursores de coque pueden 
originarse ya sea directamente de diferentes intermediarios o por la interacción de los 
intermediarios con los reactivas de la fase gas. Por otro lado, se observa que las velocidades de 
formación de coque son diferentes en todos los casos, debido a que en las expresiones se incluyen 
diferentes bidones de la conversión. Esto indica la presencia de diferentes mecanismos para la 
formación de coque, El análisis muestra que al incrementarse la conversión, la rapidez de 
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formación de coque deberá incrementarse para los mecanismos descritos por los esquemas (3) y 
(6), y esta deberá de disminuir para los otros mecanismos. Entonces, la dirección de cambio en la 
rapidez de formación de coque con el incremento de la conversión, puede indicar algún tipo de 
mecanismo para la formación de coque. Las expresiones presentadas en la Tabla 2.2 para las 
velocidades de la reacción principal y para la de formación de coque (por diferentes mecanismos), 
corresponden al modelo de cinética "no-separable" 

Tabla 2.2 Mecanismos de formación de coque que acompañan a la reacción A er.) 11 y su descripción 
cinética correspondiente [501. 

Esquema Mecanismo Rapidez de 
reacción 

Rapidez de 
envenenamiento 

(1)  
Paralelo 

A + Z -› [AZ1-+ 1131-› 13+ Z 

. 
(Pz)-) coque 

k 2 (l - x)tli k2K4(1- x)4, 

K1 + (1 4 K3X1 - x) K1 + (I+ K3)(1 - x) 

(2)  
Paralelo- 
Paralelo 

A+ z -+ pyt1-› [uzl-f 13+ Z 

,.. ..... .../ 1 
(PZ)-* Coque 

k 2  (t - x)41 k2  K41)0 (1 - x)2 4) 
Ki + (I + K3)(1 - x) Ki + (1 + K 3 )(1- x) 

(3)  
Paralelo- 

Consecutivo 

A + 2 -› [AZ1 -+ IBM -› 13 + Z 

(Pi) -, Coque 
k 2(1-K x)(1-x)4 k2ic4Pox(I-x)4 
Ki + (1 +K3)(1 -x) K 1 + (I + K3)(1 - x) 

(4)  
Consecutivo 

A +Z -› [AZ1 -› [BZ1-4 13+ Z 

ir 
(PZ) --I Coque 

k2(1-  x)(5 k2K3K4 (I - x)4 
K1 + (I + K3)(1 - x) K1 +(I +K3)(1 -x) 

(5)  

paralelo 
Consecutivo-  

A + Z 4 rAZI-) r.BZ1-› 13 + 1 
...... 

(in) --I Coque 
k 2(1- 104 k2K3K4P0(l - x)24 

K1 + (I+ K3)0- x) K1 + (1+ K3)(1- x) 

(6)  
Consecutivo- 
Consecutivo 

A +Z-> LAZI-+,3/1-, 1.3+ Z 
•...• ._. 

(17.)-> Coque 
k2  (1- K5x)(1- x)4 k2K 3K 41)0x(1 - x)4 
K1 + (I+ K3)(I- x) Ki + (1+ K3)(1- x) 

Nota:1= fracción de sitios activos libres en la superficie catalltica. 

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

El problema a tratar en esta sección, es el cálculo de la velocidad de reacción efecti‘a o total 
(r,i ), la cual se debe cuantificar para construir los modelos pseudo-heterogéneos. 

Como se explicó anteriormente, para lograr este objetivo es necesario evaluar los gradientes 
de composición y temperatura en la interfiise (luido-sólido, y con esto conocer las condiciones en 
la superficie catalítica (Cs,, Ts). Para evaluar los gradientes intrafase se resuelven las ecuaciones 
de reacción-difusión para el catalizador poroso, y con los perfiles generados de composición y 
temperatura se calculan los factores de eficiencia por reacción (n). El modelo de reacción• 
difusión para el catalizador poroso se presenta en la Tabla 2.3, en donde se puede apreciar que 
los gradientes en la interfase se consideran en el modelo a través de las condiciones de frontera. 

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

La estructura interna porosa del catalizador se introduce en el modelo a través de la 
difusividad efectiva (De), la cual está relacionada a la difusividad molecular y a la de Knudsen por 
medio de la ecuación de llosanquet [55J. 

Ep  
De 

DA13 + / 	) 
(2 22) 

En la ecuación anterior e,, es la fracción vacía en el 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 (DAB) y la difusividad de Knudsen (Dk) se 
presentan en el apéndice A. 

Como se mencionó previamente, la solución de las ecuaciones (2.23 a y b) generan los 
perfiles de temperatura y concentración en el interior del sólido y cuantifican los gradientes en la 
interfase. Existen varias publicaciones referentes a la solución de este tipo de ecuaciones, la 
mayoría de las cuales resuelven el modelo en estado estacionario con el método de colocación 
ortogonal [56,57]. Sin embargo, flofinann [6] propone la solución del modelo dinámico (que se 
obtiene al adicionar el término dependiente del tiempo a las ecuaciones (223)) utilizando también 
el método de colocación ortogonal. La diferencia en cuanto a su solución (después de aplicar el 
método de colocación 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 dinámico 
da origen a un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias cuya solución presenta un menor 
grado de dificultad. Debido a las ventajas en la solución numérica de este último modelo, para el 
caso de sistemas de reacción complejos se consideró como una alternativa la solución del modelo 
dinámico utilizando el paquete PDECOL [43], y comparada contra la solución del modelo en 
estado estacionario utilizando el método de colocación ortogonal [58], se encontró una solución 
más eficiente en términos de tiempo de cómputo. En el apéndice D se presenta un resumen de los 
métodos matemáticos empleados. 
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Condiciones de frontera Modelo 

(2 23a) 

(2.23b) 

Balance de materia 
A 2 

Yi 2 dYj 

dX` 	X dX 	
• R 	O , 

Balance de energía 

d 1 	2 dT 	15.1 

dX 	.3<-5-5.1" 	 i 	u 

Parámetros: 

X-
R 1 

; 
1 

 I( • = 	v • r 1 
í-1 

X = 0 

d Y 
dX 
dT 
dX 

X = 1 

Y + 	dY j Yb • 
Bbn j dX 	1 

R p 2  •p 1  
• = 	 

DejCT 

Rp •  111  j 

Dc • 

PP'Rn 
2 

 
Y ' k e  

	

B., 	R p  •h  .. 

	

In 	11,7 

I dr 

Tabla 2,3 Modelo para el transpone, unerfase-intraffise. 

Una vez resuelto el modelo y por lo tanto conociendo los perfiles de temperatura y 
concentración en el catalizador, el siguiente paso consiste en calcular los factores de eficiencia rli, 
para cada una de las M reacciones. 

De la definición del factor de eficiencia tenemos: 

j  Vp 
ti (C,T)dVp  

Vp o  

Para una partícula esférica de radio it,„ los factores de eficiencia se pueden expresar en 
términos de las variables de trabajo como: 

ni 

3.1 	(Yj,T). X 2dX 
O 

ri(Ysi,Ts) 

donde X= r/Iti, 

ni- ri (C e je ) 
(2.24a) 

(2,24b) 
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La integral de la ecuación (2.240 se calculo numéricamente utilizando cuadratura gausiana 1591 
(ver el apéndice D). 

Con el cálculo de los factores de eficiencia (I) y las condiciones en la superficie catalítica 
(Csi, Ts), se puede evaluar la velocidad de reacción efectiva para las M reacciones involucradas, 
finalmente introducirlas en el modelo del reactor (Tabla 2.1). 

2.4 Estrategia para la solución de los modelos. 

Uno de los propósitos de esta tesis consiste en plantear los modelos de tal lima que resulten 
útiles para diferentes sistemas catalíticos y que sea factible ejecutarlos CII conipmadortis 
personales (PC). Debido a esto se consideró conveniente emplear métodos matemáticos 
generales para resolver los sistemas de ecuaciones resultantes. 

Los programas desarrollados para resolver los modelos se organizaron por módulos (ver el 
apéndice C), de tal forma que cada subprograma realiza una función especifica. Los métodos 
matemáticos empleados para resolver los sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias (modelo 
unidimensional) o parciales (modelo bidimensional), son capaces de resolver un número no 
restringido de ecuaciones, la única limitante la impone la capacidad de memoria de la 
computadora. Al modelo del reactor se le adicionan las subrutinas para el cálculo de las 
resistencias interfase-intrafase, acopladas con una subrutina donde se evalúan los factores de 
eficiencia para cada una de las reacciones involucradas. Para el caso de los modelos pseudo-
homogéneos, estas subrutinas realizan las siguientes simplificaciones: 

1. Consideran que las condiciones en la superficie catalítica (Cs,, Ts) son iguales a las del 
fluido global (Cb,, Tb). 
2. ¡lacen la suposición de que no existen resistencias internas a la transferencia de masa y 
calor 	i-i,...,M) 

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

I . Modificar la subrutina que describe la cinética del proceso. 
2. Introducir los datos de componentes puros para el cálculo de propiedades termodinámicas 
y de transporte (Te;, Pcj, cp,, etc.). 
3. Suministrar las condiciones de operación y los parámetros del reactor y catalizador. 

Para el caso de los modelos pseudo-heterogéneos se adoptó un método de solución 
secuencia', 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), los 
cuales deben evaluarse continuamente durante el proceso de integración. Para integrar dichas 
ecuaciones es necesario conocer los términos de velocidad de reacción global (r,„), con los cuales 
se establecen los balances para cada componente (R,), Para calcular estos términos se dispone de 
valores de composición y temperatura en el fluido global; con estos datos es posible evaluar las 
condiciones en la superficie externa del catalizador y los perfiles de concentración y temperatura 
en el interior de la partícula de catalizador utilizando el modelo de reacción-difusión (ecs. 2.23).  
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Posteriormente se calcula el factor de eficiencia (lb) para cada reacción, utilizando la ecuación 
(2.24b); y con esto se puede evaluar la velocidad de reacción global y los balances por 
componente. 

----3.  

f¿ondicioneZ\ 
en el fluido 

(Condiciones e1\ 
la superficie del 

catalizador: 
\,, 	Cs,, Ts 	, 

(afiles de C y\ 
en el interior de 

(Cálculo de list \ 
velocidad de 

reación global: 
rpír--qi f(Cs,, Ts) 
\.,_ 	...........,/ 

/integración de 
ecuaciones para el 
reactor: ecs. 2,12 

o2,13 
global: C. T 

} 
la partícula de 
,catalizador 
	} 

a  

fase 
gas 
q, T 

AZ 
Reactor hderfase gas-sólido 

f(Csi, Ts) 

Figura 2.2 Secuencia de cálculo para los modelos pseudo-heterogéneos. 

2.5 Problemas numéricos. 

Uno de los problemas numéricos que resultaron más dificiles de resolver, fueron las 
ecuaciones para el sólido (ecs. 2.23). Para el caso de reacciones complejas que involucran varios 
componentes, la solución de estas ecuaciones requiere de gran capacidad de memoria; ya que tos 
sistemas de ecuaciones algebraicas que resultan de su discretización, además de ser no-lineales 
pueden llegar a ser muy grandes, dependiendo del número de componentes y los puntos de 
colocación que se requieran para obtener la precisión deseada. Para los problemas considerados 
en este trabajo, se comprobó que utilizando cinco puntos de colocación interiores, se obtenía 
básicamente la misma solución que para el caso donde el número de puntos se duplicaba. 

La solución de los modelos se apoyó de forma importante en un paquete de subrutinas de 
métodos matemáticos que se describen en la referencia [60]. Un resumen de estos métodos se 
presenta en el apéndice D. 
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CAPÍTULO  3 

APLICACIONES DE LOS MODELOS 
PARA EL REACTOR CATALÍTICO 

GAS-SÓLIDO 

En este capítulo se utilizarán los modelos matemáticos para el reactor gas-sólido presentados 
anteriormente, para realizar el estudio de dos sistemas catalíticos importantes, tanto a nivel 
laboratorio como a nivel industrial. El primer ejemplo es la isomerización de xilenos en fase vapor 
sobre un catalizador bifuncional del tipo Pt/Si02-A1203. Con el modelo unidimensional pseudo-
heterogéneo se llevó a cabo la simulación del reactor industrial para este proceso y posteriormente 
se realizó un análisis de sensibilidad paramétrico. El segundo ejemplo es la producción de 
anhídrido mallo) a partir de n-butano sobre un catalizador de óxido 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 dirección radial. Para este sistema se estudió el comportamiento 
de un reactor de planta piloto y los resultados se compararon contra datos reportados en la 
literatura. Finalmente se llevó a cabo un análisis de sensibilidad paramétrico para este proceso. 

3.1 Isonserización de :llenos en fase vapor. 

• La isomerización de xilenos es un proceso importante a nivel industrial y su producto principal, 
el para-xileno, se utiliza como intermediario en la industria de los polímeros. La mezcla de los 
isómeros (orto, meta y para) xilenos, se obtiene del reformado catalítico de la nafta de petróleo, de 
esta mezcla se separan por cristalización los isómeros orto y para, mientras que el residuo que 
contiene principalmente m-xileno, se isomeriza en un reactor catalítico de lecho fijo [1]. 

Originalmente la isomerización en fase vapor se llevaba a cabo utilizando un catalizador 
amorfo a base de sllica-alúmina [2-5], pero en anos recientes se ha decidido cambiar a un 
catalizador a base de zeolite, ya que se ha encontrado un aumento en el rendimiento y selectividad 
de p-xileno utilizando este tipo de catalizadores. Entre los catalizadores zeolíticos, la mordenita 
[6-8] y la zeolite ZSM-5 [9-13], se han estudiado ampliamente. 

El cambio del tipo de catalizador en una planta industrial frecuentemente obliga a modificar las 
condiciones de operación 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 experimentalmente o 
bien utilizando un modelo matemático. Un estudio experimental con este objetivo se realizó 
anteriormente utilizando un catalizador a base de Pt/H-mordenita [14]. En esta tesis se emplearan 
los modelos matemáticos para estudiar el comportamiento del reactor con respecto a diferentes 
parámetros de operación. 

25 



I. Termodinámica del proceso. 

La mayoría de los procesos de isomerización están controlados por el equilibrio 
termodinámico, el cual es una función de la temperatura. El equilibrio involucra a los tres 
isómeros, y en los procesos donde se encuentra presente el etilbenceno, este también se incluye en 
el equilibrio. La concentración de equilibrio del m-xileno es mayor que la del isómero orto, debido 
a la menor entropia del último, la cual es originada por una restricción en la rotación de los grupos 
metilo. El isómero para también posee una entropía menor, debido a su mayor simetría. 

En la Tabla 3.10 se presenta la composición en el equilibrio de los tres isómeros a diferentes 
temperaturas; como se puede observar, la isomerización a temperaturas bajas produce más p-
xileno y la composición en el equilibrio se modifica sólo ligeramente con la temperatura. 

Tabla 3.10 Composición de los isómeros en el equilibrio a diferentes temperaturas [3]. 

Fracción mo! 
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 0,232 

U. Cinética del proceso. 

En la literatura se han propuesto algunos modelos para describir la cinética de esto proceso, 
principalmente para el catalizador a base de Pt/Si02-A1203  [3-5,15]. El sistema de reacciones 
consiste de reacciones de isomerización, las cuales pueden representarse por medio de un sistema 
triangular reversible entre los tres isómeros, o bien, un sistema consecutivo sin conversión directa 
de o-xileno a p-xileno [9]. En la Figura 3.10 se presenta el esquema consecutivo junto con 
reacciones laterales de dismutación e hidrogenólisis para los tres isómeros. 

Las reacciones de dismutación (reacción bimolecular entre dos isómeros) dan como productos 
trimetilbencenos (TMB) y tolueno (Top. Además de estos productos, en varios estudios [5,11] se 
ha podido detectar la presencia de ligeros, benceno y productos pesados (C9+). A estos últimos se 
les reconoce como precursores de coque, el cual constituye la causa principal en la desactivación 
del catalizador [5,16]. 
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O + C114 

Figura 3.10 Sistema de reacciones para el proceso de, isomerización de xilenos en fase vapor. 

El sistema de reacciones que se llevan a cabo en este proceso es muy complejo, lo cual hace 
que el estudio de su cinética sea dificil y se requiera de un programa experimental extenso, como 
lo proponen Orr et al. [5]. En una publicación reciente [15] se reporta un modelo cinético, con el 
cual es posible reproducir los resultados experimentales para este proceso utilizando un 
catalizador a base de Pt/Si02-A1203. El modelo completo se presenta en la Tabla 3.11, junto con 
sus respectivos parámetros cinéticos. Este modelo cinético se utilizará en la siguiente sección para 
realizar la simulación del reactor para este proceso. 

III. Simulación del reactor industrial para el proceso de isomerización de xilenos. 

En esta sección se llevará a cabo la simulación del comportamiento de un reactor industrial 
para el proceso de isomerización 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 isomerización de xilenos de Cosoleacaque (PEMEX) y algunos datos de la 
literatura [15], se desea comparar los resultados que predice el modelo y los valores reales del 
reactor industrial. Posteriormente se realizará un análisis de sensibilidad paramétrico con este 
modelo. 

En la Tabla 3.12 se resumen las características del reactor y catalizador empleadas para las 
simulaciones, y en la Tabla 3.13 se presentan las condiciones de operación así como la 
composición y condiciones a la salida del reactor para tres corridas diferentes. La operación del 
reactor se consideró adiabática y además se tomó en cuenta la calda de presión en el reactor. 
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ki=2,49x104 exp(-20.0/11gT) 
k2=7.44x104 exp(-22.11/Rg1') 

k3-7.55x104 exp(-17.414T) 
11.1=3.56x104 exp(-22.3112gT) 

k?3.06x10 exp(-20.0/RgT) 

1(62.17x10 exp(-20.0/RgT) 

- X + 112 —1(2 T + 	4 
0.32(0 - X) 

PD --11-p S 0.47(m - X ) 
0.21(p - X) 

k t ir= 1.24x104 exp(-20.0/RgT) 
k 1=7.44x104  e -22.8/11 T1 

1112=1.7tix 104  exp(-17.4/1311) 

kly.3.56x1.04 exp(-22.3(RgT) 

144=5.5x101 exp(-22.5/RgT) 
k1s.5.5x104  exp(-22.5/11gT) 

Tabla 3.11 
Modelo cinético para el proceso de isomerización de 'Olerlos en fase vapor 1151. 

Nomenclatura: 
o-X, 	

p-X, T, E13, TMB,13z = orto-xileno, meta-xileno, para-xileno, tolueno, etilbenceno, 

trimetilbenceno y benceno. 
pj= presión parcial del componente j Ko, Km, Kp = constantes de adsorción para los isómeros: o-xileno, m-xileno y p-xileno, con los siguientes • 

valores: Ko'4).4767, Ktit.1.33, Kp-1.237, en (atiiii ). 
ki - A; exp(-Elajilg'f) constante de velocidad para la reacción i, con A; para las reacciones de primer orden cn 

(kgmol/lir k&., aun); para las reacciones de segundo orden en (kginol/hr 
	atm); y Ea; en (keal/gmol). 
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Un análisis de los resultados presentados en la Tabla 3.13, nos indica que el modelo en general 
predice en forma aceptable la composición de los isómeros y la temperatura a la salida del reactor. 
Se observa una ligera diferencia con respecto a la fracción mol del isómero orto, y también para 
algunos productos de menor proporción. Los datos de planta para la simulación No. I son valores 
promedio de un periodo de operación del reactor, por lo cual se debe tener precaución al 
comparar estos resultados, ya que el catalizador se desactiva paulatinamente a medida que 
transcurre el tiempo de operación. Los datos de planta para las simulaciones 2 y 3, son resultados 
obtenidos con un catalizador fresco. 

En las Figuras 3.11a, b, e se presentan los perfiles de composición, temperatura y presión a lo 
largo del reactor para la simulación No. 3. En la Figura 3.11a se puede apreciar la forma en que 
cambia la fracción mol de los tres isómeros con respecto a la longitud del reactor. En esta misma 
gráfica se hace una comparación entre el modelo pseudo-homogéneo y el pseudo-heterogéneo.  
Las resistencias internas originan una disminución en la conversión del isómero meta, como 
consecuencia de la reducción en las velocidades de reacción. Con respecto al isómero para, se 
puede observar un menor rendimiento a lo largo del reactor. En la gráfica de subproductos 
(3, llb), ae aprecia una disminución en la conversión de etilbenceno y menor producción de 
compuestos pesados; todo esto originado por las resistencias difusionales. 

Al disminuir la velocidad de reacción la generación 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 le. 

Figura 3.1 l a Perfiles de composición para los isómeros calculados con los modelos -- pseudo- 
homogéneo y 	 pseudo-heterogéneo, para la simulación No 3. 
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Figura 3.tlb Perfiles de composición para los 
subproductos (simulación No. 3) calculados con 
los modelos: 
- pseudo-homogéneo 
	 pseudo-heterogéneo  

Figura 3.1Ic Perfil de temperatura en el reactor 
(simulación No. 3) calculado con los modelos: 

- pseudo-homogéneo 
	 pseudo-heterogéneo 

La forma en que se incluyen las resistencias interfase-intrafase al modelo del reactor para este 
sistema complejo, se discutió en el capitulo 2. En la Figura 3.11d se presenta en forma gráfica la 
solución del modelo de reacción-difusión, descrito por el sistema de ecuaciones (2.23), lo cual 
proporciona los perfiles de concentración y temperatura en la interfase y en el interior de sólido 
(a C=z/L=0.02). Para este sistema se encontró que las resistencias externas a la transferencia de 
masa y calor eran poco importantes; esto se debe al bajo calor de reacción involucrado para este 
sistema. En esta figura se puede observar que existen gradientes de concentración 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 isómero meta y el etilbenceno disminuyen hacia el centro de la 
partícula 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 variación del factor de 
eficiencia a lo largo del reactor, en tanto que para las reacciones de isomerización se observaron 
cambios importantes. 
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Tabla 3.12 Características del reactor y catalizador utilizadas para las simulaciones. 

Reactor Catalizador 
L = 1.0m Pt/Si02-A1203 
pu = 545.0 kg/m3  dp= 2.625x103  m 

de = 2.606 in R",.= 3.5x104  cm 
G = variable 4=3.8 
e«).5 pp=1000 kg/m3  

Ep= 0.4 

Tabla 3.33 Condiciones de operación y resultados de las simulaciones para el proceso de isomerización de xilenos.• 

1 Simulación #1 Simulación #2 .. Simulación #3 
Composición Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida 

Planta Simulación Planta Simulación Planta Simulación 
Fracción mol 
o- Xileno 0.0207 0.0163 0.0151 0.0050 0.0160 0.0126 0.0070 0.0160 0.0135 
rn-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 
TMB 0.0006 - 0.0067 0.0000 0.0000 0.0072 0.0000 0.0000 0,0082 

0.0067 ES 0.0076 0.0027 0.0300 0.0230 0.0030 0.0280 0.0240 0,0028 
H2  0.9091 0.9091 0.9024 0.7420 0.7380 0.7291 0.7090 0.7050 0.6956 
CR, 0.0000 - 0.0175 0.0300 0.0300 0.0702 0.0440 0.0440 0.0835 

0.0043 Ligeros 0.0021 0.0020 0.1180 0.1180 0.1180 0.1280 0.1280 0.1280 

T (K) 693.0 703.0 705.615 658.5 671.7 672.3 654.5 667.1 667.8 
P (atm) 19.34 - 19.32 13.1 13.0 13.09 13.1 13.0 13.09 

o, F 	(kgmolflar) _ 258.408 247.442 262.036 

• Los dalos para la simulación 41 corresponden a datos de operación de la planta de isomerización de >átenos de Cosoleacaque (Pernex), en tanto que para 
las simulaciones 2 y 3, se tomaron de la referencia [151 
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Figura 3.11d Perfiles de composición en el 
interior de la particula de catalizador a z/1..=0.02 
(simulación No.3). 

Figura 3,11c Perfiles axiales para los factores de 

eficiencia 	(simulación No.3). 

Una aplicación importante del modelo empleado para simular el reactor en el proceso de 
isomerización de xilenos, consiste en analizar la influencia de diversos parámetros (de operación, 
cinéticos y de transporte) que afectan de diferente forma el comportamiento del reactor. En la 
siguiente mcción se presenta un análisis de sensibilidad paramétrico para este proceso. 

IV. Análisis de sensibilidad paramétrico para el proceso de isomerización de 'Henos. 

En esta sección se presenta un análisis de sensibilidad paramétrico para el proceso de 
isomerización de xilenos, empleando el modelo matemático pseudo-heterogéneo para el reactor y 
el modelo cinético de la Tabla 3,1 I. Este análisis se enfocará principalmente al efecto de los 
cambios en las condiciones de operación del reactor, y a la incertidumbre en los parámetros 
(cinéticos, del reactor y catalizador) empleados. 

El vector respuesta seleccionado para analizar este proceso estará constituido por las 
siguientes variables dependientes: 

*Producción de p-xileno, Ypx (Kgmol/hr) 
*Pérdida de xilenos, Lx (%) 
*Conversión de etilbenceno, Xrn (%) 
*Incremento de temperatura AT (K) 

En vista de que el producto principal es el p-xileno, una buena medida de la efectividad del 
proceso es la producción de p-xileno. Mientras que, como una medida de la selectividad se utilizó 
la pérdida de xilenos (%), la cual se define como la conversión de los isómeros (orto, meta y para) 

32 



hacia otros subproductos (tolueno, productos pesados etc.). La conversión de etilbenceno es otro 
de los objetivos importantes en este proceso. Finalmente, la diferencia de temperatura en el reactor 
(r,,,-Ten,) nos indica el comportamiento térmico del proceso. 

A continuación se presentan los resultados obtenidos del análisis de sensibilidad para este 
proceso, tomando corno condiciones de operación base, las reportadas en la Tabla 3.13 para la 
simulación No. 3. 

a) Condiciones de operación 

Masa velocidad del fluido 

Al incrementar la masa velocidad del fluido paralelamente se aumenta el espacio velocidad 
(W11SV), lo cual trae como consecuencia una reducción en el tiempo de contacto del fluido 
reaccionante. En el rango de variación mostrado en la Tabla 3.14, se observa un Incremento en la 
producción de p-xileno y una reducción importante en la pérdida de xilenos al disminuir el tiempo 
de contacto. 

Tabla 3.14 Efecto de la masa velocidad del fluido sobre el comportamiento del reactor. 

.e....... 

6=3028,4 (kg/hr m2) 

829_..._  
Ypx (kgmol/hr) 
Lx (%) 
Xen (%) 
Al....:2 

13.67 
8.92 

94.81 
16.00 

17.94 
3.47 

90.12 
13.32 

22.02 
0.14 

85.03 
11.45 

Los perfiles axiales para la producción 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 
sección inicial del reactor se presenta una ganancia de xilenos, lo cual se debe a la isomerización 
del etilbenceno, posteriormente a la salida del reactor la pérdida de xilenos empieza a ser 
importante. A partir de estos resultados se puede concluir que un incremento en la masa velocidad 
del fluido aumenta la producción de p-xileno y disminuye la pérdida de xilenos. 

Temperatura de alimentación 

Al incrementar la temperatura de entrada al reactor, la producción de p-xileno disminuye y la 
pérdida de xilenos aumenta notablemente, al igual que el gradiente de temperatura y la conversión 
de efilbenceno. Estos resultados son originados por el dominio de las reacciones laterales a 
temperaturas altas. Los resultados se presentan gráficamente en la Figura 3,13a, donde se observa 
la producción de p-xileno y la pérdida de xilenos en función de la temperatura de alimentación al 
reactor. 

En la Figura 3.13b se presentan los perfiles axiales de rendimiento de p-xiteno y pérdida de 
)(llenos a diferentes temperaturas. Se observa un máximo en la producción de p-xileno y un 
mínimo en la pérdida de xilenos a una determinada posición axial, los cuales se desplazan hacia la 
entrada del reactor a medida que se incrementa la temperatura de alimentación, 
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Figura 3.12 Perfiles axiales para el rendimiento de p-xileno (Ypx) y pérdida de xilenos (Lx) al variar la 
masa velocidad del fluido: — G, — — (0.8)G, • • • • (1.2)G. 
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Figura 3.13a Rendimiento de p-xileno (Ypx) y 
pérdida de xilenos (Lx), en función de la 
temperatura de alimentación al reactor. 

Figura 3.13b Perfiles axiales para el rendimiento 
de p-xileno (Ypx) y pérdida de xilenos (Lx) a 
diferentes valores de la temperatura de alimenta-
ción. — 654.5 K, — ' 634 K, " — 694 K. 
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Presión de operación 

La presión de operación del reactor afecta de manera importante tanto la producción de p-
xileno como la pérdida de xilenos. En la Figura 3.14a se aprecia que existe un máximo en la 
producción de p-xileno a una presión de 9 aun, 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 la temperatura a la salida del reactor, 
como de la conversión de etilbenceno con el incremento en la presión de operación. 

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

Relación H2/HC 

La relación H2/11C no tiene un efecto muy importante sobre la producción de p-xileno, como 
se observa en la Figura 3,15. Sin embargo, la pérdida de xilenos decrece inicialmente con el 
aumento del flujo de hidrógeno y además, esta variable es de especial importancia ya que con 
relaciones altas de H2/HC, se prolonga el tiempo de vida del catalizador. 

Figure 3.14a Efecto de la presión de operación sobre la producción de p-xileno (Ypx) y la pérdida de 
xilenos (Lx). 
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Figura 3.14b Efecto de la presión de operación 
sobre el incremento de temperatura y la 
conversión de etilbenceno (Xcb). 

Figura 3.14c Perfiles axiales para la producción 
de p-xileno (Ypx) y pérdida de xilenos (Lx): 

—13,1 atm, — - 5 atm, • • • • 21 atm. 

Figura 3.15 Influencia de la relación H2/HC sobre la producción de p-xilcno (Ypx) y la pérdida de xilenos 
(Lx). 
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Composición de la alimentación 

La sensibilidad del modelo a cambios en la composición de la alimentación 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 isómero (orto, meta, para y etilbenceno) manteniendo constante el porcentaje 
total de los isómeros en la carga. 

Tabla 3.15 Respuesta del modelo ante el cambio en la composición de la carga al reactor. 

Referencia +5% o-xileno +5%m-xileno+5%p-xileno +5% Etilbenceno 
% mol normalizado 
o-xileno 6.31 11,31 5.58 5.95 5.88 
m-xileno 56,75 53.73 61.76 53.54 52.96 
p-xileno I 1.71 11.09 10.36 16.71 10.93 
etilbenceno 25.22 23.88 22.31 23.79 30.22 

Ypx (kgrnol/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 
XEB 90.12 90.13 90.15 90.13 90.25 

De los resultados presentados anteriormente se observa que, tanto la producción de p-xileno 
como la conversión de etilbenceno y el incremento de temperatura en el reactor, no se ven 
afectadas apreciablemente con los cambios en la composición de la carga; mientras que la pérdida 
de xilenos se favorece con una mayor concentración de o-xileno y en cambio se obtiene una 
ganancia de )(Henos al incrementar el contenido de etilbenceno, lo cual se debe a la producción de 
isómeros a partir de etilbenceno. 

b) Parámetros cinéticos. 

Experimentalmente se ha observado [14] que para este proceso el catalizador se desactiva 
paulatinamente con el tiempo de operación del reactor, lo cual trae cambios importantes tanto en 
el rendimiento como en la selectividad del proceso. En algunos estudios [14,16] se ha observado 
que la desactivación 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 más 
rápido que aquellos donde ocurren las reacciones de isomerización. 

Con el objeto de simular el comportamiento del reactor cuando el catalizador se desactiva 
gradualmente, se variaron los factores pre-exponenciales para las reacciones laterales 
(hidrogenólisis y dismutación de xilenos) en ±10 y ±20%. Los resultados de este análisis 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 producción de p-xileno aumenta ligeramente y tanto la pérdida de xilenos como el 
AT en el reactor, decrecen. 

Figura 3.16 Cambios en el rendimiento de p-
xileno y en la pérdida de xilenos con el tiempo de 
vida del catalizador. P=10 Kg/cm', WHSV= It 

hit, (mol H7/mol HC)=7, T=390 °C. Referencia 
1141. 

Tabla 3.16 Respuesta del modelo al variar la actividad del catalizador para las reacciones laterales. 

A4 
-20 % -10% 0 +10%+20% , , 

Ypx (Itynolihr) 18.43 18.19 17.94 17.69 17.41 
Lx (.4) -0.80 1.39 3.47 5.53 7.65 
AT (K) 11.47 12.39 13.32 14.23 15.11 
Xan (%) 89.84 90.00 90.12 90.33 90.48 

e) Paráme( de transporte 

Debido a que el reactor analizado para este proceso opera en forma adiabática, no existen 
parámetros de transporte a nivel reactor que puedan afectar la respuesta del modelo. Además, el 
bajo calor de reacción involucrado en este proceso da como resultado que los gradientes de 
temperatura y composición en la interfase resulten poco importantes. 

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

Tabla 3.17 Efecto de algunos parámetros de transpone intrafase sobre la respuesta del modelo. 

Ilp." k, 
Base -50% +50% -50% +50% -50% +50% 

Ypx (Kgmol/hr) 17.94 18.14 17.73 17.59 18.00 17.94 17.94 
Lx (%) 3,47 3.91 3.25 3.05 3.76 3.48 3.47 
AT (K) 13.32 13.77 12.92 12.62 13.59 13.33 13.32 
XEn (%) 90.12 94.09 86.77 84.27 92.52 90.17 90.17 

V. Discusión de resultados. 

En este primer ejemplo se analizó el reactor para el proceso de isomerización de xilenos 
empleando el modelo unidimensional pseudo-heterogéneo y la cinética para el catalizador a base 
de Pt/SiO2-A1203. 

Para este modelo pseudo-heterogéneo fue necesario resolver un sistema de ecuaciones 
diferenciales de segundo orden con valores de frontera, el cual describe los perfiles de 
composición y temperatura dentro de la partícula de catalizador. Los cálculos se realizaron 
sucesivamente para diferentes posiciones axiales en el reactor. La solución de las ecuaciones para 
el sólido resultó ser un problema que requiere de un gran número de cálculos para este sistema de 
reacción complejo. El sistema consiste de 10 ecuaciones (9 componentes + balance de energía) y 
se resolvió utilizando el método de colocación ortogonal. 

Al comparar los resultados de las simulaciones contra datos de planta, se observó que el 
modelo predice con una desviación 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 otros subproductos como el tolueno, etilbenceno y metano, las 
diferencias Rieron mayores que para los isómeros. 

Se observaron factores de eficiencia menores de 0.6 para las reacciones de isomerización y 
para algunas reacciones laterales (principalmente para la conversión del etilbenceno). Como 
consecuencia de estas resistencias, los resultados que predice el modelo pseudo-heterogéneo 
difieren de los calculados con el modelo pseudo-homogéneo. En general, las resistencias internas 
originan un decrecimiento en la conversión del isómero meta, y una menor producción de p-xileno 
y o-xileno. Estas diferencias se presentan sobre todo a tiempos de contacto intermedios, mientras 
que a la salida del reactor ambos modelos predicen prácticamente la misma composición de los 
tres isómeros. Para el etilbenceno estas diferencias son más notables, lo cual se debe a que las 
reacciones donde participa son más rápidas. 
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Con el objeto de poder determinar las variables de mayor influencia en la respuesta del 
modelo, se llevó a cabo un análisis de sensibilidad parametrico para este proceso. Se analizó la 
influencia de los principales parámetros (de operación, cinéticos, y de transporte intrafase) sobre 
la respuesta del modelo, constituida por las siguientes variables dependientes: producción de p-
xileno, % pérdida de xilenos, incremento de temperatura en el reactor y conversión de 
etilbenceno. 

La masa velocidad del fluido, la temperatura de entrada y la presión de operación del reactor, 
son los parámetros de operación que afectan de manera importante el comportamiento del 
reactor. 

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

La temperatura y presión de operación 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 presión de 15 a 20 atm) Con 
respecto a la producción de p-xileno, se nota que es favorable trabajar con temperaturas 
relativamente bajas (630-660 K), lo cual es consecuencia del equilibrio termodinámico. A una 
presión de 9 atm se observa un máximo en la producción de p-xileno, mientras que a presiones 
mayores de 11 atm la descomposición 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 producción razonable de p-xileno y reducir la 
pérdida de xilenos. 

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

Una variación de 50 % en los parámetros de transporte intrafase analizados (factor de 
tortuosidad, conductividad térmica efectiva del sólido, y radio de poro) no tienen una influencia 
importante sobre el comportamiento global 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-sólido, no. influyen de manera 
importante en el proceso. Adicionalmente, no se encontraron gradientes de temperatura 
importantes en el interior de la partícula 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 permitirá formular un modelo más simple sin que este pierda su 
validez. 

Para concluir esta sección sólo cabe resaltar la importancia de los modelos matemáticos para 
el estudio de sistemas complejos, como el que se analizó en esta parte de la tesis. El modelo se 
utilizó para predecir las condiciones de operación (y combinaciones de estas) que beneficien los 
objetivos del proceso estudiado. 
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3.2 Síntesis de anhídrido maléico a partir de n-butano. 

El anhídrido maléico se utiliza principalmente en la manufactura de resinas de poliester 
insaturadas, químicos para la agricultura, aditivos para la comida, aditivos para aceites lubricantes 
y productos farmacéuticos. 

La mayor parte de la producción actual de anhídrido maléico se obtiene por medio de la 
oxidación de benceno en un reactor catalítico de lecho fijo [17,18]. Actualmente el benceno está 
siendo desplazado por el n-butano, debido al menor costo de este último, y al hecho de que es un 
material ecológicamente más favorable. Los productos de su oxidación son principalmente 
anhídrido maléico y óxidos de carbón. La producción de anhídrido maléico a partir de n-butano es 
menor, debido a dos factores: i) la menor selectividad hacia anhídrido 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 producción de anhídrido maléico a 
partir de n-butano se basan en el sistema PVO (óxido de vanadio-fósforo) [17,18]. 

1. Modelo cinético. 

Recientemente se han llevado a cabo varios estudios para obtener expresiones cinéticas que 
describan la secuencia de reacciones durante la oxidación de n-butano sobre un catalizador PVO 
[19,20]. Sharma et al. [19] proponen un sistema de reacciones triangular, con la reacción deseada 
de n-butano hacia anhídrido maléico en paralelo con la reacción de oxidación total, y la reacción 
de descomposición del anhídrido cierra el sistema. 

CO, 002,1120 

Figura 3.20 Sistema de reacciones en el proceso de oxidación de n-butano sobre un catalizador PVO 
1191 

La estequiometria de las reacciones, así como las expresiones de velocidad de reacción y sus 
respectivos parámetros cinéticos, se presentan en la Tabla 3.20. 
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Tabla 3.20 Reacciones, cstequioinctria y parámetros cinéticos para el proceso de oxidación de n-butano 

1191. 

Reacción Ec. de rapidezAl  Ea" 

c4 t1 1 0 + 3.502 --11-4 c 4 11 2 03 + 411 20 
165580.68 22243.46 - 	

kip  
1.1  I+ K.„2 P2 

C411203 + 02  —11--.4C0 +1120 

k2 P2 

6.392x101  37032,61 r2 ' 
(1+ K a 2 P2 )-2-  

C41110+5.502 —k----)2C0 + 2CO2 +51120 r3 .-- k 31'1154 25871.98 22243.46 

alequioinelrla 
M 

Componentes = R•E v-y  • r j 	1 
i=1 

1. n-butano R(1) = -rt - r3  
2. A. maléico R(2) = r1 - r2 
3. CO2  R(3) = 2 r3  
4. CO R(4)=4 r2 +2r3 
1 1120 R(5) = 4 E.'  -1- r2 + 5 r3  
6.02 R(6) = -3.5r1  - r2  - 5.5 r3  
7. N2 R(7) = 0.0 

• A en unidades de (kgmol/kut  hr aun° 5') para las reacciones 1 y 3; y en (kgniol/kgcat hr atm) para la reacción 2. 
•• Ea en (realikgrool) 
Ka, = constante de adsorción para el anhídrido maldice = 310.0 atm-t . 

II. Simulación del reactor para el proceso de oxidación de n-butano. 

En esta sección se llevará a cabo la simulación del reactor de lecho fijo para el sistema de 
reacciones descrito previamente, en condiciones de operación similares a las que se reportan en la 
literatura [19-21]. 

Debido a que el sistema de reacciones es exotérmico, resulta necesario que el reactor se 
encuentre provisto de un sistema de enfriamiento que mantenga la temperatura dentro de ciertos 
límites. La transferencia de calor a través de la pared del reactor genera un gradiente de 
temperatura en la dirección radial, y probablemente también existan gradientes de concentración 
en esta dirección. El modelo bidimensional se ha encontrado apropiado para describir este tipo de 
reactores [22,23]. Este modelo fue formulado en el capítulo 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 llevó a cabo la simulación del reactor para varias condiciones de operación. Los 
parámetros utilizados para el reactor, catalizador y de transferencia de calor, se especifican en la 
Tabla 3.21. 
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Tabla 3.21 Parámetros del reactor, catalizador y de transferencia de calor, empleados para las simulaciones 
119-21,24]. 

Reactor Catalizador Transferencia de calor 

L =6.5in 
pu =733 kg/m3  
d1 =0.025 m 
E =0.4 
G =variable 

111•11014.10.11Mlia, 

PVO 
dp =0.003 m 
it,,,. =6.0x 10's  cm 
t=3.0 
e =O• 54 P 

pi, =1250 kg/m3  

X, =0.946 kcal/hr in K 
cr..„ =141.04 kcal/hr m2  K 

1 	1 + 	d t  - ...-. 
ai 	aw 	6.133 .Ir  

Se realizaron varias simulaciones en condiciones de operación 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 publicación, por lo que se tuvieron que hacer suposiciones 
al respecto. Por ejemplo, la temperatura de entrada al reactor se consideró igual a la temperatura 
de la pared, y se tomó el mismo valor para la densidad del lecho catalftico 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 conversión 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 energía de activación para la reacción de 
descomposición del anhídrido maléico, la cual se reporta con un intervalo de confidencia de ±20%. 
Este resultado se confirma posteriormente con los resultados del análisis de sensibilidad 
paramétrico realizado para este proceso. Con respecto a la temperatura máxima alcanzada con 
respecto a la posición 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 posición radial ( .3), y a la temperatura en 
la pared del reactor (=1)). Un análisis de estos resultados indica que el mayor gradiente radial de 
temperatura se presenta para la simulación No.1, el cual fue de 32 K, y corresponde a la operación 
del reactor con la mayor temperatura de enfriamiento (673 K). En referencia a los gradientes de 
concentración con respecto a la coordenada radial, en este trabajó se confirmó la escasa 
importancia de la dispersión radial de masa. 

Los perfiles axiales de composición para la simulación No. 1, se presentan en la Figura 3.21a. 
En esta gráfica se puede apreciar la distribución de productos a lo largo del reactor. Se observa 
como a medida que aumenta la conversión de n-butano, la fracción mol de subproductos (CO y 
CO2) se incrementa más rápido que la del producto deseado (anhídrido maléico), por lo cual, la 
selectividad disminuye a conversiones altas. 

43 



Tabla 3.22 Datos experimentales y resultados de las simulaciones para el proceso de oxidación de n-butanos. 

Simulación 1 	1 	1 	2 	1 	3 	V 	4 	1 	5 	1 	6 	 7 	{ 	8 

Datos a la entrada del reactor 
fracción mol 

n-butano 
02 
N2 

0.0182 
0.2062 
0.7756 

0.0186 
0.2061 
0.7753 

0.0075 
0.2084 
0.7841 

0.0075 
0.2084 
0.7841 

0.0126 
0.2073 
0.7800 

0.0181 
0.2062 
0.7757 

0.0181 
0.2062 
0.7757 

0.0220 
0.2054 
0.7726 

To (K) 673 663 653 643 623 656 636 636 

Po (atrn) 1.9 1.65 1.64 1.64 1.62 1.9 1.9 1.9 

G (kgthr rn2) 4464 4428 4284 4284 4356 4680 4680 3564 

Datos a la salida del reactor 
exp 	1 cale exp 	; cale exp 	; cale exp 	; cale exp 	; cale exp 	; cale exp 	; cale exp 	1 cale 

Conversión, 90.0 	; 90.20 84.0 	; 77.70 
e 

89.4 	; 91.84 
1 

81.0 	; 81.91 
1 

52.3 	; 46.46 
1 

85.0 	; 86.08 
1 

60.0 	; 62.63 
1 

65.0 	¡66.85 

S ML, % 63.0 	; 53.45 68.0 	; 59.62 66.1 	; 64.88 71.9 	; 68.76 81.6 	; 73.51 55.0 	; 56.81 67.0 	; 64.16 63.0 	; 60.72 

Tmax (K) 	::, 

1=1 

¡ 734.5 
713.0 	I 

: 702.2 

¡ 701.5 
692.0 1  

i 681.8 

; 667.5 
665.0 1  

i 660.3 

¡ 654.0 
653.0 	! 

i 648.6 

; 631.3 
633.0 	, i 

1 627.2 

; 713.3 
693.0 	: 

i 683.2 

;661.4 
648.0 	, 

: 648.6 

653- 	;665.3 
658 

i 650.5 

CO/CO2 1.51 	¡ 1.62 1.55 	; 1.51 1.57 	'I  1.86 1.56 	: 1.63 1.43 	: 1.26 - 	: 1.45 - 	1 1.26 - 	: 	1.21 

• Los datos experimentales se tomaron de la referencia [211. 
Tmax - kmpetatura máxima: en el centro del reactor ( rl) y en la pared (E=1). 

=selectividad dinida de acuerdo a la ecuación (3.1). 
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En la Figura 3.21 b se presentan los perfiles de temperatura con respecto a las coordenadas 
axial y radial en el reactor. Se observa que existe un máximo en la temperatura del fluido en el 
centro del reactor (r/Rt--/---0) a una determinada posición axial (z/L=Q, lo cual es característico 
para reacciones altamente exotérmicas. A la entrada del reactor la velocidad de reacción es alta 
debido a la alta concentración de reactivos, lo cual origina un aumento en la producción de calor 
en esta zona; posteriormente la transferencia de calor con el medio de enfriamiento provoca un 
descenso de temperatura y la generación de calor ya no es tan importante. En esta misma gráfica 
se puede apreciar que en el centro del reactor (con respecto a la posición 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 posición axial donde se presenta el máximo. Esta 
diferencia de temperatura con respecto a la posición radial, es una función del coeficiente de 
transferencia de calor en la pared (aw) y de la conductividad térmica efectiva radial (4), como se 
discute posteriormente. Los valores utilizados para estos parámetros se presentan en la Tabla 
3.21. 

Figura 3,21a Distribución de productos a lo 
largo del reactor para la simulación No.l. 

Figura 3.21b Perfiles de temperatura en el 
reactor con respecto a la posición radial (r/Rt--4) 
Y axial (z/D---), calculados con el modelo 
bidimensional pseudohomogéneo. 

En la Figura 3.21c se grafica la selectividad hacia anhídrido maléico con respecto a la posición 
axial en el reactor. La selectividad fue definida de la siguiente forma: 

SAMAL = 
mol • de• Amal.x100 

mol • de•Amal.+
[mol • CO+ mol • CO2 

4 

(3.1) 

45 



oo 

70 

e• 

rn -- 

40 

I 3°  
2O 

 

10 

é 	  
o 	0.2 	0.4 	0.6 	os 

zIL 

Figura 3.21c Selectividad hacia anhídrido 
maleico en función de la posición axial del 
reactor. 

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 simulación 
No. 2 es mayor, lo cual se debe a que la reacción consecutiva de descomposición de anhídrido 
maléico se favorece a concentraciones altas de este producto y a temperaturas altas, debido a que 
la energía de activación para esta reacción es mayor que para las reacciones 1 y 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 parámetros de operación, cinéticos y de transporte, pueden afectar en forma significativa 
la respuesta del modelo. Para estudiar apropiadamente el efecto de los parámetros más 
importantes sobre el comportamiento del reactor, generalmente se recurre al análisis de 
sensibilidad paramétrico, el cual es de gran valla para definir las variables de más influencia en el 
proceso. A continuación se realizará un análisis de sensibilidad paramétrico para este proceso. 

111. Análisis de sensibilidad paramétrico para el proceso de oxidación de n-butano. 

Aspectos generales referentes al análisis de sensibilidad paramétrico, se discuten en el capítulo 
1. 
El análisis de sensibilidad se realizará sobre tres grupos distintos de parámetros: 

a). Condiciones de operación 
b). Parámetros cinéticos 
c). Parámetros de transporte 
Los parámetros más importantes de cada grupo se variarán independientemente y se 

determinará su influencia sobre un vector respuesta, constituido por las siguientes variables 
dependientes: 
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•Conversión de n-butano (Xo) 
•Selectividad hacia anhídrido maléico (SmiAL) 
•Temperatu.ra máxima en el reactor (Tmax) 
•Relación molar CO/CO2  

A continuación se presentan los resultados de este análisis, tomando como base las condiciones 
de operación para la simulación No.1, y los parámetros definidos en la Tabla 3.2 L 

a). Condiciones de operación. 

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. El incremento en la 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 conversión y un 
incremento en la selectividad del proceso; en tanto que, la temperatura máxima y la relación 
CO/CO2  no se ven afectadas apreciablemente. 

Tabla 3.23 Efecto de la masa velocidad del fluido sobre el comportamiento del reactor. 

G= 4464 kg/hr m 
1251......1:222..........9221211215..„; 

Conversión, % 95.76 93,02 90,20 87.47 84.85 
Selectividad, % 51,78 52.66 53.45 54.19 54.90 
Tmax, K 734.15 734.96 734.54 734.84 734.74 
CO/CO2  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 máxima del fluido aumenta, así 
como la conversión y relación CO/CO2, mientras que la selectividad disminuye drásticamente. 

En la Figura 3.22a se observa gráficamente el cambio en el perfil de temperatura con respecto 
a la posición 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 súbito de la temperatura del fluido 
con una pendiente muy pronunciada, lo cual origina una inconsistencia en la solución numérica del 
modelo. El conocimiento de este valor critico de la temperatura de la pared, es de especial 
importancia para definir la zona de operación bajo la cual el reactor operará en forma estable (sin 
disparos de T). 
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Figura 3.22a Cambios en el perfil axial de 
temperatura en función de la temperatura de la 
Pared. 

Figura 3,22b Cambios en el comportamiento 
matemático del modelo al variar la temperatura 
de la pared. 

Para tratar de explicar la razón de este comportamiento en el sistema, debemos analizar lo que 
ocurre con la solución del modelo a medida que se incrementa la temperatura de enfriamiento. Se 
observa que a temperaturas bajas, existe un máximo simple en el perfil de temperatura del fluido, 
lo cual en términos de derivadas, resulta en un cambio de signo de las pendientes antes y después 
del máximo, y finalmente la pendiente decrece tendiendo a un valor de cero. Este comportamiento 
se aprecia en la Figura 3.22b donde se grafica la derivada de temperatura con respecto a la 
posición axial (dT/dC), en flmción de la posición axial del reactor. En el valor criticó de 
temperatura (Tw), se observa un comportamiento diferente en la solución matemática del modelo. 
Se aprecia que existe un punto de inflexión que origina un disparo no controlado de temperatura 
en el reactor. Esto significa que el reactor puede operar en una zona donde la generación 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 inflexión en el perfil de T) que nos dice que cualquier variación de 
Tw por pequeña que sea, originará un incremento brusco de temperatura en el reactor. 

Temperatura de la alimentación 

En la Tabla 124 se presentan los resultados del cambio en la temperatura de alimentación al 
reactor, manteniendo constante la temperatura de enfriamiento. El cambio de To tiene un efecto 
pe,quello sobre la conversión, selectividad y relación CO/CO2; mientras que a temperaturas altas 
(693 K), la temperatura máxima alcanzada en el reactor se incrementa en aproximadamente 14 K, 
sin qtie se llegue a la temperatura critica que origina el incremento súbito de temperatura. 
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Tabla 3.24 Efecto de la temperatura de alimentación sobre el comportamiento del reactor. 

.....— 	 ,.., 
To (K) 

653 663 673 683 693 

Conversión, % 89.59 89.79 90.09 90.56  91.35 
Selectividad, % 53.78 53.66 53.46 53.13 52.46 
*Tmax (K) 714.69 716.78 719.75 725.36 733.81 
CO/CO2  1.62 1.63 1.64 1.66  1.70 
•Reailiados que predice el modelo unidimensiona pseudohomogéneo. 

Presión de operación 

La presión de operación como es de esperarse, tiene un efecto importante sobre el 
comportamiento del reactor. Como para el caso de la temperatura del medio de enfriamiento, 
existe un valor critico de la presión, por encima del cual se presenta un incremento súbito de la 
temperatura del fluido. 

Al aumentar la presión de operación, la conversión aumenta y la selectividad disminuye, y 
además, es necesario utilizar temperaturas de enfriamiento más bajas, debido al aumento de Tmax, 
como ae puede apreciar en la Figura 3.23a. 

En la Figura 3,23b se observa el cambio en la solución matemática del modelo al incrementar 
la presión de operación del reactor. Al igual que para el análisis de Tw, existe un punto de 
inflexión que separa el comportamiento estable del reactor, de la zona de riesgo. 

Figura 3.23a Efecto de la presión de operación 
del reactor sobre Tmax a diferentes valores de la 
temperatura de enfriamiento. 

Figura 3.23b Cambios en el comportamiento 
matemático del modelo al variar la presión de 
operación del reactor. 
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Concentración de n-Idano 

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

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

Tabla 3.25 Respuesta del modelo ante el cambio en la concentración de n-butano en la carga al reactor. 

Fracción mol de n-butano  
0.01456 0.01638 0.0182 0.02002 0.02184 0.023 0.024 

Conversión, % 93.99 91.86 90,20 88.67 87.75 88.03 92.96 
Selectividad, % 54.30 53.92 53.45 52.78 51.75 50.44 44.75 
Tmax (K) 721.11 727.45 734.54 744.26 757.35 771.86 812.51 
CO/CO2  1.75 1,68 1.63 1.59 1.58 1.62 1.90 

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

Figura 3.24 Efecto de la concentración de n-
butano sobre Tmax a diferentes valores de la 
temperatura de la pared. 
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b) Parámetros cinéticos 

Actividad del catalizador 

El cambio en la actividad del catalizador se puede simular variando los factores pre-
exponenciales para las reacciones involucradas. Para el presente análisis se considera que la 
actividad cambia por igual para las tres reacciones que constituyen el modelo cinético para este 
proceso, de esta forma se decidió 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 la constante 
de adsorción (K.) en ± 10%. 

A, Ka 
- 1 0% + 1 O% 0% -10% + 1 0% 

Conversión, % 85.56 94.51 90.20 92.01 88,60 
Selectividad,% 55.04 51.33 53.45 52.98 53.61 
Tmax (K) 722.90 754.59 734.54 739.70 730.96 
CO/CO2  1.57 1.72 1.63 1,76 1.53 

Estos resultados predicen los cambios que se obtendrán para un catalizador que se desactiva 
gradualmente con el tiempo de operación 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 adsorción 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 parámetro, no afecta drásticamente a la respuesta del modelo. 

Energías de activación 

En la Tabla 3.27 se analiza la influencia que puede tener la incertidumbre en los valores 
reportados de las energías de activación para las reacciones involucradas. Cada uno de estos 
parámetros se varió independientemente, manteniendo constantes los parámetros restantes. 

Del análisis de los resultados y de las Figuras 3.25 a y b, se observa que al disminuir en un 2% 
la energía de activación para la reacción deseada (1), se origina un dominio de esta a temperaturas 
bajas, generando rápidamente el producto deseado (anhídrido maléico). Posteriormente comienza 
a ser importante sobre todo la reacción (2), la cual es también la más exotérmica, incrementándose 
con esto la temperatura del reactor y disminuyendo la selectividad del proceso. Al incrementar 
este mismo parámetro en un 5%, la reacción (1) se hace dificil a temperaturas bajas, y por lo tanto 
la conversión de n-butano decrece. Al mismo tiempo, debido a la escasa generación de anhídrido 
mataco, la reacción (2) se ve desfavorecida y por lo tanto la generación de calor no es muy 
importante. El resultado global de este cambio es una menor conversión, selectividad y Tmax del 
fluido. 
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Tabla 3,27 Cambios en la respuesta del modelo al variar las energías de activación de las reacciones 
involucradas. 

Ea i Ea2  Ea3 

-2% 0% +5% -5% 0% +5% -2% 0% +5% 

Converses  98.71 90.20 75.86 99.68 90.20 118.53 97.96 90.20 75.55 

Selectividad, % 52,79 53.45 38.59 13.38 53.45 60.60 44.01 5145 68.70 

Tinas (K) 806.26 734.S4 701.33 758.36 734,54 732.17 775.41 734.54 714.41 

CO/CO2  2.11 1.63 1.58 5.23 1.63 1.15 1.68 1.63 2.11 

Intervalo de 
confidencia (191 ±5% ±20% ±5% 

AHr (Kcal/mol) 31)1 340 635 

Reacción (1) mllutano .-> A. mal (2) A. mal -› CO, CO2, 1120 (3) n-Butano --) CO, CO2, 
F120 

Figura 3,25a Cambios en el perfil de temperatura 
asociados con la incertidumbre en el valor de la 
energía de activación para la reacción principal 
(I), 

Figura 3,25b Cambios en la conversión y 
selectividad asociados con la incertidumbre en el 
valor de la energia de activación para la reacción 
principal (1): 

Eal, 	(0.98)ta1, 	' 	(1.05)11a, 

La Incertidumbre en el valor de la energía de activación para la reacción (2) es mayor que para 
las 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 disminución 
en 5% para este parámetro, da como resultado que la descomposición del producto deseado sea.  
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más fácil, lo cual disminuye la selectividad drásticamente. Al incrementar este parámetro en 5%, se 
observa un incremento en la selectividad, mientras que el cambio en la conversión y Tutax es 
menor. 

Este análisis nos indica que las diferencias observadas en las predicciones del modelo con 
respecto a la selectividad, pueden estar asociadas con la incertidumbre en las energías de 
activación, principalmente para la reacción de descomposición de anhídrido maléico. 

Figura 3.26a Cambios en el perfil de temperatura 
asociados con la incertidumbre en el valor de la 
energía de activación para la reacción 
consecutiva de descomposición de anhídrido 
maléico. 

Figura 3.26b Cambios en la conversión y 
selectividad asociados con la incertidumbre en el 
valor de la energía de activación para la reacción 
de descomposición de anhídrido maléico: 

Ea2, — — ' (0.95)Ea2, • • • • (1,05)Ea2. 

e) Parámetros de transporte 

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

En la Tabla 3,28 se presentan los resultados de variar estos parámetros en no%. 
La reducción en 20% del valor para la conductividad térmica efectiva radial, da lugar a 

incrementos apreciables en la temperatura máxima del fluido; mientras que al aumentar este 
parámetro en el mismo porcentaje, el perfil de temperatura prácticamente no se modifica. La 
conversión y selectividad sólo presentan cambios menores al 2% al variar este parámetro. Los 
perfiles axiales de temperatura, conversión, y selectividad, se muestran en las Figuras 3.27a y b. 
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Tabla 3.28 Cambios en la respuesta del modelo asociados con la incertidumbre en los parámetros de 

transporte de calorr. Conductividad tennica efectiva radial (kr), y coeficiente de transferencia de calor en la 

pared (nw). 

aw. 

-20% 0% +20% -20%0% .......„ +20%  

Conversión, °./0 92.34 90.20 89.29 94.34 90.20 88.4I 

Selectividad, % 51.83 53.45 54,01 49.92 53.45 54.32 

Tmax, (K) 758.50 734.54 725.33 768.24 734.54 723.94 

CO/CO2  1.72 1.63 1.59 1.83 1.63 1.58 

Figura 3.27a Efecto de cambios en la 
conductividad térmica efectiva radial, sobre el 
perfil de temperatura del fluido. 

Figura 3,27b Efecto de cambios en la 
conductividad térmica efectiva radial, sobre la 
conversión y selectividad: 

- (0,8)Xr, 	(l.2)Xr 

Con respecto al coeficiente de transferencia de calor (aw), el mayor cambio (tanto en la 
conversión como en Tmax y en la selectividad), se presenta al reducir este parámetro en 20%. El 
incremento en el mismo porcentaje de este parámetro, 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 en el coeficiente 	Figura 3.28b Efecto de cambios en el coeficiente 
de transferencia de calor, sobre el perfil de 	de transferencia de calor, sobre la conversión y 
temperatura del fluido. 	 selectividad: 

— aw, — — • (0.8)aw, • - - - (1.2)aw.  

IV. Discusión de resultados. 

En esta sección se llevó a cabo un análisis del reactor para el proceso de oxidación de n-
butano, utilizando los modelos implementados en esta tesis (uni y bi-dimensionales) para el reactor 
catalítico gas-sólido. El modelo cinético que se utilizó para realizar los cálculos, consiste de un 
sistema de reacción triangular con expresiones de velocidad del tipo Langmuir-Hinshelwood, y 
cuyos parámetros cinéticos se encuentran reportados en la literatura [20]. 

Se realizó la simulación del reactor con el modelo bidimensional pseudo-homogéneo y el 
modelo cinético descrito anteriormente, para diferentes condiciones de operación, y los resultados 
se compararon contra datos de planta piloto reportados en la literatura. El modelo predice la 
conversión 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 energía de activación para la reacción de descomposición de anhídrido 
maléico (que se reporta con una incertidumbre de ±20%), lo cual fue confirmado por el análisis de 
sensibilidad realizado posteriormente, Con respecto a la temperatura máxima en el reactor, se 
encontró 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 fue de 32 Ir; (702.2-73,1 
K) y corresponde a la operación del reactor con la mayor temperatura de enfriamiento to"7:1 K) 

La dispersión radial de masa para todas las condiciones de operación estudiadas fueron 
insignificantes. 

Se realizó un análisis de sensibilidad paramétrico para este proceso, considerando tres grupos 
diferentes de parámetros: de operación, cinéticos y de transpone. Se eligieron como base las 
condiciones de operación más drásticas (simulación No.l) y se analizó el cambio en el vector 
respuesta constituido por las variables dependientes: conversión de n-butano, selectividad hacia 
anhídrido maleico, temperatura máxima del fluido y relación molar CO/CO2. 

Las condiciones de operación que tienen mayor influencia sobre el proceso son: la temperatura 
de la pared, la presión de operación y la concentración de n-butano en la alimentación. Un 
incremento en cualquiera de estos parámetros, puede llegar a originar un aumento súbito en la 
temperatura del fluido, en alguna posición del reactor. Debido a este resultado, se considera 
valioso conocer las combinaciones de estas variables que indiquen la región donde la operación del 
reactor será segura (sin cambios bruscos en la 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 función de la presión de operación y de la fracción 
mol de n-butano en la carga. 

Figura 3.29 Zona de operación segura para el proceso de oxidación de n-butano, en función de la 
temperatura de la pared (N), presión de operación (P0) y fracción mol de n-butano en la carga (X„b). 
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Por abajo de la superficie mostrada en la Figura 3.29, el reactor operará sin incrementos 
bruscos de temperatura. En tanto que, la menor temperatura de la pared es requerida para las 
condiciones altas de presión y concentración de n-butano. 

Con respecto al grupo de parámetros cinéticos, se encontró que en general, la incertidumbre 
asociada con algunos parámetros (principalmente para la energía de activación de la reacción de 
descomposición de anhídrido maléíco) tiene una influencia importante en la respuesta del modelo. 
Una variación de ±5% o menor en estos parámetros origina cambios importantes en la conversión, 
selectividad y en la temperatura máxima que se alcanza en el reactor. 

En cuanto a los parámetros de transporte, se observaron cambios en la respuesta del modelo al 
reducir la conductividad térmica efectiva radial y el coeficiente de transferencia de calor en 20%. 
Para la conductividad térmica efectiva radial, una reducción de tal magnitud causa un incremento 
en la conversión menor del 2% y de 24 K en T„„„, mientras que la selectividad decrece en 
aproximadamente 1.6%. La reducción del coeficiente de transferencia de calor en la misma 
proporción, origina un incremento de aproximadamente 4% en la conversión, de 34 K en Tr,,„, y 
una reducción de 3.5% en la selectividad. 

Una comparación de los diferentes modelos se presenta en la Figura 3.30a. 

La comparación entre los modelos pseudo-homogéneos (unidimensional y bidimensional) 
indica los siguientes resultados: 

*Debido a la escasa dispersión radial de masa para este proceso, ambos modelos predicen 
prácticamente los mismos perfiles axiales de composición. 

•Los gradientes radiales de temperatura son apreciables en la zona de alta sensibilidad del 
modelo, pero sólo para una sección axial del reactor cercana a 	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 sólo 
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 comparación entre el modelo unidimensional pseudo-heterogéneo y el pseudo-homogéneo, 
indica que para las condiciones más drásticas, las resistencias internas reducen la T.„ en 16 K y la 
conversión 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 sólo en una sección 
cercana a donde se presenta T„„„. Estos resultados nos llevan a concluir que las resistencias 
internas permiten trabajar con temperaturas de enfriamiento mayores, debido a la menor 
generación de calor causada por la reducción en las velocidades de reacción. 
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Figura 3.30a Perfiles de temperatura en cl reactor, calculados con diferentes modelos: 
Biditnensional pseudo-homogéneo 
Unidimensional pscudo-heterogéneo 
Unidimensional pseudo-homogéneo 

Figura 3.30b Perfiles axiales para los 
factores de eficiencia. 1, (i =1,...,3). 
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Con el ejemplo analizado en esta sección, se demuestra con claridad una de las aplicaciones 
importantes de los modelos matemáticos para el reactor gas-sólido. Vistos como una herramienta, 
los modelos implementados en esta tesis podrán utilizarse posteriormente para analizar otros 
sistemas de reacción cuyo alcance vaya más allá de fines académicos. 
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CAPÍTULO 4 

MODELO MATEMÁTICO Y APLICACIONES 
PARA EL REACTOR CATALÍTICO 

GAS-LIQUIDO-SÓLIDO 

En este capítulo se presenta un modelo matemático que describe el comportamiento del 
reactor gas-liquido-sólido de "lecho escurrido" (en inglés Trickle Bed). El modelo consiste de las 
ecuaciones de balance de materia en flujo pistón para la fase líquida, y se hace la suposición de que 
existe equilibrio liquido-vapor en cada segmento diferencial de reactor, 

Con este modelo se puede estudiar el efecto de las variables de operación, sobre el 
comportamiento de reactores de laboratorio, utilizados comúnmente para llevar a cabo reacciones 
de hidrotratamiento (hidrogenación, hidrodesulfuración e hidrodenitrogenación), Este tipo de 
reacciones se estudian frecuentemente a nivel laboratorio y a menudo se requiere de un modelo 
que pueda describir de una forma aproximada el comportamiento de estos sistemas. 

4.1 Introducción 

Las reacciones entre un gas y un líquido catalizadas por un sólido se encuentran 
frecuentemente en procesos químicos de gran importancia. En ocasiones estos sistemas son la 
forma más económica de realizar muchas reacciones catalíticas, debido a que se elimina la 
vaporización y condensación tanto a la entrada como a la salida del reactor. Los procesos 
catalíticos a tres fases se presentan cuando las volatilidades de los reactivos son muy diferentes y 
se tienen las condiciones adecuadas de temperatura y presión. 

El reactor de lecho escurrido se utiliza para llevar a cabo reacciones a tres fases (gas-liquido-
sólido) y consiste de un lecho fijo de partículas de catalizador, a través del cual fluyen en paralelo 
un liquido (hidrocarburo) y un gas (generalmente hidrógeno). La complejidad de un reactor de tres 
fases genera dificultades para el diseño, escalamiento y predicción del funcionamiento del reactor. 
Una descripción detallada de los fenómenos 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 petróleo, en 
particular para las reacciones de hidrotratamiento. También se tienen varias aplicaciones en la 
síntesis de productos químicos; por ejemplo, en reacciones de hidrogenación y oxidación [1]. 

Para formular un modelo riguroso de este tipo de reactor, resulta necesario involucrar la 
descripción hidrodinámica del flujo de fluidos, así como los procesos de transferencia de masa y 
calor entre las tres fases. Los regímenes de flujo que existen en reactores gas-liquido-sólido 
dependen de las velocidades superficiales, propiedades de flujo y características del lecho [3,7], y 
pueden clasificarse básicamente en dos grupos: el régimen de baja interacción (flujo escurrido) y el 
régimen de alta interacción (flujo pulsante, pulverizado, ondulado, burbujeante, y dispersado 
burbujeante). En el régimen de flujo escurrido, el catalizador puede mojarse parcialmente 
externamente (tr.<1) o mojarse completamente externamente (11.=1), como se puede apreciar en 
la Figura 4.1. El mojado incompleto del catalizador para reactores de laboratorio y planta piloto, 
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Zona seca 
flujo 
de líquido 

es el resultado de las bajas velocidades de líquido. La eficiencia de contacto interna liquido-
catalizador (la fracción de volumen de poro que se encuentra lleno de líquido), es usualmente igual 
a la unidad, debido a efectos capilares. En contraste, la eficiencia de mojado externa del 
catalizador (la fracción de área externa de las partículas, mojada por el líquido que fluye) se 
incrementa con el aumento de la masa velocidad del liquido, y es igual a la unidad a velocidades de 
liquido altas. Esta eficiencia de mojado externa es un parámetro importante en el diseño y 
escalamiento del reactor, lo cual es esencial para determinar el grado de utilización del catalizador 
en este tipo de reactores. 

La rapidez de reacción sobre el catalizador parcialmente mojado puede ser mayor o menor que 
la rapidez observada sobre partículas completamente mojadas. Esto dependerá de la volatilidad del 
reactivo limitante. Por ejemplo, si la reacción está limitada por el líquido y el reactivo líquido es 
no-volátil, tal como ocurre en muchos procesos de hidrogenación, entonces un decrecimiento en el 
contacto catalizador-liquido, reduce la superficie para la transferencia de masa entre el liquido y el 
catalizador, causando un decrecimiento en la rapidez de reacción. Sin embargo, si los reactivos 
líquidos son volátiles y además existen efectos debidos al calor de reacción, entonces la reacción 
también ocurrirá en la fase gas sobre el área seca del catalizador, y en consecuencia se observará 
una rapidez de reacción mayor. La velocidad de reacción mayor también puede observarse en el 
caso de una reacción limitada por el gas, donde el reactivo gaseoso puede acceder a los poros del 
catalizador a través del área seca. 

De acuerdo con la discusión 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, todavía no se ha realizado 
una descripción fundamental completa de la hidrodinámica a nivel partícula y tal descripción es 
esencial para entender el fenómeno de mojado del catalizador por el liquido [12]. 

(a) 
	

(b) 

LI tildo Gas Liquido Gas Liquido 

1 

G

1  

as Gas 

1 

Líquido 

1 

Figura 4.1 Representación esquemática de la distribución de líquido sobre las partículas de catalizador, (a) 
partículas totalmente mojadas, y (b) partículas parcialmente mojadas [121. 
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A continuación se presenta un modelo matemático para el reactor catalítico gas-líquido-solido, 
el cual se utilizará posteriormente para analizar el comportamiento de un reactor de laboratorio. 

4.2 Modelo matemático para el reactor gas-líquido-sólido. 

En esta sección se presenta un modelo matemático para el reactor de tres fases. Modelos 
similares se han utilizado para analizar el comportamiento de reactores gas-liquido-sólido [15-20]. 

Una aplicación importante de este modelo se encuentra en la correlación de datos 
experimentales, para la extracción de parámetros cinéticos en reacciones de hidrodesulfuración 
(UDS), hidrogenación (HYD) e hidrodenitrogenación (HDN), con sustancias modelo [15,16]. 

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

1. El reactor opera en estado estacionario y es isotérmico. 
2. La reacción ocurre en la superficie catalítica con la composición prevaleciente en la fase 
líquida. 
3. Las partículas de catalizador se encuentran cubiertas totalmente por el líquido. 
4. El hidrógeno se encuentra en exceso y su concentración en el líquido es uniforme. 
5. No existen resistencias externas a la transferencia de masa.  

6. La velocidad de la reacción de hidrotratamiento es menor que la velocidad con la que se 
establece el equilibrio liquido-vapor. 

Con las suposiciones anteriores podemos imaginar al reactor como una serie de N reactores 
pequeños en fase líquida y con flujo pistón, 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 alimentación tenemos una corriente de líquido L, con una composición X]; y una 

corriente en fase vapor V, de composición Y1. Estas se mezclan en Mi, para dar la corriente de 
entrada al primer separador S. En este separador se lleva a cabo un cálculo del equilibrio liquido-
vapor a T y P constantes; la formulación general para el separador N, consiste del siguiente grupo 
de ecuaciones: 

Balance de materia total. 
FN  = LN  VN 
	

(4.1) 

Balance de materia por componente. 
FN 	LN  XJ,N VN Yj,N 

	
(4.2) 

Relaciones de equilibrio. 
yo = 

A XJ,N 
	

(4.3) 

Resiricciones. 

TLN TV,N 
	

(4.4) 

PL,N PV,N 
	

(4.5) 
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1.,N4i, 
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Figura 4.2 Representación esquemática del modelo para el reactor gas•liquido•sídido, 
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Ne 
E 7. i,h1 
1= 1  

NC 	 NC 
E X i,N 	I 	Y,N 	I 
J=1 	• 	 I 

(4 6) 

Existen varios algoritmos para la solución de este sistema de ecuaciones [211. En este trabajo 
se utilizó el algoritmo de Rachford-Rice, el cual se obtiene de la manipulación de las ecuaciones 
anteriores y da como resultado la siguiente expresión: 

Ne 	(4-1) Zi 

	 — 0 	 (4.7) 

t' 	(41)a + 1 

donde: 
NC = número de componentes 
a = V/F es la fracción de la alimentación vaporizada. 

El equilibrio de fases se calculó utilizando la ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong, 
tanto para la fase liquida como para la fase vapor. El programa utilizado forma parte del paquete 
de subrutinas para cálculos termodinámicos denominado EQFASES [221 Con la ecuación de 
estado se pueden conocer las relaciones de equilibrio: 

KJ  = KJ(T, P, Xi, yi) 	 (4.8) 

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

Una vez que se llevó a cabo el cálculo del equilibrio líquido-vapor, se puede conocer la 
composición y flujo de liquido a la entrada del segmento de reactor Rt. La reacción o grupo de 
reacciones químicas, se llevarán a cabo en esta zona. Para describirlas matemáticamente se utiliza 
el modelo para un reactor ideal de flujo pistón en estado estacionario. Para cualquier segmento de 
reactor, el balance de materia para el componente j será: 

dfj 

dC 
= At  •pB .11•Rj 	 (4.9) 

M 
Rj = E vij•rpi 

i=1 

r 	ri = P 	Lt 

donde: 
C = posición axial adimensional. 
fj 	= flujo molar para el componente j, (gmol/min). 
H = altura del lecho catalítico, (cm). 
Z = posición axial en el lecho catalítico, (cm), 

factor de eficiencia para la reacción i. 

(4.10) 

64 



At — área transversal interna del reactor, (cm). 
velocidad de reacción intrínseca en fase líquida, (kgmol/kgeat min). 

pn - densidad del lecho catalítico, (g/cm'). 
vij = coeficiente estequiométrico del componente j en la reacción i. 
M 	número de reacciones. 

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

C3  = CT X, 	 (4.11) 

donde: 
Cr  = densidad molar en el líquido, (gmol/cm' ) 

-= fracción mol del componente j en el líquido. 

4.2.1 Cálculo de la velocidad de reacción total para sistemas gas-líquido-sólido. 

Un aspecto importante que es necesario mencionar en este trabajo, se refiere al cálculo de la 
velocidad de reacción total o global ro para sistemas gas-líquido-sólido. Como puede inferirse a 
partir de la discusión presentada en la introducción, para sistemas catalíticos gas-liquido-sólido 
existe un problema adicional referente al mojado parcial del sólido por el liquido, el cual se 
caracteriza por un parámetro denominado eficiencia de mojado del catalizador n„ (que se define 
como la fracción de la superficie externa del catalizador mojada por el liquido). 

Para una particula de catalizador mojada parcialmente por el liquido, la velocidad de reacción 
total, sin considerar las resistencias a la transferencia de masa y calor en las interfases gas-sólido, 
liquido-sólido y gas-liquido, se puede separar en dos términos: el primero para la velocidad de 
reacción en la fracción mojada (rb„) con un factor de eficiencia ni,; y un segundo término para la 
velocidad de reacción en la fracción seca del catalizador (1-71,..), con un factor de eficiencia interno 
N. La expresión general se puede escribir de la siguiente forma [13,141: 

ro= n„ 	+ (1-11.) noi rnt 
	 (4.12) 

donde: 
= factor de eficiencia interno para la superficie cubierta por el líquido. 
= velocidad de reacción intrínseca en fase líquida. 
= factor de eficiencia interno para la superficie seca. 

ro; = velocidad de reacción intrínseca en fase gas. 
n„ = eficiencia de mojado del catalizador. 
M = número de reacciones. 

Cuando el catalizador se encuentra completamente mojado por el liquido (n„=1), la reacción 
ocurrirá sólo en la fase liquida, por lo cual, la ecuación (4.12) se reduce a la forma (4.10) 
presentada anteriormente. 
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Sí la reacción se lleva a cabo tanto en la fase líquida como en la fase gas (q„<1 ), será necesario 
disponer de la cinética intrínseca para la reacción en fase liquida y también en fase gas. Si además 
existen resistencias intrafase, se deberán de realizar cálculos similares a los presentados en el 
capítulo 2 para evaluar los factores de eficiencia ni, y ric,. 

De la discusión anterior se aprecia la importancia de la eficiencia de mojado del catalizador, 
como un parámetro que puede controlar la fase en que se lleva a cabo la reacción. A nivel 
laboratorio el conocimiento a priori de este factor, será de gran valía para definir la zona de 
operación donde el catalizador se encuentre totalmente mojado. Este último punto se estudiará en 
la sección 11.1 de las aplicaciones del modelo. 

4,3 Método de solución para el modelo. 

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

La altura total del lecho catalítico (II) se divide en N segmentos, para cada uno de los cuales se 
lleva a cabo un cálculo del equilibrio líquido-vapor antes de evaluar el término de velocidad de 
reacción. Al realizar este cálculo se obtienen las concentraciones de los reactivos en la fase liquida, 
las cuales serán sustituidas en las expresiones de velocidad de reacción que definen al modelo 
cinético. Posteriormente se mezcla el vapor que sale del flash con el liquido que proviene del 
reactor y se restablece de nuevo el equilibrio L-V, antes de pasar al siguiente segmento diferencial 
de reactor. Estos cálculos se realizan en forma sucesiva hasta cubrir toda la altura del lecho 
catalítico. 

Con el objeto de poder tratar diferentes sistemas reaccionantes, se plantearon los modelos 
generales para NC componentes y M reacciones. Además, 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 termodinámicas de componentes puros. Los parámetros del reactor se introducen 
durante la ejecución del programa (ver el apéndice C). 

4.4 Aplicaciones del modelo. 

Debido a la creciente necesidad de proteger el medio ambiente, los procesos de 
hidrotratamiento que eliminan azufre y nitrógeno de varias fracciones del petróleo, han tomado 
gran importancia en la actualidad. Durante el procesamiento se llevan a cabo en forma simultánea 
reacciones de hidrodesulfuración, hidrodenitrogenación e hidrogenación de compuestos 
aromáticos 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 área de investigación, consiste en 
desarrollar nuevos catalizadores que sean capaces de reducir los compuestos contaminantes de las 
fracciones del petróleo, en un porcentaje mayor al que se logra utilizando catalizadores 
convencionales. Para realizar estudios cinéticos, o bien, para la evaluación 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 realizará un análisis del efecto de las variables de operación sobre el 
comportamiento del reactor de tres fases para la reacción de hidrodesulfuración de dibenzotiofeno. 
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1. Cinética para la hidrodesulfuración de dibenzotiofeno en fase líquida. 

En las condiciones de reacción empleadas industrialmente, la IIDS 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 hidrodesulfuración de dibenzotiofeno (DBT) sobre un 
catalizador de CoO-Mo03/y-A1203; en un rango de temperatura de 548 a 598 (K) y a una presión 
de aproximadamente 100 atm. De acuerdo con estos autores, el grupo de reacciones que se llevan 
a cabo es el siguiente: 

DBT 	= Dibenzotiofeno 
THDBT = 1,2,3,4-tetrahidrodibenzotiofeno 
HHDBT = 1,2,3,4,10,11-hexahidrodibenzotiofeno 
BE 	= Bifenilo 
CHB 	= Ciclohexilbenceno 

Figura 4.3 Sistema de reacciones para la hidrodesulfuración de dibenzotiofeno en fase liquida 1251 

En la 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 
reacción consecutiva) pierden el azufre, para dar como producto ciclohexil-benceno, La segunda 
reacción paralela es la hidrogenólisis de DBT, cuyo producto principal es el bifenilo. La 
hidrogenación de bifenilo y ciclohexilbenceno son reacciones lentas. Con propósitos de análisis 
cinéticos, los autores proponen dos reacciones principales: 

1. Hldrogenóhsis de los enlaces C-5, para dar como productos H25 y bifenilo, 
2. Hidrogenación de uno de los anillos bencénicos, seguido de una hidrogenólisis rápida de los 
enlaces C-5, para dar como producto ciclohexilbenceno, 
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Parámetros cinéticos 

r2 
(1 +K'DI3TeD13T)  

k 21(.1313T ICH 2 CDI3TC ll2 

Para realizar las simulaciones se consideraron estas dos reacciones principales junto con sus 
respectivos parámetros cinéticos. Estos datos se presentan en la Tabla 4.1. Como se puede 
observar, las expresiones de velocidad de reacción son del tipo Langmuir-Ilinshelwood, y con el 
objeto de formular la ecuación est equiométrica para la segunda reacción, se ha considerado al 
ciclohexilbenceno como único producto 

Tabla 4.1 Modelo cinético para la hidrodesulfuración de dibenzotiofeno en fase líquida 251. 

Reacciones: (1).DBT+2112 	 + 112S 

(2).013T 1 SII 2 --II—) C1111 t 1125 

Ecuaciones de velocidad de reacción. 

tKimTKI1 2 CrunCit 2  

+ KimrreDwr + K ti 2seti 2s)
2 

.(1 + Klt2C112 ) 

(gmol/gcat min) 
(cm3/gmol) 
(cm3/ginol) 

Kios = 700.0 exp(2646.1fr) 	 (cm3/gmol) 
k2 [Cm = 2.532x10°  exp(-13952.4/T) 	(cm3/gcat min) 
K'DIST= 2000.0 ex 721.7ff 	 (c!n3/gmoll  

Nomenclatura: 
Fla, DAT, BF, CHA = hidrógeno, dibenzotioteno, bifenilo y ciclohexilbenceno. 
T 	temperatura, N. 
Cj = concentración de la especie j en el líquido, (gmol/cm3) 

II. Simulación del reactor catalítico gas-liquido-sólido. 

En esta sección se presentan los resultados de las simulaciones llevadas a cabo con el modelo 
presentado previamente, utilizando la reacción de IIDS de dibenzotiofeno como ejemplo. 

Antes de realizar las simulaciones del reactor, se consideró necesario verificar la confiabilidad 
de las subrutinas que calculan el equilibrio liquido-vapor. Con este propósito se utilizó la mezcla 
binaria hidrógeno/n-hexadecano como sistema representativo, ya que se emplea muy 
frecuentemente en el trabajo experimental. Para este sistema se encuentran reportados datos 
experimentales del equilibrio L-V [261 a diferentes condiciones de temperatura y presión. Se 
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realizaron cálculos de equilibrio L-V a varias condiciones de temperatura y presión utilizando la 
ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong. En la Tabla 4.2 se comparan las tracciones inol 
(calculadas vs, valores experimentales) para el hidrógeno, tanto en la fase líquida cuino en la 
vapor. Se puede apreciar que existen diferencias, sobre todo para la fase menos ideal (Mse 
líquida); sin embargo, las tendencias que predice el modelo concuerdan aceptablemente con los 
resultados experimentales. 

Tabla 4,2 Resultados del cálculo del equilibrio líquido-vapor para el sistema 11;/n-bevad.2cano y 
comparación contra datos experimentales 1261. 

T (K) P (atm) 
_ 

X10  Y 
-_ 	______ .,.... 

il 

experimental calculado experimental calculado 

664,0 50.0 0.1488 0.1775 0.8224 0,8125 
664.0 100.0 0.2782 0.3134 0.8977 0.8991 
664.0 200.0 0.4511 0.4771 0.9378 0 9452 
461.0 50,0 0.0757 0.0681 0.9985 0.9980 
461.0 100.0 • 0.1428 0.1258 0,9990 0.9900 
461,0 200,0 0,2468 0,2169 0.9990 0.9990 

Las propiedades termodinámicas necesarias para los componentes puros se tomaron en su 
mayoría del libro de Reid et al.[27]. 

Una vez que se verificó el funcionamiento de la subrutina para el cálculo del equilibrio L-V, se 
utilizó el simulador para analizar el comportamiento de un reactor de laboratorio con dos objetivos 
principales: i) definir las condiciones de trabajo para este reactor, lo cual servirá como una guía 
para conocer el efecto de las variables de operación tanto en el régimen de flujo como la eficiencia 
de mojado del catalizador, y con esto orientar el trabajo experimental que se desarrollará para 
sistemas similares. ii) analizar para una reacción especifica (UDS de dibenzotiofeno) la influencia 
del tipo de solvente utilizado, relación molar 1L,/HC, composición de la alimentación, presión y 
temperatura sobre el comportamiento del reactor. 

11.1 Definición de las condiciones de trabajo para un reactor de laboratorio. 

Generalmente las reacciones de hidrotratamiento en los reactores industriales ocurren a tres 
fases (gas-líquido-sólido). Entonces, para estudiar el comportamiento de un catalizador a nivel 
laboratorio para este tipo de reacciones, será necesario aproximarse a las condiciones de operación 
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. Aún cuando el reactor 
de laboratorio opere en la zona de flujo escurrido (Figura 4.4), y con dos fases fluidas (liquido-
vapor), estas condiciones no garantizan el mojado completo de la partícula de catalizador. 
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Figura 4,4 Régimen de flujo experimental y 
rango de trabajo para la obtención de la 
correlación de la eficiencia de mojado del 
catalizador (121 

Para conocer a priori la eficiencia de mojado del catalizador, es necesario disponer de una 
correlación que permita cuantificar este parámetro (n.) en función de las condiciones de 
operación del reactor. Recientemente se ha propuesto en la literatura una correlación de este tipo, 
la cual se obtuvo para la zona de números de Reynolds presentada en la Figura 4,4, y como se 
puede apreciar, se encuentra en la zona del régimen de baja interacción (flujo escurrido). La 
correlación propuesta es la siguiente [121. 

rice  .1,104.ReL1/3[1+((áP 
 /Z)01311/9  

Ga L 
(4,13) 

Esta correlación, propuesta por Al-Dahhan y Dudukovic [12], es la única en la actualidad, 
obtenida a presiones de trabajo altas. Como se puede apreciar, la eficiencia de mojado es 
proporcional al número de Reynolds (Rei,)1D  e inversamente proporcional al número de Galileo 
(Gai,)19  (el cual compara la fuerza gravitacional a la fuerza viscosa), ambos para la fase líquida. La 
dependencia de la fase gaseosa se incluye a través del término ((A13/Z)/pig.) que representa la 
calda de presión adimensional en el reactor debido al flujo de ambas fases, La correlación 
empleada para calcular la caída de presión en el lecho catalítico con dos fases fluidas, fue la 
siguiente [281. 

p. 0,4 	 0.75 

/ Z = 4,6x103[ 	 40— EH) 	• Pif3 G
2 

Reo.. 	EB3 	
dP 

donde: 

(4.14) 
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Las correlaciones presentadas previamente se acoplaron al simulador, con el objeto de poder 
definir los rangos de condiciones de operación para el reactor de laboratorio, donde se presente un 
mojado completo del catalizador. Este aspecto será particularmente importante cuando se esté 
llevando a cabo un estudio cinético, ya que el comportamiento del reactor será diferente cuando el 
catalizador se encuentre total, parcialmente mojado o totalmente seco. 

Como puede inferirse a partir de las correlaciones anteriores, la eficiencia de mojado 
dependerá también del equilibrio líquido-vapor para el sistema que se considere, ya que tanto los 
flujos de liquido y gas serán diferentes al cambiar las condiciones de operación del reactor, como 
las densidades y composiciones de ambas fases. Para las simulaciones presentadas a continuación 
se eligió como un sistema representativo de las reacciones de hidrotratamiento, a la reacción de 
UDS de dibenzotiofeno. Las características del reactor y catalizador y las condiciones de 
operación base para este sistema, se presentan en la Tabla 4.3. 

Tabla 4.3 Parámetros y condiciones de operación base para las simulaciones con el modelo del reactor gas-
liquido-sólido. 

_ 
Condiciones de operación 	ara el caso base 

T(K) 573.0 
P(atm) 100.0 
Composición del liquido, (%peso) DBT: 	3.0 

Solvente: 	96.7 
H2S: 	0.3 

Flujo de liquido, (g/hr) 4.64 
Flujo de hidrógenoilmi STP H2/ml liq.) 400.0 
Componentes en el sistema: 1. lb 

2. DBT 
3. Solvente 
4. H2S 
5. Bifenilo 
6. CHB 

Parámetros del reactor 
y catalizador: 

dt  = 0.952 cm 
N= 0,826 gicrn3  
H = 2.0 cm 
eil=0.4 
d =0.262 cm  
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—•--dp3.2625 cm, 641v: n-C16 

—16—dp=0.01 cm, sois?: n.C16 

--A---dp=0 2625 cm, solv: n-C20 

En la Figura 4.5 se presenta la forma en que cambia la eficiencia de mojado del catalizador al 
incrementar el flujo total (tanto de liquido como de gas). La escala de las abscisas representa el 
múltiplo del flujo base total. Se observa que utilizando como solvente n-hexadecano, se obtienen 
eficiencias de mojado cercanas a la unidad sólo a velocidades de flujo altas (aproximadamente 100 
veces el flujo base). Al reducir el tamaño de partícula a 0. han (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 C16 a C20) también mejora 
ligeramente la eficiencia de mojado del catalizador, debido a la menor volatilidad del n-eicosano 
(C20). 

Figura 4.5 Efecto del diámetro de partícula y del 
tipo de solvente sobre la eficiencia de mojado del 
catalizador, P=I00 aún; T=573.0 K; R=5.0 mol 
H2/mol 	W/F11  =3362.8 (gcat minhnol). 
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En la Figura 4.6 se puede apreciar el efecto de la presión y temperatura sobre la eficiencia de 
mojado del catalizador, Se observa un efecto pequeño de estas condiciones sobre ti. en el rango 
considerado. Esto se debe entre otros factores, a la poca variación de la fracción de liquido 
vaporizado en este rango de operación. 

La Figura 4.7 presenta el efecto del flujo de liquido y de la relación Hilhidrocarburo sobre la 
eficiencia de mojado del catalizador. Se puede apreciar un incremento notable de este parámetro 
con el aumento en el flujo de liquido, y por el contrario, al incrementar la relación H2/1IC se 
observa una ligera disminución de la eficiencia de mojado, debido a una mayor evaporación del 
líquido causada por el incremento en la fracción mol del componente más volátil (hidrógeno). 

De los resultados anteriores se puede concluir que para lograr un mojado completo del 
catalizador, es necesario trabajar con flujos altos de liquido, lo cual estará limitado por la 
capacidad de la bomba de alimentación. La reducción en la relación H2/1-IC esta comprometida con 
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la desactivación del catalizador; por lo tanto, resulta poco factible emplear relaciones 112/11C bajas 
debido a la desactivación más rápida del catalizador bajo estas condiciones. 

La reducción del diámetro de partícula, el cambio a un solvente menos volátil y el incremento 
en el flujo de líquido, son cambios factibles de realizar en el reactor de laboratorio para mejorar las 
condiciones de mojado del catalizador. 

Figura 4.6 Efecto de la temperatura y presión 
sobre la eficiencia de mojado del catalizador. 
QL=20*(Q1.1..), R(112/11C)= 400 ml STP 112/m1 
liq,, solv: nlexadecano, 

Figura 4.7 Efecto del flujo de liquido y de la 
relación 112/11C sobre la eficiencia de mojado del 
catalizador. T=573,0 K, P=100 atm, solv: n-
hexadecano. 

0,2 Efecto de las variables de operación sobre el comportamiento del reactor. 

En esta sección se presenta un análisis del efecto de las condiciones de operación para un 
reactor de laboratorio, tomando como ejemplo la reacción de 1-IDS de dibenzotiofeno. Las 
simulaciones se realizaron para un reactor con características similares al que se tiene en el 
laboratorio de catálisis de la Facultad de Química. Los parámetros de este reactor y las 
condiciones de operación para el caso base, se presentan en la Tabla 4.3. 

Para todas las simulaciones se hace la suposición de que no existen resistencias internas a la 
transferencia de masa, por lo cual los factores de eficiencia (IDA serán iguales a la unidad para 
todos los casos (experimentalmente esto se cumplirá utilizando partículas de catalizador 
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suficientemente pequeñas). Las condiciones de flujo fueron seleccionadas de tal forma que se 
cumpliera la condición de mojado completo del catalizador. 

/jeció de/ solvente. 

La volatilidad del solvente afecta en forma significativa la conversión del reactivo, y también 
puede presentarse el caso donde con un solvente muy volátil, el 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 el laboratorio para este tipo de reacciones; y otro 
solvente menos volátil C201142  (n-eicosano), el cual fue elegido con propósitos de comparación. 

En la Figura 4.8 se grafica la conversión de dibenzotiofeno con respecto a la posición axial 
adimensional. La conversión se definió de la siguiente forma: 

Xrun= Km°  - (fnmv + futval/figj x 100 	 (4.15) 

donde: 
fau° = flujo molar total de DBT a la entrada del reactor, (gmol/min). 
%my  ='• flujo molar de DBT en la fase vapor, (gmol/min). 
fDBTI.  = flujo molar de DBT en la fase liquida, (gmol/min). 

Figura 4.8 Efecto del tipo de solvente utilizado 
sobre la conversión de DBT. T-373 K, P=100 
atm, 3%19131', 0.3%112S, 400 ml STP H2/m1 liq. 

En esta figura se puede observar que al utilizar el solvente menos volátil, se obtiene una menor 
conversión de DBT. Esto se debe a un efecto de dilución del DBT en el solvente menos volátil, y 
por lo tanto esto da como resultado un decrecimiento en la concentración de reactivos y 
conversión de DBT. 
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Relación hidrógeno hidrocarburo. 

Como se puede observar en la Figura 4.9, al incrementar la relación 112/Hidrocarburo se genera 
una mayor evaporación del solvente, el cual es más volátil que el reactivo (M'I'); como 
consecuencia, la fase liquida se concentrará mas en reactivos y con esto se aumentará la velocidad 
de reacción y por lo tanto la conversión. 

En la Figura 4.10 se presentan los resultados de los cálculos del porcentaje de líquido 
evaporado para diferentes relaciones de 112/11C (expresadas en ml de 112  a condiciones estándar 
por ml de líquido). Estos cálculos se realizaron para diferentes condiciones de temperatura y 
presión y con dos solventes de diferente volatilidad. La relación 1-I2/IIC con que se trabaja 
actualmente en el laboratorio es de 800 (ml 112  STP/ml liq.) a 48 atm y 613 K. Bajo estas 
condiciones se tiene una evaporación de aproximadamente el 80% del liquido (con n-C16  como 
solvente), lo cual nos indica que la reacción se está llevando a cabo prácticamente en fase vapor y 
con una eficiencia de mojado baja. Esta relación de 112/11C es el doble de la que se maneja en el. 
reactor industrial; por lo tanto, si se quisiera trabajar en condiciones semejantes a las industriales 
se tendría una evaporación de 40% del liquido. Como se observa en la misma figura, tanto el 
aumento de presión como el cambio de solvente, decrecen significativamente el % de líquido 
evaporado. 

Figura 4.9 Efecto de la relación 1-12/11C sobre la 
conversión de DBT. T=573 K, P=100 atm, 3% 
DBT, 0.3% H2S, solv: n-C16. La relación se da en 
(ml STP Hilml liq.) 

Figura 4.10 Porcentaje de líquido evaporado a 
diferentes condiciones de operación: 
III: T=573 K, P=100 atm, solv: n-C16. 
112: T=573 K, P=I00 atm, solv: n-C20. 
83: T=613 K, P=48 atm, solv:n-C16. 
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Composición de lo alimentación. 

El cambio en la composición de la alimentación al reactor tiene consecuencias importantes 
tanto para la conversión como para la selectividad del proceso. F11 la Figura 4.11 a se puede 
observar que a medida que se incrementa el % de 112S en la carga, la conversión de Din 
disminuye. 

En la Figura 4.1 lb se presenta la forma en que cambia la selectividad (definida como: mol de 
bifenilo/mol CIIB), a distintas concentraciones de 112S. A medida que se incrementa el % de IIIS 
en la alimentación, se observa un decrecimiento en la selectividad hacia bifenilo. Este 
comportamiento se puede explicar en base al tipo de ecuación de velocidad que se propone para 
cada reacción. La reacción que da como producto bifenilo involucra el término de adsorción para 
el 112S, no así la reacción de hidrogenación, que da como productos C1111 y dibenzotiofenos 
hidrogenados. Entonces se observa que el 112S inhibe sólo la reacción de hidrodesultbración, por 
lo cual, al incrementarse la cantidad de este componente la velocidad de la reacción de 
hidrogenólisis disminuye y con esto se obtiene un menor porcentaje de bifenilo. En esta misma 
gráfica se aprecia como la selectividad disminuye con respecto a la posición axial del reactor. 
Debido a que el 1125 es un producto, su concentración será mayor a la salida del reactor, lo cual 
origina una disminución de la selectividad. 

Figura 4.11 Efrt-; del % de II2S en la alimentación sobre (a) la conversión de 1)111' y (b) la sekdividad 
hacia bifenilo. T'.573 K, P=100 atm, 3%013T, 400 ml STP112./m1 liq., solv: n-C16. 
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Un incremento en la presión de operación del reactor disminuye la cantidad de solvente 
evaporado y aumenta la concentración de hidrógeno en el líquido, por lo cual, la velocidad de 
reacción aumenta y con esto la conversión. Este resultado se puede apreciar en la Figura 4. 1 2. 

En la Tabla 4.4 se observa un incremento de la fracción mol de hidrógeno en el liquido (X112 ), y 
una disminución de la fracción mol de D13'f (Xmo), con el aumento en la presión de operación del 
reactor. El resultado global de estos cambios en la composición del líquido, originan un ligero 
aumento en la velocidad de reacción y por lo tanto en la conversión de DBT. 

Tabla 4.4 Efecto de la temperatura y presión sobre la distribución de reactivos, para la reacción de 
hidrodesulfuración de 013P. 

T 
(K) 

P 
(alm) 

Fracción mol en 
el líquido 

Fracción mol en el 
vapor 

V/F pi. PG 
(mol/cm3) (inol/cm3) 1  

Xion X112 Ynnr Yin 
573 80 0,0307 0. I 622 7.360x10-4  0.9762 0.8223 2.455x10.3  1.844x10.3  
573 90 0.0301 0. I 786 6,605x I 0'4  0.9783 0.8165 2.484x10.3  1.924x10'3  
573 100 0.0295 0.1943 6.000x10.4  0.9800 0.81 I 1 2.485xle 2.003x10'' 
583 100 0.0292 0.2030 7.384x10*4  0.9761 0.8131 2.438x 1 0"3  2.264x10-3  
593 100 0.0289 0.2123 9.043x 10-4  0.9713 0.8159 2.388x10"3  2.575x 10'3  

* Cálculos a la entrada dcl reactor con la siguiente composición en la carga: 3% DBT, 0.3%112S, 96.7% o-
hexadecano. La relación 112/HC utilinda fue de 400 ml STP 112/ml 11(1. 

Temperatura. 

Al incrementar la temperatura, la velocidad de reacción aumenta y también la fracción de 
liquido evaporado. En la Figura 4.12 se aprecia el efecto de esta variable sobre la conversión de 
DIIT. Al aumentar la temperatura de 553 a 593 (K), se observa un incremento apreciable en la 
conversión de DBT. El incremento en la concentración del reactivo en la fase líquida (debido a la 
evaporación del solvente), y el aumento en la velocidad de reacción, contribuyen a este 
comportamiento, siendo este último efecto de mayor importancia. 

El aumento de la temperatura origina una mayor evaporación de DBT y por lo tanto una 
disminución de la concentración 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 Efecto de la temperatura y presión sobre la conversión de DET. 3% DET, 0.3%1I2S, 400 ml 
STP H2/mIlig., solv: n-C16. 

4.5 Discusión de resultados. 

En este capítulo se formuló un modelo matemático para el reactor catalítico gas-líquido-sólido. 
El interés que originó el planteamiento de este modelo, es la falta de información respecto al 
comportamiento de reactores de laboratorio para reacciones de hidrotratamiento. En base a un 
estudio bibliográfico se encontró que este tipo de modelo era aplicable para sistemas de esta 
naturaleza, principalmente para la correlación 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 del 
sistema en un reactor de flujo pistón en fase líquida, y se hace la consideración de que existe 
equilibrio líquido-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 a una subrutina que calcula el equilibrio líquido-vapor a temperatura y presión 
constantes. 

Se implementó el modelo general para un sistema reaccionante que consiste de NC 
componentes y M reacciones, y se aplicó a la reacción de hidrodesulfuración de dibenzotiofeno. El 
modelo cinético para esta reacción en fase líquida se tomó de la literatura, así como las 
propiedades termodinámicas de los componentes puros 

Para esta reacción se analizó el comportamiento de un reactor de laboratorio con los siguientes 
resultados: 

Como primer punto del análisis, se utilizó el simulador para predecir las condiciones de 
operación donde el catalizador trabaja totalmente mojado (con 	El simulador predice los 
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flujos de líquido y vapor, así como las composiciones de ambas fases y densidades, los cuales sun 
datos necesarios para evaluar la eficiencia de mojado del catalizador con la ecuación (4.13) Se 
calculó la eficiencia de mojado para diferentes condiciones de operación y también se estudió el 
efecto del solvente y del diámetro de partícula sobre este parámetro. Los resultados de las 
simulaciones indican que la reducción del diámetro de la partícula de catalizador, el cambio a un 
solvente menos volátil y el incremento en el flujo de líquido, son cambios factibles de realizar en el 
reactor de laboratorio, para mejorar las condiciones de mojado del catalizador. 

Otra aplicación que se le dio al simulador se refiere al análisis del efecto de las condiciones de 
operación para reactores gas-liquido-sólido, tomando como ejemplo la reacción de 
hidrodesulfuración de dibenzotiofeno. 

El tipo de solvente que se utiliza en este tipo de reacciones, modifica la distribución de 
reactivos en ambas fases y su efecto final estará en función de su volatilidad. Esto trae como 
consecuencia cambios en las velocidades de reacción y por lo tanto en el comportamiento del 
reactor. Por ejemplo, si el solvente es más volátil que el reactivo, la conversión se incrementa 
debido a una mayor concentración de reactivo en la fase líquida. 

La relación 112/11C influye principalmente sobre la fracción de líquido evaporado y por lo tanto 
sobre la forma de operación del reactor (con una o dos fases fluidas). Al incrementar el flujo de 
hidrógeno se aumenta la relación V/F (la cual es función de la composición) generando una mayor 
evaporación del líquido. Para el caso donde el reactivo sea más volátil que el solvente, se tendrá 
una menor conversión debido al decrecimiento en la concentración de reactivo. 

La composición de la alimentación al reactor influye sobre la conversión y la selectividad del 
proceso. La influencia que un cambio en la composición de la carga puede tener sobre el proceso, 
dependerá principalmente de las expresiones cinéticas que definan al sistema en estudio 

La temperatura y presión de operación del reactor, afectan en primer término el equilibrio 
líquido-vapor del sistema; la influencia de la presión sobre la velocidad de reacción radica en el 
efecto de concentrar a los reactivos en la fase líquida, en tanto que la temperatura tiene un efecto 
predominante sobre las constantes cinéticas. 

Como resultado de este capítulo se tiene un programa por computadora, con el cual se puede 
realizar la simulación de reactores gas-liquido-sólido para distintos sistemas catalíticos. Para tratar 
otros ejemplos es necesario disponer de un modelo cinético en fase líquida y de los datos 
termodinámicos de componentes puros para el sistema en estudio. 
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CAPÍTULO 5 

LOS MODELOS ESTADÍSTICOS 
Y Sil APLICACIÓN EN EL ESTUDIO 

DE REACTORES CATALÍTICOS 

Como una alternativa para analizar sistemas catalíticos muy complejos, con frecuencia se 
emplean modelos empíricos. Estos modelos son útiles en el proceso de investigación, sobre todo 
cuando el trabajo experimental ha sido planeado previamente. 

En este capitulo se presenta un estudio de la influencia de las condiciones de operación para el 
proceso de isomerización de xilenos haciendo uso de los modelos estadísticos. Este sistema 
catalítico se analizó en el capitulo 3 utilizando modelos basados en principios fisicoquímicos.  

El objetivo que se persigue en este capítulo, es presentar una metodología que pueda aplicarse 
en trabajos posteriores para sistemas catalíticos 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 Introducción. 

El desarrollo y estudio de los procesos industriales se debe llevar a cabo en una forma planeada 
y sistemática, esto trae como consecuencia una reducción importante en los costos y en el tiempo 
de investigación. El investigador puede estudiar los fenómenos fisicoquímicos que afectan al 
proceso que se está considerando, o bien puede adoptar un método empírico y estudiar los efectos 
de varios cambios en el proceso. 

Cuando los problemas son muy complejos generalmente se elige el segundo método, con el 
cual es posible un ahorro considerable de trabajo experimental. En tales casos, la investigación 
empírica utilizando diseño de experimentos basados en principios estadísticos, nos ofrece un 
medio de obtener la información necesaria, con el grado de precisión requerido y con el menor 
número de experimentos a realizar. 

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

Una discusión completa acerca del diseño de experimentos y el análisis estadístico se puede 
encontrar en varias referencias [1.31 En la literatura se han publicado recientemente varios 
ejemplos referentes a la aplicación de este tipo de modelos, por ejemplo, Coteron et al. [4], han 
demostrado la utilidad de estos métodos realizando una optimización de las condiciones de 
operación para la síntesis de un análogo del aceite de jojoba. En otro trabajo reciente Prieto et al. 
[51, realizaron un diseño experimental, con el objeto de evaluar mediante un modelo estadístico, el 
funcionamiento de un catalizador tipo mordenita en el proceso de isomerización de xilenos.  

A continuación se aplicarán los métodos estadísticos para estudiar el comportamiento de un 
reactor tubular de lecho fijo, en el cual se lleva a cabo la isomerización de xilenos en fase vapor 
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sobre un catalizador zeolítico del tipo Pt/11-mordenita. Se estudiará el efecto de las principales 
variables de operación (temperatura, presión, espacio velocidad y relación molar hidrógeno/11C), 
sobre el rendimiento de p-xileno (en % peso), y como una medida de la selectividad se utilizará la 
pérdida de xilenos (mientras menor sea la pérdida de xilenos, la selectividad será mayor). 

5.2 Análisis estadístico para el proceso de isomerización de xilenos. 

El análisis estadístico para el proceso de isomerización de xilenos, se realizará sobre los datos 
experimentales reportados en la referencia [6]. En este trabajo se consideraron cuatro variables 
independientes o factores: temperatura (T), presión (P), espacio velocidad (WHSV) y relación 
molar hidrógeno/hidrocarburo (R). Los niveles de estudio para estas variables fueron los 
siguientes: 

Temperatura (K): 	663, 683, 703, 723, 743 y 763 
Presión (kg/cm2): 	5 y 10 
WHSV (hr ): 	3, 4, 5, 6, 7 y 8 
R (mo1112/mol liC): 4 y 7 

Como se explica en la referencia [6], considerando estos niveles de operación se elaboró un 
diseño factorial y posteriormente se realizaron los experimentos en un reactor catalítico de lecho 
fijo. El número de experimentos realizados fue: Nexp 2x2x6x6 — 144 experimentos. 

Haciendo uso de estos datos se llevó a cabo un análisis estadístico para dos variables 
respuesta: rendimiento de p-xileno (Yi,x) y pérdida de xilenos (Lx). 

El modelo que se propone para ajustar estos datos es un modelo cuadrático, con el cual se 
pueden incorporar los posibles efectos de curvatura para las variables temperatura y espacio 
velocidad. Los términos cuadráticos sólo pueden incluirse para estas dos variables, ya que el 
sistema se exploró en niveles intermedios de estos factores y no únicamente en las fronteras, como 
fue el caso para la presión y para la relación molar 112/11C. El modelo cuadrático general para este 
tipo de diseños se puede escribir de la siguiente forma: 

k 	k 	k-1 k 
Y= ao + E a;  + E Al  X12  + E E ao 	 (5.1) 

i=1 	i=1 	i=1 

Para ajustar los datos experimentales se propuso el modelo representado por la ecuación (5.1), 
incorporando los efectos cuadráticos para los factores temperatura y espacio velocidad. La 
estimación de parámetros se realizó por medio de un análisis de regresión múltiple sobre los 144 
resultados experimentales, empleando un paquete estadístico [7]. 

5.3 Resultados del análisis estadístico. 

A continuación se presentan los modelos que se obtuvieron a partir del análisis de regresión. 
Los modelos estadísticos fueron ajustados a los factores codificados (los cuales toman valores de 
-1 a 1), y se calcularon con las siguientes expresiones: 
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XT  = (T - 713)/50 (5.2a) 

Xp = (P - 7.5)/2.5 (5.2b) 

Xwusv = (WHSV - 5.5)/2.5 (5.2c) 

Xg 	(Ft - 5.5)/1.5 (5.2d) 

donde: 
XT, Xp, XsrusV y XR se refieren a los valores codificados de las variables T, P, WIISV y R 
respectivamente. La codificación para cualquier factor i se puede expresar de la siguiente 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 (Ypx) y pérdida de xilenos (Lx), se obtuvieron los siguientes 
modelos: 

Ypx 	14,2857 + 0.8859 XT  - 0.9859 Xp + 0.6904 Xwnsv - 0.3023 XR  - 0.0983 XT  Xp + 0.200 
XT Xsugy - 0.1337 XT  XR  + 0.7962 Xp Xsraw + 0.0014 Xp XR  - 0.2968Xvntsv XR 

0.0687 (XT - 0.8688 (Xwusv)2 	
(r = 0.95) 	 (5.4) 

Lx = 18.0821 - 3.4375 XT + 7.8563 Xp - 6.8778 Xintsv + 0.9083 XR + 0.9774 XT  Xp - 1.5067 
XT  Xvy + 0.2804 XT Xg - 2.4621 Xp Xlnigy + 0.0246 Xp XR  + 0.1937 )(muy XR 
0.3034 (XT)2  + 4.1118 (Xwiisv)2  

(r = 0.94) 	 (5.5) 

Se mafia() un análisis gráfico 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 ecuación 
(5.4), predice en forma adecuada los resultados experimentales para el rendimiento de p-xileno. 
Para la pérdida de xilenos se obtuvieron resultados similares; esto se puede apreciar en la Figura 
5.26. 

Las ecuaciones (5.4) y (5.5) se pueden representar por medio de gráficas 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, se puede detectar la 
existencia de un efecto de curvatura significativo para esta respuesta a presiones bajas. Este 
comportamiento da lugar a que exista un máximo en el rendimiento (a temperatura constante), 
para los niveles intermedios del factor espacio velocidad. Este es un comportamiento típico de las 
reacciones consecutivas, 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 el efecto 
de curvatura es menos pronunciado, y la tendencia que se observa es de un incremento en el 
rendimiento a medida que se aumenta 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 análisis de las Figuras 5.3c y 5.3d. 
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Continuando con el análisis 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 el rendimiento de p-xileno a temperaturas altas. 

Comparando las gráficas anteriores podemos concluir que la relación molar 112/11C afecta en 
un menor grado a esta respuesta. 

En las Figuras 5.4 a-d se presentan las superficies de respuesta para la pérdida de xilenos (a 
medida que aumenta la pérdida de xilenos, la selectividad disminuye). En el caso de esta respuesta 
se observa que para un valor fijo en la temperatura, existe un mínimo en la pérdida de xilenos a 
tiempos de contacto intermedios; este resultado se presenta sobre todo a presiones bajas. Para esta 
misma respuesta se observa la tendencia general de disminuir la pérdida de xilenos a medida que se 
incrementa la temperatura. Este resultado es contrario al que se reporta en la referencia [5] pero 
coincide con los resultados de la referencia [8]. Una explicación probable de este comportamiento 
radica en el hecho de que este catalizador se desactiva rápidamente y esta pérdida de actividad es 
más pronunciada a temperaturas altas. Esto es consistente con otros estudios con catalizadores 
similares [8]. Por lo tanto, durante la realización de los experimentos y a medida que se 
incrementaba la temperatura, la actividad del catalizador decrecía y de acuerdo con Giannetto et 
al. [9], la desactivación por formación de coque afecta más a las reacciones que requieren de sitios 
ácidos fuertes. Las reacciones de dismutación de xilenos se favorecen por este tipo de sitios 
activos (sitios ácidos fuertes de la zeolita), según lo reportado por Martens et al. [lo]. 

La presión tiene un efecto considerable sobre la pérdida de xilenos. Al duplicar la presión 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 gráficas de contorno. Este tipo de 
gráficas se presentan en la Figura 5.5 para la respuesta rendimiento de p-xileno. Las curvas 
representan % peso constante y se grafican con respecto a las variables codificadas Xmisv y XT. 
En estas figuras se puede apreciar con claridad la zona donde se presenta el máximo 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 al 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 elección de las condiciones 
óptimas se deben considerar también otros factores como la desactivación del catalizador, y en 
general, la elección final dependerá de un análisis económico del proceso. 

5.4 Discusión de resultados. 

En este capítulo se ha podido verificar la utilidad de los modelos estadísticos por medio de un 
ejemplo interesante a nivel industrial. 

En base al estudio realizado se comprobó que la relación molar H2/HC tiene un efecto poco 
importante en las respuestas estudiadas; no obstante, es recomendable trabajar con relaciones 
H2/HC altas, ya que esta variable tiene un efecto determinante en la vida útil del catalizador. 

Las presiones altas disminuyen la selectividad, sin embargo, al incrementar la presión total 
también se aumenta la presión parcial de hidrógeno, lo cual disminuye el efecto de desactivación 
del catalizador. 
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A medida que se incrementa la temperatura, se hace más pronunciado el bloqueo de los sitios 
activos donde preferentemente se llevan a cabo las reacciones laterales, esto da como resultado 
una mejora en la selectividad del proceso. 

El espacio velocidad también resultó ser una variable importante en el proceso, y se encontró 
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 requiere de un trabajo experimental tan extenso Generalmente es mejor 
adoptar un diseño secuencial de experimentos, como el que se presenta en la Figura 5.6. En la 
primera etapa se utiliza un diseño factorial sencillo a dos niveles, el cual para el ejemplo tratado en 
este capítulo consistiría de 4 factores; por lo tanto se tendrían que realizar 16 experimentos en esta 
primera etapa. Con el análisis estadístico de estos resultados se pueden detectar cuales son las 
variables que más influyen en el proceso y también se pueden eliminar aquellas que no son muy 
importantes. 

Si el trabajo experimental se hubiese realizado de la forma descrita anteriormente, se habría 
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 reduciría a la mitad sin perder mucha 
información. Con el objeto de comprobar esto, se tornaron los datos que corresponden al diseño 
factorial 24  y se analizaron estadísticarnente; estos resultados se presentan en las Tablas 5.1a y 
5.1b. 

En la Tabla 5.1a se presenta la matriz para este diseño y los resultados experimentales 
(tornados del grupo de 144 datos). 

En la Tabla 5.1b se presentan los resultados del análisis estadístico para estos datos. Con el fin 
de probar la significancia de los factores y sus interacciones se utilizó el método de Daniel [1,31 
De acuerdo con estos resultados, los factores principales que más influyen sobre ambas respuestas 
son: la temperatura, la presión y el espacio velocidad; mientras que la relación molar 112/1-1C 
influye en un menor grado. 

Una vez que se detectaron las variables más significativas para este proceso, el siguiente paso 
consistiría en elaborar un nuevo diseño experimental, que permitiera incluir los posibles efectos de 
curvatura en el modelo; y con esto obtener un modelo equivalente al que se aplicó en la referencia 
[6], pero con un considerable ahorro de trabajo experimental. 
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Figura 5.1 Gráficas de residuales para las respuestas: (a) rendimiento de p-xileno, y (b) pérdida de xilenos, 
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Figura 5.4 Superficies de respuesta para la perdida de xilenos a distintos niveles de los factores 
codificados: presión (Xc), temperatura (XT), relación molar HifFIC (XII) y espacio velocidad (Xwiisv), 
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Tabla 5.1a Matriz ara el diseño factorial I' =liados experimentales para las  res  xlcstas. 

No. T 	 WHSV R XI  Xv Xwnsv XR Yow 
k cm') 	 (Ti.)  

I 663 5 3 4 -1 -1 -1 -1 12190 27.18 
2 763 5 3 4 +I -I -1 -1 14.88 12.78 
3 663 10 3 4 -1 4 3 -1 -1 10.52 40.19 
4 763 10 3 4 +1 +l -3 -1 11.56 37.71 
5 663 5 8 4 -1 -1 ti -t 14.18 12.71 
6 763 5 8 4 +I -1 +1 -I 16.37 3.37 
7 663 10 8 4 -I +I +1 -I 13.42 24.14 
8 763 10 8 4 +I 41 +I -1 15.72 15.63 
9 60 5 3 7 -1 -1 -I t I 12,99 27.51 
I() 763 5 3 7 +1 -1 -I +1 15.01 16.19 
11 663 10 3 7 -1 +1 • I +1 10.83 39.26 
12 763 10 3 7 +1 +I -1 +1 11.56 42.61 
13 663 5 8 7 -1 -t +1 +1 12.21 14.54 
14 763 5 8 7 +1 -I +I +1 13.92 6,35 
15 663 10 8 7 -I +1 +I +I 12.49 26.12 
16 763 10 8 7 +1 +I +1 +1 14.47 19.11 

Tabla 5.1b Análisis estadístico para los resultados del diseño factorial 24. 

Respuesta Yrx Lx  
No, experimentos 16 16 
Grados de libertad 15 15 
Y (media) 13.314 22,837 
Efectos principales e interacciones: 
T 
P 
ToP 
WHSV 
T*WIISV 
P*WHSV 
T*P*WHSV 
R 
T*R 
P*R 
T*P*R 
R*WHSV 
T*IVIISV*R 
P•WHSV*R 
ToP•WHSV*12. 

1.744 
-1,486 
-0.231 
1.566 
0.301 
1,341 
0.326 

-0.759 
-0.134 
0.291 

-0.024 
-0,891 
-0.066 
0.269 
0.064 

-7,238 
15.518 
3.575 

-15,183 
-1.025 
-3.510 
-3.073 
2.248 
1.445 
0.110 
0.388 
0.320 

-0.783 
0,053 

-0.300 
Prueba de signIficancia: Método de Daniel Método de Daniel 
Efectos principales e interacciones 
significativos: 

T(+), P(-), WHSV(+), R(-), 
P*WHSV(+), WHSV*R(-) 

T(,), P(+), WHSV(-), R(+), 
T•P(+), P*WHSV(-), T*R(+), 
T*P*WHSV(-)  

Ecuaciones para las respuestas: Ypx,- ao  I-  al  X p - aiXp + a3Xwifsv- 
a3Xn + a334Xwnsv -a3,3XwnsvXn 

La.= ad- aiXt + azXp - a3Xwnsv 4' 
a4Xn + al  2X3Xp -a334Xwnsv + 
al  X3X -a IX X Xyinsv 
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CAPÍTULO 6 

CONCLUSIONES 

Las conclusiones con respecto a la implementación y solución numérica de los modelos 
considerados en esta tesis, son las siguientes: 

La solución de los modelos pseudo-homogéneos para el reactor catalítico gas-sólido, tanto 
unidimensional como bidimensional, requiere de un tiempo de cálculo moderado (del orden de 
minutos), aunque esto dependerá del tamaño del problema (número de componentes) y del tipo de 
solución que se obtenga (perfiles de concentración y/o temperatura que pueden o no cambiar 
bruscamente). Los métodos implícitos de Adams y Gear requieren menor tiempo de cálculo que 
los métodos explícitos de Runge-Kutta para sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias que 
son dificiles de resolver 

El número de cálculos requeridos para la integración del modelo bidimensional pseudo-
homogéneo es mayor que para el unidimensional, ya que al discretizar la coordenada radial del 
reactor se tiene que integrar un sistema de NPDE•NC (NPDE= número de ecuaciones 
diferenciales parciales, NC= número de puntos de colocación) ecuaciones diferenciales ordinarias, 
y el tamaño de este sistema dependerá en gran medida del número de puntos de colocación que se 
requieran para obtener la precisión deseada. Para el ejemplo considerado con este modelo, se 
encontró que 5 puntos de colocación eran suficientes para la integración de la coordenada radial 
(al duplicar NC no se obtuvieron cambios apreciables en la solución). 

Para construir los modelos pseudo-heterogéneos resultó necesario incorporar los efectos de 
transferencia de masa y calor, tanto interfase como intrafase, al modelo del reactor. Esto se aplicó 
únicamente para el modelo unidimensional, ya que para el caso del modelo bidimensional la 
solución requería de un tiempo de cómputo excesivo. El problema numérico fundamental al tratar 
de incorporar estos efectos, se refiere a la solución del sistema de ecuaciones diferenciales que 
describen los perfiles de concentración y temperatura dentro del catalizador. La solución de este 
sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores de frontera utilizando el método de 
colocación ortogonal, requiere de gran capacidad de memoria y tiempo de cómputo. 

Para la solución del modelo del reactor gas-liquido-sólido, el principal problema matemático se 
observó en la convergencia del método de Newton-Raphson para el cálculo del equilibrio liquido-
vapor. Durante la integración del modelo del reactor paralelamente se realizan cálculos sucesivos 
del equilibrio L-V, y por lo tanto el tiempo requerido dependerá del tamaño de paso de la 
integración. 

Adicional al problema matemático está la disponibilidad de un modelo cinético suficientemente 
completo para el problema a tratar, la estimación de los parámetros de transporte (algunas 
correlaciones y referencias se presentan en el apéndice A), y la estimación de propiedades 
termodinámicas de los componentes del sistema en estudio (en caso de no disponer de datos 
experimentales se recomienda utilizar los métodos de contribución de grupos). 
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Con respecto a los ejemplos presentados en este trabajo para la aplicación de los modelos, se 
obtuvieron las siguientes conclusiones: 

1. Para el proceso de isomerización de xilenos (capítulo 3), las conclusiones más importantes 
son las siguientes: 

En este primer ejemplo se analizó el reactor para el proceso de isomerización de xilenos 
empleando el modelo unidimensional pseudo-heterogéneo y la cinética para el catalizador a base 
de Pt/Si02-A1203. Al comparar los resultados de las simulaciones contra datos de planta, se 
observó que el modelo predice con una desviación 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 otros subproductos como el tolueno, etilbenceno y 
metano, las diferencias fueron mayores que para los isómeros. 

Se observaron factores de eficiencia menores de 0.6 para las reacciones de isomerización y 
para algunas reacciones laterales (principalmente para la conversión del etilbenceno). Como 
consecuencia de estas resistencias, los resultados que predice el modelo pseudo-heterogéneo 
difieren de los calculados con el modelo pseudo-homogéneo. En general, las resistencias internas 
originan un decrecimiento en la conversión del isómero meta, y una menor producción de p-xileno 
y o-xileno. Estas diferencias se presentan sobre todo a tiempos de contacto intermedios, mientras 
que a la salida del reactor ambos modelos predicen prácticamente la misma composición de los 
tres isómeros. Para el etilbenceno estas diferencias son más notables, lo cual se debe a que las 
reacciones donde participa son más rápidas. 

Con el objeto de poder determinar las variables de mayor influencia en la respuesta del modelo, 
se llevó a cabo un análisis de sensibilidad paramétrico para este proceso. La masa velocidad del 
fluido, la temperatura de entrada y la presión de operación del reactor, son los parámetros de 
operación que afectan de manera importante el comportamiento del reactor. 

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

La temperatura y presión de operación 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 presión de 15 a 20 atm). Con 
respecto a la producción de p-xileno, se nota que es favorable trabajar con temperaturas 
relativamente bajas (630-660 K), lo cual es consecuencia del equilibrio termodinámico. A una 
presión de 9 atm se observa un máximo en la producción de p-xileno, mientras que a presiones 
mayores de 11 atm la descomposición 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 producción razonable de p-xileno y reducir la pérdida de 
xilenos. 
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La desactivación del catalizador (simulada considerando que sólo se envenenan los sitios 
activos para las reacciones laterales), favorece la producción de p-xileno y decrece la pérdida de 
xilenos. Un estudio experimental sobre la cinética de desactivación para este proceso, resulta 
fundamental para simular los ciclos de operación del reactor. 

Una variación de 50 % en los parámetros de transporte intrafase analizados (factor de 
tortuosidad, conductividad térmica efectiva del sólido, y radio de poro) no tienen una influencia 
importante sobre el comportamiento global del reactor, 

Para este proceso en particular, los resultados obtenidos indican que las resistencias a la 
transferencia de masa y calor en la interface gas-sólido, no influyen de manera importante en el 
proceso. Adicionalmente, los gradientes de temperatura en el interior de la partícula de catalizador 
fueron muy pequeños. Estos resultados permiten concluir que el modelo puede simplificara; de tal 
forma que no se tengan que considerar los fenómenos de poco impacto en el proceso, lo cual 
permitirá formular un modelo más simple sin que este pierda su validez. 

Utilizando modelos estadísticos para este mismo proceso (capítulo 5), se obtuvieron 
conclusiones similares a las derivadas con el modelo fenomenológico, sin embargo, el 
comportamiento del sistema con respecto a la temperatura difiere para el rendimiento de p-xileno 
y para la pérdida de xilenos. Este resultado se debe a diferencias en el comportamiento de los 
catalizadores utilizados en cada estudio. 

ft Las conclusiones obtenidas para el proceso de producción de anhídrido tnaldieo a partir de 
u-butano (capitulo 3) son las siguientes: 

Se realizó la simulación del reactor con el modelo bidimensional pseudo-homogéneo y el 
modelo cinético para un catalizador PVO (óxido de vanadio-fósforo), para diferentes condiciones 
de operación, y los resultados se compararon contra datos de planta piloto reportados en la 
literatura. El modelo predice la conversión 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 energía de activación para la reacción 
de descomposición de anlddrido maléfico (que se reporta con una incertidumbre de ±20%), lo cual 
fue confirmado por el análisis de sensibilidad realizado posteriormente. Con respecto a la 
temperatura máxima en el reactor, se encontró 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 operación del reactor con la mayor 
temperatura de enfriamiento (673 K). 

La dispersión radial de masa para todas las condiciones de operación estudiadas fueron 
insignificantes. 
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Se realizó un análisis de sensibilidad paramétuco para este proceso, y los resultados de este 
indicaron que la temperatura de la pared, la presión de operación y la concentración de n-butano 
en la alimentación, son las condiciones de operación que tienen mayor influencia sobre el proceso. 
Un incremento en cualquiera de estos parámetros, puede llegar a originar un aumento súbito en la 
temperatura del fluido, en alguna posición del reactor. 

La incertidumbre asociada con algunos parámetros cinéticos (principalmente para la energía de 
activación de la reacción de descomposición de anhídrido maléico) tiene una influencia importante 
en la respuesta del modelo. Una variación de 15% o menor en estos parámetros origina cambios 
importantes en la conversión, selectividad y en la temperatura máxima que se alcanza en el reactor. 

En cuanto a los parámetros de transporte, se observaron cambios en la respuesta del modelo al 
reducir la conductividad térmica efectiva radial y el coeficiente de transferencia de calor en 2O%. 
Para la conductividad térmica efectiva radial, una reducción de tal magnitud causa un incremento 
en la conversión menor del 2% y de 24 K en 	mientras que la selectividad decrece en 
aproximadamente 1.6%. La reducción del coeficiente de transferencia de calor en la misma 
proporción, origina un incremento de aproximadamente 4% en la conversión, de 34 K en T., y 
una reducción de 3.5% en la selectividad. 

La comparación entre los modelos pseudo-homogéneos (unidimensional y bidimensional) 
indica los siguientes resultados: 

•Debido a la escasa dispersión radial de masa para este proceso, ambos modelos predicen 
prácticamente los mismos perfiles axiales de composición. 

•Los gradientes radiales de temperatura son apreciables en la zona de alta sensibilidad del 
modelo, pero sólo para una sección axial del reactor cercana a T., 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 sólo 
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 comparación entre el modelo unidimensional pseudo-heterogéneo y el pseudo-homogéneo, 
indica que para las condiciones más drásticas, las resistencias internas reducen la T. en 16 K y la 
conversión 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 sólo en una sección 
cercana a donde se presenta T.. Estos resultados nos llevan a concluir que las resistencias 
internas permiten trabajar con temperaturas de enfriamiento mayores, debido a la menor 
generación de calor causada por la reducción en las velocidades de reacción. 

III. La reacción de hidrodesidfuracidn de dibenzotiofetto se utilizó para analizar el 
comportamiento del reactor catalítico gas-liquido-sólido. Las conclusiones de este estudio se 
resumen a continuación: 
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Como primer punto del análisis, se utilizó el simulador para predecir las condiciones de 
operación donde el catalizador trabaja totalmente mojado (con tices 1). El simulador predice los 
flujos de líquido y vapor, así como las composiciones de ambas fases y densidades, los cuales son 
datos necesarios para evaluar la eficiencia de mojado del catalizador con la ecuación (4.13) Se 
calculó la eficiencia de mojado para diferentes condiciones de operación y también se estudió el 
efecto del solvente y del diámetro de partícula sobre este parámetro. Los resultados de las 
simulaciones indican que la reducción del diámetro de la partícula de catalizador, el cambio a un 
solvente menos volátil y el incremento en el flujo de liquido, mejoran las condiciones de mojado 
del catalizador. 

Otra aplicación que se le dio al simulador se refiere al análisis del efecto de las condiciones de 
operación para reactores gas-liquido-sólido, tomando como ejemplo la reacción de 
hidrodesulfuración de dibenzotiofeno. 

El tipo de solvente que se utiliza en este tipo de reacciones, modifica la distribución de 
reactivos en ambas fases, y su efecto estará en función de su volatilidad. Esto trae como 
consecuencia cambios en las velocidades de reacción y por lo tanto en el comportamiento del 
reactor. Por ejemplo, si el solvente es más volátil que el reactivo, la conversión se incrementa 
debido a una mayor concentración de reactivo en la fase líquida. 

La relación H2/1IC influye principalmente sobre la fracción de liquido evaporado y por lo tanto 
sobre la forma de operación del reactor (con una o dos fases fluidas). Al incrementar el flujo de 
hidrógeno se aumenta la relación V/F (la cual es función de la composición) generando una mayor 
evaporación del liquido. Para el caso en que el reactivo sea más volátil que el solvente, se tendrá 
una menor conversión debido al decrecimiento en la concentración de reactivo. 

La composición de la alimentación al reactor influye sobre la conversión y la selectividad del 
proceso. La influencia que un cambio en la composición de la carga puede tener sobre el proceso, 
dependerá principalmente de las expresiones cinéticas que definan al sistema en estudio 

La temperatura y presión de operación del reactor, afectan en primer término el equilibrio 
liquido-vapor del sistema; la influencia de la presión sobre la velocidad de reacción radica en el 
efecto de concentrar a los reactivos en la fase líquida, en tanto que la temperatura tiene un efecto 
predominante sobre las constantes cinéticas. 

En vista de que se pretende continuar con el mejoramiento (en cuanto a su solución, 
implementación y presentación), ampliación (a otros tipos de reactores, modelos más completos 
etc.) y aplicación más provechosa de los modelos considerados en este trabajo, es oportuno 
mencionar las siguientes recomendaciones: 

• El modelo unidimensional pseudo-heterogéneo para el reactor catalítico gas-sólido describe 
adecuadamente un amplio número de procesos catalíticos, y por lo tanto es recomendable 
utilizarlo para evitar cálculos excesivos con otros modelos más complejos. 
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• Resulta necesario considerar métodos matemáticos alternos que reduzcan el tiempo de 
cálculo para la solución (en una PC) de las ecuaciones que describen los perfiles de composición y 
temperatura en el catalizador sólido. 

• Para el modelo del reactor gas-líquido-sólido, una mejora interesante consistiría en adicionar 
los métodos para el cálculo de los factores de eficiencia que tomen en cuenta las resistencias 
internas. 

• Para cuantificar la capacidad de predicción del modelo para el reactor gas-líquido-sólido, 
resultarla 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 planear una serie de experimentos y analizarlos mediante modelos 
estadísticos. 

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

a 	actividad del catalizador, (dr,,) 
ab, 	área efectiva de transferencia de masa en la partícula, (ni' /kgcal) 

al 	(6/d,, p, I 
Ah 	superficie de intercambio de calor dcl lado del lecho, (in') 
A, 	factor de frecuencia para la reacción i 
A. 	media logarítmica cutre Ah y Ab  
A, 	área transversal del reactor, (m1) 
A0 	superficie de intercambio de calor del lado del medio de transferencia, (iit2) 

Di 	(Rt aw/Xr) = módulo de Diot 
Him; 	IR„ km/De,1 = número de Biot de masa para el modelo de transporte interfase-intrafase 
Bill 	(R„ !MI = número de [bol de calor para el modelo de transporte interfase-intrafase 
cn, o er, 	capacidad calorífica de la mezcla gaseosa, (kcal/kgmol K) 

en 	capacidad calorífica para el componente j, (kcal/kgmol K) 
cpp 	capacidad calorífica del sólido, (kcal/kg K) 
C 	concentración en el fluido, (kgmol/m3) 
Ch 	concentración de reactivo cn la fase fluida, (mol/cm') 
Cexp 	concentración experimental del reactivo, (mol/eran ) 
C, 	concentración del componente j en cl fluido, (kgmol/m3) 
C, o C„' 	concentración en la superficie externa del catalizador, (kgmol/m3) 
Cs, 	concentración del componente j en la superficie catalítica, (kgmol/m3) 

CT 	= IPT/Rg TI en (kgmol/m3) 
d 	espesor de la pared, (m) 
dp 	diámetro equivalente de la partícula de catalizador, (in) 
di 	diámetro interno del reactor, (ni) 
Dm 	difusividad molecular de A en B, (m2/hr) 
De, 	difusividad efectiva para el componente j cn la partícula de catalizador, (m2/hr) 
Dk 	difusividad de Knudscn, (m2/hr) 
Dm 	difusividad molecular, (m2/hr) 
A., 	diametro de poro, (A) 
Dr 	coeficiente efectivo de dispersión radial, (m2/hr) 
Drr 	coeficiente de dispersión radial en la fase fluida, (m2/hr) 
Dz 	coeficiente efectivo de dispersión axial, (m2/hr) 
Dzi 	coeficiente de dispersión axial en la fase fluida, (m2/1) 
e 	ernisividad de la partícula 
Ea; 	energía de activación para la reacción i, (kcal/kgmol) o (kcal/gmol) 
f 	factor de fricción 
fue 	flujo molar de hidrocarburo, (mol/hr) 
fin 	flujo molar de hidrógeno, (mol/hr) 

fi 	flujo molar del componente j, (kginol/hr) o (ginolhnin) 
fo, 	flujo molar del componente j a la entrada del reactor, (kgmoUhr) 
fror 	flujo total alimentado al reactor industrial, (kgmol/hr) 
F 	flujo molar a la entrada del flash, (gmol/min) 
G 	masa velocidad, (kg/hr m2) 
Gal, 	número de Galileo para la fase líquida= [(dp3  pT2gc eii3)/{pT2( hie 03} 1 
h 	coeficiente de transferencia de calor en la película, (kcal/m2  hr K) 
H 	altura del lecho para el reactor de laboratorio, (cm) 
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factor para correlacionar el coeficiente de transferencia de masa 
ke 	conductividad térmica efectiva en la partícula de catalizador,(kcal/hr m K) 
k, 	constante de velocidad para la reacción i 
km, 	coeficiente de transferencia de masa en la película, (in/hr) 
K 	constante de adsorción 
KA, KB 	constantes de adsorción 
Kcq 	constante de equilibrio 

relación de equilibrio Y,/X, 
K12, K34 	constantes de equilibrio para las reacciones de isomerización de xilenos 
L 	longitud total del reactor, (ni) 
/, 	flujo molar de líquido ala salida del flash, (ginol/min) 
Lx 	pérdida de 'rífenos, (%) 
Lx0 	valores experimentales para la pérdida de xilenos, (%) 
MA, Ma pesos moleculares de los gases A y II 
MN 	mezclador liquido-vapor 
P 	presión, (atm) o (kg/cni2) 
Pb 	presión parcial de reactivo en el fluido, (kg/cm') 

[2 us Rt (pg cp)/12.1 ,-• número de Pedal de calor 
Peo,,, 	[2 us Rt/e Dr] = número de Pedal de masa 
PM 	peso molecular promedio del fluido 
Pr 	[cp WX,J = número de Prandtl 
PT 	presión total, (atm) 
PTO 	presión total a la entrada del reactor, (atm) 

coordenada radial en el reactor, (m) 
roo, oro 	velocidad de reacción experimental, (mol/hr gcat) 
ri 	velocidad de reacción intrínseca, (kgmol/hr kgcat) o (kgmol/kgcat min) 
ro, 	velocidad de reacción intrínseca en fase gas 

velocidad de reacción intrínseca en fase líquida 
rpi 	velocidad de reacción global, (kgmol/hr kgcat) o (kgmol/kgcat min) 
rv' 	velocidad de reacción por unidad de volumen, (kgrnol/m3 hr) 
R 	relación molar H2/lIC 
Re 	[dp G/µ1= número de Reynolds 
Reo 	número de Reynolds para la fase gas 
ReL 	número de Reynolds para la fase líquida 
gg 	cantante universal de los gases, (m'atm/kgmol K) 
Rt 	E vij rpi = balance para el componente j sobre las M reacciones 
Rn 	segmento N del reactor 
Ro 	radio equivalente de la partícula de catalizador, (m) 
Rpoio 	radio de poro, (cm) 
Rt 	radio del reactor, (m) 
SAMA/. 	selectividad hacia anhídrido maléico, definida por la ecuación (3,1) 
Sc 	bripgDAsi = número de Sdunidt 
Sn 	separador liquido-vapor 
Sp 	área superficial de la partícula, (cm ) 

tiempo 
T 	temperatura del fluido, (K) 
Tb 	temperatura en la fase fluida (bulk), (K) 
Tc 	temperatura del medio de enfriamiento, (K) 
Toix 	temperatura máxima alcanzada respecto a la posición axial, (K) 
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To 	temperatura del fluido a la entrada del reactor, (K) 
Tp 	temperatura en la superficie del sólido, (K) 
Ts 	temperatura en la superficie externa del catalizador, (K) 
Tw 	temperatura de la pared, (K) 
<T> 	temperatura promedio respecto a la coordenada radial, (K) 
uso u 	velocidad superficial del gas, (m/hr) 
U coeficiente global de transferencia de calor para el modelo unidimcnsional, (kcal/in2hrK) 
U0 	velocidad superficial de la fase gas, (m/hr) o (cm/min) 

velocidad superficial para la fase líquida, (m/hr) o (cm/min) 
wj 	fracción mol en el líquido a la salida del segmento de reactor N 
W flujo molar de líquido a la salida del reactor, (gmol/min) 
W. 	masa del catalizador, (g) 
WHSV 	espacio velocidad, (kg/kgcat hr) 
W/Fo 	tiempo de contacto de la mezcla reaccionante, (hr gcatlgmol) 
✓ flujo molar de vapor a la salida del flash, (gmol/min) 
V, 	volumen de la partícula catalítica, (m3) 
X 	Ir/Rpl= coordenada adimensional en la partícula de catalizador 
Xarr 	conversión de etilbenceno, % 
XDBT 	conversión de dibenzotiofeno, % 
Xi 	fracción mol en el líquido a la salida del flash N 
X.0 	conversión de n-butano, % 
Xp 	factor codificado para la presión 
XR 	factor codificado para la relación molar II2/HC 
XT 	factor codificado para la temperatura 
Xwiav 	factor codificado para el espacio velocidad 
Y, 	fracción mol del componente j, o fracción mol en el vapor a la salida del flash N 
Yb, 	fracción mol del componente j en la fase fluida (bulk) 
YPX 	rendimiento en % peso de p-xileno, o producción de p-xileno (kgmol/hr) 
YPXO 	valores experimentales para el rendimiento de p-xileno 
Ysi 	fracción mol del ~monote j en la superficie externa del catalizador 
z 	posición axial ea el lecho catalítico, (cm) o (m) 
Zi 	fracción mol de la alimentación al flash 

Subíndices 
i 	reacciones 

M 	
compmentes 
número de reacciones 

NC 	número de componentes 

Otros símbolos 
a 	radio de poro, (cm) 
al 	(2 L/Rt Pewl 
a2 	(L papis) (Itg T/P2] 
a 	V/F = fracción de la alimentación vaporizada 
ar 	(L At p9( 
al 	coeficiente de transferencia de calor del lado del locho catalítico, (kcal/m1r K) 
ceo 	coeficiente do radiación entre partículas, (kcal/m2hr K) 

coeficiente de transferencia de calor del lado del medio de enfriamiento, (kcal/mIr K) 
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aw 	coeficiente de transferencia de calor en la pared para el modelo bidimensional, (kcal/hr 
aw° 	contribución estática a aw, (kcal/hr in'K) 
ciov, 	coeficiente de transferencia de calor fluido-pared, (kcal/hr ni' K) 
ctovp 	coeficiente de transferencia de calor sólido-pared, (kcal/hr ni' K) 
bi 	[2 L/Rt 

[pa L (p ous] 
Pi 	At pa/ Efr  

P2 	[4 L At ai1 dt Ef, 

Y 	[p„ Rp3/kei 
8, 	[Rp3  pa/ De, Cr] 
AC 	gradiente de concentración en la película, (inoUcm3) 

-M1, 	calor de reacción, (kcal/kgmol) 
e 	fracción vacía en el lecho catalítico 
E P 	fracción vacía en la partícula de catalizador 
X 	conductividad térmica de la pared, (kcal/in hr K) 

conductividad térmica del gas, (kcal/m hr K) 
lett) 	contribución estática a la conductividad efectiva radial, (kcal/m hr K) 

A-eri 	contribución dinámica a la conductividad efectiva radial, (kcal/ni hr K) 
Xs o X,, 	conductividad térmica del sólido, (Ical/m hr K) 
hr 	conductividad térmica efectiva radial. (kcaUhr ni K) 
Al( 	conductividad térmica radial en el fluido (kcal/hr ni K) 
Xra 	conductividad térmica radial de la fase sólida, (kcal/hr m K) 
Xz 	conductividad térmica efectiva axial, (kcal/hr no K) 
242 conductividad térmica axial en el fluido, (kcal/hr mn K) 

conductividad térmica axial de la fase sólida, (kcal/hr m K) 

eficiencia de mojado dcl catalizador 
factor de eficiencia para la reacción i 
factor de eficiencia para la reacción i 

fin; 	factor de eficiencia interno para la superficie cubierta por el líquido 
factor de eficiencia interno para la superficie seca 
viscosidad dcl fluido, (kg/m hr) 

v,, 	coeficiente estcquiométrico del componente j en la reacción i 
factor de tortuosidad 
módulo de Thielc 

CIAB 	integral de colisión, que debe ser igual a la unidad si las moléculas fueran esferas rígidas, y que 
es una función de ka T/EAB  para gases reales (ka=constante de Boltzmann) 

p 	densidad molar del gas, (kgmol/m1) 
pa 	densidad del lecho catalítico, (kgcat/m3) 

densidad del gas, (kg/m3) 

PP 	densidad de la partícula de catalizador, (kgcat/m3) 

(1) 	función de desactivación 
amo, am, constantes de la función de Lennard-Jones de energía potencial para el par molecular AB; crAft  

está dada en 

[Z/Rt] = posición axial adimensional 
[r/Rt] = posición radial adimensional 
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APÉNDICE A 

ESTIMACIÓN DE PROPIEDADES FISICOQUÍMICAS 
PARÁMETROS DE LOS MODELOS 

Para el cálculo de propiedades termodinámicas se dispone de una subrutina que utiliza la 
ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong, con la cual se lleva a cabo el cálculo de 
propiedades de mezclas. Adicionalmente se tiene la opción de utilizar la ecuación del gas ideal, 
lo cual agiliza los cálculos y el error introducido por esta suposición es menor del 2% [1 I. Las 
propiedades de componentes puros así como las correlaciones para la estimación de estas, se 
obtuvieron del libro de Reid et al. [21. Se utilizaron las siguientes reglas de mezclado para el 
cálculo de la densidad (p), viscosidad (p), capacidad calorífica a presión constante (ce) y 
conductividad térmica del gas (Xg): 

EYi Ptsiiir2  lti  

EY, PMil' 

cvni=1:Yi eTi 

EYiPtd;13  Xgi  
Xg= 

EY1 PM;'' 

P=EYJ Pi 
(A I) 

Ya que en los modelos formulados en esta tesis no se incluye explícitamente una ecuación 
que describa rigurosamente al modelo heterogéneo (ec. 2.2 cap. 2), resulta necesario utilizar 
parámetros efectivos para los modelos pseudo-homogéneos unidimensional y bidimensional. 

Los modelos pseudo-homogéneos se distinguen por el hecho de que el sistema fluido-sólido 
se considera como una sola fase, a través de la cual ocurre la transferencia de masa y calor. Por 
lo tanto, los valores de las propiedades se asignan a esta fase "continua" en la misma forma que 
a una sóla fase continua como gas, líquido o sólido. 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. El 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 estimación de estas propiedades resulta necesaria para el diseño del 
reactor. Una buena gula para la elección de correlaciones para el cálculo de estas propiedades, 
se puede consultar en las siguientes referencias [3-8], 

Los parámetros de interés a nivel reactor serán entonces: la conductividad térmica efectiva 
radial (A x), el coeficiente efectivo de dispersión radial (Dr), el de transferencia de calor para el 
modelo unidimensional (cti), y el coeficiente de transferencia de calor en la pared para el modelo 
bidimensional (aw). A continuación se presentan correlaciones para la estimación de estos 
parámetros, y adicionalmente para el cálculo del factor de fricción, fracción vacía en el lecho, 
coeficientes de transferencia de masa y calor en la interfase y para los coeficientes de difusión en 
la intrafase. 
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Correlaciones para el cálculo de parámetros de los modelos. 

('neficiente efeent,o de dispersión radial (Dr) 

Este parámetro generalmente se correlaciona en función de los números de ileynulds (Re) y 
Schmidt (Sc), en expresiones de la tbnna [3,4,51 

D r  u•d p  x 
0.7 	el 

iie•Se 	( 

ite• Se 

(A.2)  

   

las constantes cl  y c2 dependen de la geometria del empaque y del flujo del fluido a través del 
lecho empacado. Por ejemplo, para el caso de gases y geometría esférica del catalizador; 
c1-0.12 y c2=78±20. 

Una aproximación para la evaluación de este parámetro, consiste en suponer un valor 
constante para el número de Peclet de masa. Para el caso de la difusión radial, se ha encontrado 
que a Re grandes: 

u • el r, 
Pcm,r  = 	8 —10 

D r  
(A.3)  

Conductividad térmica efectiva radial (X,r o kr) 

En general, la conductividad térmica efectiva radial esta formada por dos contribuciones: 
conductividad estática X°s y una contribución debida al flujo: 

= 1495  C• Xf Re Pr 	c=0.1 	 (A.4) 

Una correlación de este tipo se basa en el modelo de Yagi y Kunii [referencia citada en S] y se 
expresa de la siguiente forma: 

1:3 
 
r  +a • Re• Pr 
	

(A.S) 

A. 

 

1— e 

 

i dp.hry 

 

11 

-47tvTd- 1;—  P rs 
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4 • a(—e)„I3 
e  

In yai„ 	1.810 In e--1.714 

4 - 	-1.3  
( 1 

Ir 
2(1- 	e 

0.36 

Wain 	•?laire.) 

donde: 
e- 	emisividad del sólido. 
X*, XI- 	conductividad térmica del sólido y fluido, respectivamente. 

espesor efectivo de la película de fluido en los puntos de contacto. 
hrs, Itrv= términos de radiación sólido-sólido y vacío-vacío, respectivamente. 
a=0.1-0.14 

Otras correlaciones recomendadas, se pueden consultar en las referencias [3,4]. 

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

Las correlaciones propuestas en la literatura hasta ahora, predicen coeficientes de 
transferencia de calor cuyos valores están muy dispersos. 

Las correlaciones propuestas se dan generalmente en términos de los números de Nuselt 
(No), Prandtl (Pr) y Reynolds (Re). Al igual que para la conductividad térmica efectiva, este 
parámetro consta de una contribución estática y una que depende del flujo: 

N,‘„= N„„° + (3,, Re Pr 	 (A.6) 

Nusy  hW3:19-  
Xf 

h„°d 
Nuw ° — 	P 	(1.-0.05 

kf  

Algunas correlaciones adicionales, recomendadas para calcular este parámetro, se presentan 
en las referencias [3,4,10,111 

Coeficiente de transferencia de calor para el modelo unidtmensional (ai) 

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

etrit 	•Gr .9 

Xg  

105 

exp(-6.dp  / dt) 	Calentamiento 	 (Al). 



'di  =3.51 
al d P .G 

exp(-4.6.d p  /(11 ) 	Enfriamiento 	 (A.8) 

Para calcular el coeficiente global de transferencia de calor, se deberán tomar en cuenta las 
resistencias en la pared y del lado del medio de enfriamiento.  

1=1A Ab 4.2 Ab 

U 	al l Am au  Au  

Coeficientes de transferencia de masa y calor en la insertase gas-sólido [9] 

(0,458Re4467)(ati  
k mj.a m  = 

	

Sc2/3 	Pg 

d i,G 
Re = 	 l = 	 at = 	6  ) 

PgD ite 	d p P P 

(0,458Re4.407 
h am 	

, 

- 	pr2/3 JIS  .G.at 'PM) 

Pr 
8 

'Coeficiente de difusión binaria [9] 

3/2(
1/2

T 	
1/MA +iima) 

DAB =0,0018583 	 

Dlfusi dad de Kmids;en [9] 

Dk = 9.70 x103a(T/ M  A)1/ 
2 

(A.13) 

106 

lir .GAB2 .n AB 

(A.9) 

(A,10) 

(A.11) 

(A,I2) 



Factor de fricción I.  31 

I 	a + 
1-- c- 	1)0— c} 

3 	Re 	
a 	b 	 (A.14) 

	

1.75 	150 	Re/( - ) < 500 

	

1.24 	368 	1000< Re/(1-e) <5000 

	

1.75 	4.2 Re 54' 

Fracción vacía en el lecho [31 

{ 	
(dt / clp — 2)2  1 

e= 0.38 + 0.073 I+ --------- r 
(dt / dp)`

,, 
 J 

(A.15) 
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APÉNDICE B 

AJUSTE DE PARÁMETROS A UN MODELO DE REACCIÓN PARA EL 
PROCESO DE ISOMERIZACIÓN DE XILENOS 

En este apéndice se presentan los resultados de un ajuste de parámetros para un modelo de 
reacción simple, aplicado al proceso de isomerización de xilenos sobre un catalizador zeolítico.  

El trabajo experimental para la isomerización de xilenos se llevó a cabo en un estudio previo 
[1]; para esto se utilizó un reactor continuo de lecho fijo empacado con un catalizador bifuncional 
Pt/H-mordenita. El reactor se operó como un reactor integral y la reacción se llevó a cabo en fase 
vapor. Al realizar los experimentos se fijaban tres variables: presión total, relación molar 
hidrógeno/ hidrocarburo y el espacio velocidad. Para estas condiciones se iniciaba la operación a la 
temperatura más baja, y se dejaba estabilizar el reactor (desactivar el catalizador) por un tiempo de 
90 minutos; posteriormente se analizaban los productos líquidos y la temperatura se incrementaba 
al siguiente nivel, continuando de esta forma la experimentación hasta cubrir el rango completo de 
temperatura. 

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

Temperatura (K): 
	

663, 683, 703, 723, 743 y 763 
Presión (kg/cm2). 	5y 10 
WHSV (VI). 	 3, 4, 5, 6, 7 y 8 
Relación molar (112/11C): 
	

4 y 7 

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

Antes de llevar a cabo la estimación de parámetros, se verificó la posible existencia de 
resistencias interfase e intrafase utilizando las correlaciones presentadas en [2]. Se encontró que 
las resistencias interfase eran insignificantes, mientras que las resistencias intrafase no podían 
despreciarse. Se estimaron factores de eficiencia de aproximadamente 0.86 en las condiciones 
donde la velocidad de reacción fue mayor. 

Estimación de parámetros. 

Se dispone de una serie de datos de composición (% mol), a diferentes valores del tiempo de 
contacto (W/Fo), para una determinada presión y relación molar 1-12/11C, en todo el rango de 
temperatura estudiado. Nuestro objetivo es ajustar estos datos a un sistema de reacciones, con la 
intención de estimar los parámetros de este modelo. 

Después de proponer varios modelos, se encontró un buen ajuste considerando el grupo de 
reacciones presentado en la Tabla 13.1. 
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'Tabla 13.1 Sistema de reacciones propuesto para ajustar los datos experimentales. 

No. Reacción Ex wesión de velocidad . 	._  
1 p-X -31.  In-X ri=b, C.1  Y„ 
2 m-X--> p-X r2=bi  CT Ym / KI2 
3 r,-b2  CT Yo o-X ---> m-X 
4 r4-b2  CT Y,,, / K34 nt-X-3> o-X 
5 rs=b3  C-1.2  Y.2  2(o-X) —3" T + TMI3 
6 r6-b4 C1.2  Yrn2  2(m-X)-3> T + TM11 
7 2.-X ---3> 	T+ TMB 2  ri=b3  C12  Y 

Nomenchtura: 
o-X, nt-X, p-X, T, TMB= o-xileno, m-xileno, p-xileno, tolueno y trimmilbenceno. 
bi, b2, bi, b4, lb= parámetros a estimar. 
Ku V K11= constantes de equilibrio: KI2=exp(0.7524+23. 1365M; K34=exp(0.2280+367.732M 
CT..PT/Rg T 
Yi= fracción mol del componente j. 

Modelo para el reactor integral. 

El balance de materia para los isómeros en un reactor ideal de flujo pistón, se puede escribir de 
la siguiente forma: 

o-xileno 

dY,  _ CT • b2 • Ym  CT • b2 Yo  2 • CT2  • b3 • Yo2  

d(W/F0) (R+1)•K34 	(R+1) 	(R +1)2  

m-xileno 

dYm  	CT•bt • Yp 	bi • Ym  + CT.  b2 Yo CT' b2 • Ym  2' CT2  b4  Yin2  (11.2) 
d(W/F0) 	(R+1) 	(R+ 1).1(12 	(R+1) 	(R+ 1).1(34 	(R+ 

p-xileno 

dYp 	cT  bi  yrn  CT • bj • Yp  2. CT2  • b5 • Yp2  

d(W/F0) (R +1). Kj2 	(R + 1) 	(R+1)2  

donde: 
Cr=13.1./ Rg T 
b1, b2 en (It/hr 
bs, b4, bs en (It /hr gmol g.t) 
Yj= % mol del componente j en el liquido. 
R = relación molar H2/HC. 
PT  = presión total, 
W/F0  = tiempo de contacto en (hr g„t/gmol). 

(13.3) 
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Se dispone de una serie de datos de (% mol) vs. (W/F0), en seis niveles de temperatura (663, 
683, 703, 723, 743 y 763 K), para cada condición de presión total y relación molar 112/11C. 
Utilizando estos datos se llevó a cabo una regresión no-lineal utilizando el método de Marquardt 
[31, con el objeto de encontrar los valores de los parámetros (b,), que ajustaran los datos 
experimentales a las ecuaciones (B. I -B.3), y que minimizaran la suma de cuadrados de los errores. 

Resultados de la estimación de parámetros. 

Los valores numéricos de los parámetros estimados a diferentes condiciones, se presentan en la 
Tabla B.2. Como se puede observar, el parámetro b, no se presenta debido a que se le encontró 
una tendencia hacia un valor muy pequeño (cercano a cero o negativo); por lo cual esta reacción 
se consideró poco importante en el proceso y se eliminó del modelo. 

Tabla 13.2 Resultados de la estimación de parámetros. 

T (K) f 663 	1683 	v 	703 	MEM 	743 	763 
P=10 kg/cm ; R=7 mol H2/mol HC 

b1  1.620 2.797 2.969 4.557 4.639 5.044 
b2 5.168 5.790 7.483 7.310 7,496 7.425 
b3  2,786 2.552 3.615 3.568 3.607 3.600 
lb 1.672 1.734 1.879 1.846 1.851 1.859 
4) 6,695 5.568 2.039 3.311 7.227 8.348 

P=5 kg/cm2; R=4 mol H2/mol 11C 
b1  3.714 3,785 3.009 2.575 2.816 2.540 
b2  1.799 1.566 1.569 1.283 1.100 0.982 
b3  1.933 2.196 2.050 1.864 1.558 1.725 
135  1.872 1.537 0.761 0.206 
O 1.702 3.176 3.830 5.897 5.486 4.116 

(1) es la suma de cuadrados de los errores: E(Y-Yc)2  

El ajuste del modelo a los datos experimentales fue aceptable en la mayoría de los casos, esto 
se puede apreciar en la Figura 13.1, donde se grafican los valores experimentales (% mol), y los 
valores calculados por el modelo para los tres isómeros, en función de la variable independiente 
(W/Fo). 

Un análisis detallado de los resultados presentados en la Tabla 13.2, hace evidente que no existe 
una dependencia exponencial de los parámetros con la temperatura. En algunos casos existe un 
comportamiento contrario a la ley de Arrhenius (los parámetros disminuyen con la temperatura), o 
bien, no existe una dependencia apreciable con esta variable. 
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Figura 8.1 Ajuste del modelo a los datos experimentales. T=703 K, P=10 kg/cm2, R=7 mol 112/mol 11C. 

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

Referencias 

1. Rodriguez D.A. Tesis de maestría, en proceso de redacción, F.Q., UNAM. 
2. Cappellazzo, O.; Cao, G.; Messina, G.; Mosbidelli, M. Ind. Eng. Chem. Res. 1991, 30, 2280-2287. 
3. Conslantinides, A. Appilea Numerical Medio& with Personal Computers, McGraw-Hill, 1988. 

111 



APÉNDICE C 

SECUENCIA DE CÁLCULO Y DESCRIPCIÓN DE LOS PROGRAMAS 
POR COMPUTADORA DESARROLLADOS 

En este apéndice se presenta la secuencia de cálculo y estructura de los programas 
implementados para la solución de los modelos de los reactores catalíticos gas-sólido y gas-
líquido-sólido considerados en esta tesis. 

Los programas por computadora se encuentran codificados en el lenguaje de programación 
Fortran 77. El nombre de estos programas así como su aplicación, se describen en la Tabla C.1. 

Tabla C.1 Descripción de los programas desarrollados para la solución de los modelos. 

Nombre del programa Aplicación 

REACU2F.FOR Programa para la solución del modelo unidimensional 
del reactor catalítico gas-sólido. 

REACB2F.FOR Programa para la solución del modelo bidimensional 
del reactor catalítico gas-sólido. 

TRICKLE.FOR Programa para la solución del modelo del reactor gas-
líquido-sólido. 

En las Figuras C. la y b se presenta la secuencia de cálculo para la solución de los modelos de 
los reactores gas-sólido y gas-liquido-sólido. 

En las Figuras C.2, C.3 y C.4 se presenta la organización de los programas por subrutinas, de 
las cuales sólo se describen las más importantes.  
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C—Ct 

Al inicio de cada segmento diferencial de 
reactor, calcular los factores de eficiencia 
n, resolviendo el modelo (2.23) 

Integra los modelos para el reactor 
(ces. 2.12 o 2.13) sobre el segmento 
diferencial LS 

Si 

Imprime perfiles 
de composición, temperatura 

y presión 

Imprime perfiles 
de composición en las fases 

liquido y vapor 

        

Entrada de datos termodinámicos 
de componentes puros 	

1 

  

INICIO 

    

        

             

 

Entrada de datos termodinámicos1 
de componentes puros  

      

 

Entrada de condiciones de operación 
parámetros del reactor y catalizador 

 

Entrada de condiciones de operación y 
parámetros del reactor y catalizador  

      

      

      

      

Calcula el equilibrio L-V para la mezcla 
de alimentación al segmento diferencial 

Calcula la eficiencia de mojado del 
catalizador con la cc. 4.13 

Integra el modelo para el reactor (ces. 
4.9) sobre el elemento diferencial LS 

1 

Mezcla la corriente líquida que sale 
del reactor con la corriente de vapor 
del flash anterior 

Figura C.1 a Secuencia de cálculo para la 	Figura C.1 b Secuencia de cálculo para la 
solución de los modelos del reactor gas- 	solución del modelo del reactor gas-líquido- 
sólido. 	 sólido. 

113 



	Cálculo del coeficiente de 
!transferencia de calor ai 

CALCE 

RBNDRY  
Define las condiciones de 
frontera para c.1 modelo 
2.23 (Tabla 2.3 cap. 2) 

RIPIT 
Coordinad calarlo de los 
factores de eficiencia ni. 
I) Integra las ecuaciones para 
el sólido (ecs. 2.23) 
2) Calcula los factores de 
eficiencia para cada reacción 
con la ecuación 2.24b. 

RTOTAL  
Calcula la velocidad de 
reacción total rpi=niri 
1=1 	M utilizando los 
factores de eficiencia 
calculados previamente 

PRINCIPAL 
Suministro de propiedades 

termodinámicas, condiciones de 
operación, parámetros del reactor 

e inicialización del método de 
integración. 

PARMODI  
Calcula los parámetros al. lit. 02 
definidos en el modelo (2.121 

BIOTMH  
Calcula los números de 
Biot de masa y calor que 
cuantifican las 
resistencias en la 
interfase gas-sólido. 

FACTORE  
Utiliza los perfiles de 
composición y 
temperatura en el 
catalizador para 
calcular los factores 
de eficiencia 

con la 
ecuación 2.24b 

PARRINT  
Calcula los parámetros Sj y y 
que se definen en el modelo 
2.23 

RINTEG 
Método matemático que 
resuelve las ecuaciones para 
el sólido (ecs. 2.23) definidas 
en MRINT 

MRINT 
Se define el modelo general 
que calcula los perfiles de 
composición y T en el sólido 
(ecs. 2.23) 

MODELA 
Se define el modelo unidimensional 
general para el reactor G-S (ecs. 2.12) 
1) Calcula la velocidad de reacción total 
2) Evalúa los parámetros del modelo 
3) Evalúa las derivadas 

MEG 
Integra de 59 a :;=I las ecuaciones 

\ diferenciales ordinarias que definen al 
modelo unidimensional para el reactor 
G-S (ecs. 2.12) 
Al inicio de cada segmento diferencial 
de reactor .ei; calcula los factores de 
eficiencia ni i=l 	M 

PROPTER 	 1 

Cálculo de propiedades termodinámicas
y de transporte para el sistema  
considerado. 	 ! 

DIcEFECT 
Calcula la difusisidad efectiva y 
conductividad térmica efectiva 
para cuantificar las resistencias 
irmrafase. 

CALCF 
Cálculo del factor de fricción 
para la ecuación de mida de 
presión. 

CINETICA 
En esta subrutina se define 
el modelo cinético para el , 

!proceso considerado. 

ESTEQ 
En esta subrutina se definen 
los balances estequiornétricos 

rpi 

Figura C.2 Estructura del programa para el modelo unidimensional del reactor zas-sólido. 
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FACTOFtE  
Utiliza los perfiles 
de composición y 
temperatura en el 
catalizador para 
calcular los factores 
de eficiencia ni, 
i=1,...,M con la 
ecuación 2.24b 

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

BIOTMH 
Calcula los números de 
Biot de masa y calor que 
cuantifican las resisten-
cias en la interfase gas-
sólido. 

RINT 
Coordina el cálculo de los 
factores de eficiencia ni. 
1) Integra las ecuaciones para 
el sólido (ces. 2.23) 
2) Calcula los factores de 
eficiencia para cada reacción 
con la ecuación 2.24b. 

RINTEG  
Método matemático que 
resuelve las ecuaciones para 
el sólido (ces. 2.23) definidas 
en MRINT 

MRENT 
Se define el modelo general 
que calcula los perfiles de 
composición y T en el sólido 
(ecs. 2.23) 

PARRINT 
Calcula los parámetros N y Y 
que se definen en el modelo 
2.23  

PRLNCIPAL  
Suministro de propiedadu termodiná-
micas, condiciones de operación, pará-
metros del reactor e inicialización del 

método de integración.  
1 
tl.  

INTEG2  
integra de 	a 51 las cs. 
diferenciales ordinarias que definen al 
modelo bidimensional para el reactor 
G-S (ces. 2.13) 
Al inicio de cada segmento diferencial 
de reactor 	calcula los factores de 
eficiencia ni i=1 	M 

PARMOD2  
Calcuta los parámetros al .a2, bv , 
definidos en el modelo (2.13) 

RTOTAL2  
Calcula la velocidad de 
reacción total rp.=n. n 
i= I,...,M utilizando los 
factores de eficiencia 
calculados grey lamente 

11 

 C IN ET1CA2  
En esta subrutina se define 
el modelo cinético para el 1 
proceso considerado 	i 

ESTEQ2  
.En esta subratina se definen 

fi
los balances estequiometneos 

1
Rj=1Svij rpi 

PECLETR  
Cálculo de los números de 
Peda radiales (masa y calor) 

l
y del número de Bit en la 
pared del reactor. 

BNDRY  
Especifica las 
c.f. para el 
modelo (ver 
Tabla 2.3) 

GINIT  
Especifica las 
condiciones 
iniciales para 
el modelo 

MODEL2  
Se define el modelo bidimensional 
	 • general para el reactor G-S (ecs. 2.13) 
	 1) Calcula la velocidad de reaaion 
	 total 

2) Evalúa los parámetros del modelo 
`—*31 Evalúa las derivadas  

DKEFECT 
Calcula la difitsividad efectiva y 
conductividad térmica efectiva 
para cuantificar las resistencias 
intrafase. 

PROPTER 
Cálculo de propiedades termodinámicas y de 
transpone para cl sistema considerado 

CALCE  
'Cálculo del factor de fricción 
!para la ecuación de cada de 
!presión 

Figura C.3 Estructura del programa para el modelo bidimensional del reactor eas-sólido 



PRINCIPAL 

Suministro de las condiciones de 
operación, parámetros del reactor 

e inicialización del método de 
integración. 

DTRIF 

Subrutina que calcula de una forma 
secuencial para cada elemento 
diferencial de reactor AS 

1. El equilibrio liquido-vapor para 
la mezcla de alimentación. 

2. La eficiencia de mojado del 
catalizador con la ecuación 4.13. 

3. Con la composición en la fase 
liquida, se aplica el modelo del 
reactor y se integra el elemento 
considerado. 

4. Se mezcla el liquido que sale del 
reactor con el vapor del flash 
anterior y se restablece de nuevo el 
equilibrio L-V 

1 
!IMPRIME 

Impresión de resultados 
para cada segmento de 
reactor ENTDAT 

Entrada de datos 
termodinámicos de 
componentes puros. 

EQLV  

Cálculo del equilibrio 
líquido-vapor con la 
ecuación de estado de 
Soave-Redlich-Kwong. 

INTEL  

Método numérico que 
integra el sistema de 
ecuaciones diferenciales 
ordinarias 4.9 

MEZCLA  

Mezclado del liquido 
que sale del reactor 
con el vapor del flash 
anterior. 

EFFMOJ 
Utiliza la correlación 
4.13 para evaluar la 
eficiencia de mojado 
del catalizador. 

DIFFUN  

Se define el modelo 
general para el reactor 
unidimensiowl. 

	3 

CINET  

Contiene el modelo 
cinético y la estequi o-
metria de las reacciones 
(la reacción en fase 
liquida) 

Figura C.4 Estructura del programa para la solución del modelo del reactor gas-líquido-sólido. 
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APÉNDICE D 

DESCRIPCIÓN Y PRUEBA DE LOS MÉTODOS MATEMÁTICOS 
UTILIZADOS PARA RESOLVER LOS MODELOS 

I. Método de Marquardt para la estimación de parámetros ca modelos no-lineales. 

Para la estimación de parámetros en modelos no-lineales generalmente se utilizan métodos de 
optimización, cuyo objetivo es encontrar el vector de parámetros b que minimice la suma de 
cuadrados residuales. El método de Marquardt pertenece a esta categoría y es una modificación 
del método de Gauss-Newton [1]. 

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

Y' = g(x,Y,b) 
donde: 

Y' = vector de derivadas para la variable dependiente Y 
g = vector de funciones 
x = variable independiente 
b = vector de parámetros 
Y = vector de variables dependientes 

Si las condiciones de frontera se conocen y el vector de parámetros puede estimarse, entonces 
las ecuaciones (1.1) pueden integrarse numéricamente o en forma analítica para dar los resultados 
de la forma: 

Y = f(x,b) 	 (I.2) 

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

1 =ETE = (Y*  -Y)T  (Y' -Y) 
	

(1.3) 
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 el modelo, la suma de cuadrados 
residuales estará dada por: 

y 	y 

	

41."'" E c° i ei er E °Phi 7.-  E 	—Vi) 

T 

 (Vi *—vi) 
1=1 	1=1 	i=1 

donde: 
coi = factor de peso correspondiente a la variable dependiente j 
thi= suma de cuadrados residuales correspondiente a la variable dependiente j 

(1.4) 

117 



Para el caso de una sola variable donde Y sea no-lineal con respecto a los parámetros; si 
tomamos la derivada parcial de 4, con respecto a b e igualamos a cero, obtenemos como 
resultado una ecuación no-lineal dificil de resolver para b. Para solucionar este problema, Gauss 
encontró que el ajuste de funciones no-lineales por mínimos cuadrados puede lograrse por un 
método iterativo, el cual involucra una serie de aproximaciones lineales. Este método, conocido 
como el método de Gauss-Newton, convierte el problema no-lineal en uno lineal, aproximando 
la función Y por series de Taylor alrededor de un valor estimado del vector de parámetros b 

Y(x, b+Ab) = Y(x,b)l- DY/üb Ab 	 (1.5) 

donde las series de Taylor han sido truncadas después del segundo término. La ecuación (1.5) es 
lineal en Ab, por lo cual el problema de encontrar b se ha transformado al de encontrar la 
corrección 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 (1.5) en (1.3) para obtener: 

= (Y" -Y -A Ab)T  (Y" -Y-A Ab) 	 (1.6) 

donde la 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. 

i7Y1 

Nk 
(1.7) 

&VD  a; 

abk.. 

Tomando la derivada parcial de 'D con respecto a Ab, igualando a cero y después resolviendo 
para Ab, obtenemos 

Ab  = (AT A)'l AT (y* 
-Y) 

	
(1.8) 

donde Ab es el vector corrección que se debe adicionar al valor estimado de b, para obtener un 
nuevo estimado del vector de parámetros: 

bnucra = binomio, Ab (1.9) 

Este método aplica tanto al modelo con una sola variable como al caso de regresión múltiple. 
El algoritmo es el siguiente: 

1.- Suponer un estimado inicial para el vector de parámetros b. 
2.- Si el modelo se encuentra en la forma de ecuaciones diferenciales, utilizar el vector b y las 

condiciones de frontera para integrar las ecuaciones y obtener los perfiles de Y. Si el modelo consiste de 
ecuaciones algebraicas, entonces utilizar el vector b para evaluar V. 
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3.- Evaluar la matriz A a partir de las ecuaciones del modelo. Si el modelo consiste de ecuaciones 
algebraicas, DY/R) puede evaluarse diferenciando cl modelo. Si el modelo consiste de ecuaciones 
diferenciales, entonces es necesario desarrollar las ecuaciones variacionales. Estas se obtienen contando la 
parcial de las ecuaciones diferenciales con respecto a los parámetros. 

 

DOY / 	ag (1.10) 

   

y arreglando el orden de la diferenciación tenemos: 

 

 

D(DY / 	_ 

 

Las cuales son un grupo de ecuaciones diferenciales ordinarias, que deben integrarse simultáneamente 
con las ecuaciones del modelo. Los resultados integrados dan los perfiles de DY/tib, que son necesarios 
para construir la matriz A. 

4.- Utilizando la ecuación (1.8) obtener el vector corrección Ab. 
5.- Evaluar el nuevo estimado del vector de parámetros de la ecuación (1.9). 
6.- Repetir las etapas 2 a 5 hasta que: 

a) D no cambie. 
b) Ab sea muy pequeño. 

En el método de Marquardt se adiciona la matriz diagonal (11) a la matriz Al  A) en la 
ecuación (1.8). 

Ab = (ATA + 	AT(Y* -Y) 	 (1.12) 

El valor de X se elige en cada iteración, de tal forma que el vector de parámetros corregido 
proporcione una menor suma de cuadrados en la siguiente iteración. Se puede ver que cuando el 
valor de X es pequeño en comparación con los elementos de la matriz (ATA), el método de 
Marquardt se aproxima al método de Gauss-Newton. 

El método descrito anteriormente se utilizó en este trabajo para la estimación de los 
parámetros del modelo de reacción presentado en el apéndice B, para el proceso de isomerización 
de xilenos. La descripción detallada del programa utilizado se presenta en la referencia [1]. 

II. Métodos para la integración de sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con 
valores inicial«. 

Se desea resolver sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias de la forma: 

dY,/dt = 1(Y,, 

Y,(0) = gi (11.2) 
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o en forma vectorial: 

dY/dt- f(Y) 

Y(0) = g 
	

(11.4) 

Al método de solución para este tipo de ecuaciones se le llama explícito o implícito, 
dependiendo de si la función f se evalúa en condiciones conocidas Yi(t„), o en condiciones 
desconocidas Y,(t,„1 ). 

Métodos de Runge-Kidid 

Los métodos de Runge-Kutta son métodos explícitos que utilizan varias evaluaciones de la 
función por cada etapa de tiempo. El método clásico de Runge-Kutta de cuarto orden se puede 
expresar de la siguiente forma [2]: 

Y,,.1 Y.4" 1/6  (ko + 2 ki + 2 k2+ ks) 
	

(11.5) 
donde: 

ko = h gy„, t„) 
	

(11.6a) 
k, = h f(Yn + 1/2 ko, t„+ h/2) 

	
(11.6b) 

k2  = h f(Y„ + 1/2 k i, t„ +11/2) 
	

(11.6c) 
k3  = t(Y,, + k2, to  + h) 
	

(11.6d) 

Se puede notar que se requieren cuatro evaluaciones de la función por cada etapa de 
integración. 

Los métodos de Runge-Kutta presentan varias ventajas, ya que son fáciles de codificar y 
numéricamente estables para una gran clase de problemas. Debido a que sólo se necesita un valor 
de Y„ para calcular Y„+s, el método inicia por si sólo, y el tamaño de paso 11,, se puede cambiar en 
alguna etapa de los cálculos. 

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

k1  = h flt„, Y„) 
k2  = h f(té + h/4, 	+ ki/4) 
k3 = h nt„ + 3/8 h, Y„ + 3/32 ks + 9/32 k2) 

(11.7a) 
(11.7b) 
(11.7c) 

k4  = h f(to  + 12/13 h, Yo + 1932/2197 k l  - 7200/2197 k2  + 7296/2197 ks) (11.7d) 
ks = h flt„ + h, Y„ + 439/216 kl  - 8 k2  + 3680/513 k3 - 845/4104 k4) (11.7e) 
ké  = h f(t„ + h/2, Y„ 	8/27 kl  + 2 k2  - 3544/2565 k3  + 1859/4104 k4  - 11/40 ks) (11.70 

Y„,1  = Yr, + 25/216k1  + 1408/2565 k3  + 2197/4104 k4 . 1/5 ks (11.8) 

Zési = Z,, + 16/135 k l  + 6656/12825 k3  + 28561/56430 k4  - 9/50 ks + 2/55 k6  (11.9) 
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El valor de (Y„, - 7.„,1 ) es un estimado del error en Y„,, y se utiliza para el control del 
tamaño de paso de la integración. 

Métodos Multietopo. 

En los métodos considerados hasta aquí, el valor de Y„,1  se calcula por medio de una función 
que sólo depende de t,„ Y„ y del tamaño de paso h,,. Parece razonable pensar que se puede 
obtener mayor precisión utilizando información de puntos previos, por ejemplo Yr,.1, Y„.2,. .y f„.1, 

donde f; = 	t,). Los métodos multietapa basados en esta idea son muy efectivos. Para 
lograr una precisión razonable, estos requieren usualmente un menor número de cálculos que los 
métodos de una sola etapa, y además se puede obtener un estimado del error de discretización.  

Los métodos multietapa lineales se pueden considerar como casos especiales de la formula: 

	

k 	 k 
Yn 11 = E ai Yn+I-i h EN • fri+1-1 	 (11.10) 

	

1=1 	 1=0 
donde k es un entero fijo y ak  o Ph son diferentes de cero. Esta formula define el método general 
lineal de k etapas. El método se llama lineal debido a que cada fl entra linealmente y f puede ser 
una función lineal o no lineal en sus argumentos. 

Después de que el método es inicializado, cada etapa requiere del cálculo de Y„,1  a partir de 
los valores conocidos: Y - - Y n-11•••,Yrbk 	fn, fn• 1,• • • 	Si p=o, el método es explícito y los 
cálculos son relativamente simples. Cuando 110, el método es implícito, debido a que es 
necesario 1.1  para conocer Y„,1. 

Usualmente se utilizan dos métodos multietapa juntos para calcular cada etapa de una 
integración. Un método explícito llamado "predictor” precede a un método implícito llamado 
"corrector”, de aquí el nombre "predictor-corrector”. Un ejemplo de un buen método predictor-
corrector es el método de Adams de cuarto orden [3]: 
predietor: 

ynfl = Yr, + h/24 (55 - 59 1.1 + 37 la - 9 f,o) 	 (11.11) 

corrector: 
Y„,1 =. Yr, + h/24 (9 fok  + 19 f„ - 5 1.1  + 1.2) 

	
(11.12) 

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

III, Cuadratura gausiana. 

La evaluación de una integral definida, 
b 

l(f) = f(x). dx 	 (111.1) 
a 

de una función continua en [a, b] por métodos analíticos es a menudo dificil o imposible de hacer, 
aún cuando f(x) sea de una forma relativamente sencilla. Aún cuando (111.1) se pueda resolver 
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analiticamente, la solución puede resultar tan complicada que es muy dificil de evaluarla. Para 
estos, y para el problema de integración más general, es necesario emplear técnicas numéricas 
para obtener una aproximación del valor de la integral. Para evitar confusiones con la integración 
numérica de ecuaciones diferenciales ordinarias, se usará el término cuadratura para aproximar 
numéricamente integrales definidas. 

Todos los métodos están basados en dividir el intervalo [a, b] en n subintervalos, 	x2<: 
...< xn.i< x„=b, en donde h,= 	- xi  es la longitud de cada intervalo; entonces 1(l) se puede 
expresar como una suma de integrales sobre cada subintervalo. Es decir, 

n 
1(0 = El¡ 	 (111.2) 

i=t  
donde 

xi+t 
= 	f f(x). dx 	 (111,3) 

xl  
Gauss determinó que era factible obtener fórmulas de integración de gran precisión con un 

número de puntos fijos, si tanto las abscisas como los coeficientes en la fórmula de cuadratura 
no estuvieran restringidos, Se propuso una fórmula de integración del siguiente tipo [2]: 

b 
[f(x)•dx = ao • f(x(i) ai .f(x1)+•••+an  • f(xn ) 	 (111.4) 
a 

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

Ya que existen 2n+2 parámetros arbitrarios, podemos obtener una fórmula que sea exacta 
para todos los polinomios, hasta e incluyendo el de grado 2n+1. Como primera etapa en la 
deducción de tales fórmulas, transformamos el intervalo [a, b] en el [-1, lj. Esto lo podemos 
hacer con la siguiente sustitución: 

x = 1/2 (b-a) t + 1/2 (a+b) 	 (111.5) 

por lo tanto 

1  
f(x). dx = b— a j F(t) • dt 	 (111.6) 

a 	2 _1  

El problema ahora consiste en determinar los pesos Ai (i=0,1,...,n) y las abscisas ti (i=0,1,...,n) en 
el intervalo [-1,1] para la fórmula: 

F(t) • dt = A0 • 17(tei)+- Al • F(ti) + • •• + An  • F(tn) 	 (II1.7) 

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

Para el caso más sencillo con n=1, se deben determinar Ao, Al, tu y ti, tal que la fórmula 

J F(t) • dt = 440 • F(t0) 4- A l • 17(1 1 ) 	 (111.8) 
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sea exacta para todos los polinomios de grado menor que o igual a 3. Debido a que la integración 
es una operación lineal, una posible elección para 1(t) son los polinomios tk  (k- 0, I, 2, 3). 
Entonces la sustitución de RO= tk  en (111.8), da como resultado el siguiente sistema de 
ecuaciones para determinar Ao, Ai, to  y ti: 

	

k =0 
	

2 Ao  + Al  

	

k =1 
	

= Ao  to  + 
k =2 

	

k =3 
	2/3 = Ao taz  + Ai  

= Ao  to3  +A1 ti3 

	 (111.9) 

Resolviendo este sistema de ecuaciones obtenemos: 
Ai =Ao = 1 
to = 1/3 

	

ti 	= -to 
Sustituyendo estos valores en (111.8) obtenemos la fórmula gausiana para n=1. 

I RO. dt = 1{-1) + F(--) 	 (I11.10) 
NrS 

Este mismo procedimiento puede utilizarse para deducir la fórmula general (111.7). Tomando 
los polinomios t (k =0, 1,...,2n+1) para «t) observamos lo siguiente: 

I 	k 	O • si • k • es • impar 
t dt = 

—1 	2 / (k + 1). si • k • es. par 

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

Ao+Al+...+A„=2 
AD  to + 	+...+ A„ tr, = O 
AD t02 + 	ti2  +...+ 	= 2/3 

	
(111.11) 

to2"" + 	ti2"I  +...+ 	tum  =0 

Entonces se obtiene un sistema de 2n+2 ecuaciones no-lineales con 2n+2 incógnitas Ak (k= 0, 
1,...,n) y tk (1c-- 0,1,...,n). La solución de este sistema es complicado, sin embargo, se puede 
demostrar que estas ecuaciones poseen solución única, y que las tk  son los ceros de un grupo de 
polinomios conocidos como los polinomios de Legendre [2]. Los pesos gausianos Ak  se 
determinan resolviendo el sistema (111.11). Existen tablas que proporcionan tanto los pesos Ak  
como los argumentos tk, y con los cuales se puede aplicar directamente la ecuación (111.7) para 
evaluar las integrales [5]. 

Las fórmulas de cuadratura gausiana se utilizaron en esta tesis para la evaluación de los 
factores de eficiencia en la partícula de catalizador (ecuación 2.24b, capítulo 2). Debido a que se 
disponía de valores discretos para calcular F(t), se construyeron polinomios interpoladores para 
evaluar las funciones en las raíces tk de los polinomios de Legendre, lo cual es necesario para 
calcular las integrales. 
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IV, Método de colocación ortogonal para la solución de ecuaciones diferenciales ordinarias 
(valores de frontera) y ecuaciones diferenciales parciales. 

Los métodos de colocación se basan en el concepto de interpolación de puntos espaciados en 
forma no uniforme. Se elige una función (usualmente un polinomio) que aproxime la solución de 
una ecuación diferencial en el rango de integración a s x b, y se determinan los coeficientes de 
tal función a partir de un grupo de puntos base. 

Considere el siguiente problema de valores de frontera de segundo orden: 

Y"= 	O 5 x 5 I 	 (IVA) 

con las condiciones de frontera: 
Y(0)=0, 	Y(1)=1 	 (IV 2) 

Suponga que existe un polinomio 

Pidx) = CO C I X 4 C2 X2  4.-4' 	Xn 	 (IV.3) 

el cual es una buena aproximación de la ecuación (IV. I) a la solución Y(x). Si llamamos a esta 
"función prueba" e igualamos: 

Y(x) = P„(x) 	 (IV.4) 

Tomando la derivada en ambos lados de la ecuación anterior y sustituyendo en (IV. I): 

P",,(x) fix, P„(x), P'„(x)) 	 (IV.5) 

Enseguida se forma el residual 

R(x) = P"„(x) - fix, P„(x), P'„(x)) 	 (IV.6) 

El objetivo es determinar los coeficientes {C,Ii=0,1,...,n) del polinomio P„(x), de tal forma que 
el residual sea pequeno en el rango de integración de la ecuación diferencial, Esto se logra 
igualando a cero la siguiente integral: 

1Wk • R(x)• dx = O 	 (IV.7) 
O 

donde Wk son funciones peso. Esta técnica se conoce como el método de residuos pesados (1,7). 
El método de colocación elige como función peso la delta de Dirac. 

Wk 8(x'xk) 	 (1V.8) 

la cual tiene la siguiente propiedad 
1 
Ja(x)•S(x—xk)•dx =a(xk) 	 (IV.9) 
O 
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De esta forma la integral (IV 7) se transforma en 
1 
j Wk •11.(x)•dx = R(xk ) = 	 (1V.10) 
o 

Combinando las ecuaciones (IV.6) y (IV.10) obtenemos 

P".(xk) - 	Pii(xk). P',,(xk)) = O 	 (IV. I I) 

Esto implica que en un número dado de puntos de colocación { xk  1 k =0,1_ ,n) los 
coeficientes del polinomio (IV.3) se eligen de tal forma que la ecuación (IV.11) se satisface i.e., 
el polinomio es una solución exacta de la ecuación diferencial en esos puntos de colocación. 
Entre mayor sea el número de puntos, la función prueba se aproximará mejor a la solución 
verdadera Y(x), de la ecuación diferencial. 

La ecuación (IVA I) contiene n+1 coeficientes del polinomio (Ci 1 i-0,1,...,n), los cuales 
pueden calcularse seleccionando n+1 puntos de colocación. Debido a que es necesario satisfacer 
las condiciones de frontera del problema, dos puntos estarán fijos en el caso de problemas de 
segundo orden: 

a x- O 	Y(0)- O = C0 	 (1V.12) 
a x= I 	Y(1)--- 1 = C0  + C1 +...+ 	- E ei 	 (IV.13) 

Entonces tenemos la libertad de elegir los n-1 puntos de colocación restantes (41k=1,2, ,n-1) y 
escribir la ecuación (IVII) para cada punto: 

P"n(X1) - 	Pn(Xi), P'n(X1)) = O 
(IV.14) 

-11Xn•i, Pn(Xn.1), Pin(Xn-1)) = O 

Las ecuaciones (IV.12)-(IV.14) constituyen un grupo de n+1 ecuaciones algebraicas no-
lineales con n+1 incógnitas. La solución de este problema requiere la aplicación del método de 
Newton-Raphson. 

Los puntos de colocación no necesariamente deberán elegirse a intervalos equidistantes, de 
hecho es más ventajoso ubicar los puntos de colocación en las raíces de polinomios ortogonales, 
como se muestra en la siguiente discusión. 

El método de colocación ortogonal, el cual es una extensión del método descrito 
anteriormente, proporciona un mecanismo para elegir en forma automática los puntos de 
colocación haciendo uso de polinomios ortogonales [5,6]. La ffinción prueba utilizada por este 
método es una combinación lineal del siguiente tipo 

N+2 
Y(X) = E ai • Pi-1(x) 

i=1 
de una serie de polinomios ortogonales P„,(x): 

(IV.15) 
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Po(x) C0,0  
Pi(x) = C1,0  + C1,1  X 

P2(x) = C1,0 + C2,I x + C2,2 X2 
	

(IV. 16) 

Pm(X) = Co,,o + Cm.l X + Cm,2  X2  4 + C„,,„,xm  

Este grupo de polinomios puede escribirse en forma condensada: 

Pm  (x) = E Cmj • xi 	 n-0,1,...,N+1 	 (IV.17) 
j=0 

Los coeficientes C„,¡ son seleccionados de tal forma que los polinomios obedecen la condición 
de ortogonalidad: 

b 
JW(x)•Pk(x)'Pm(x)•dx=0 	k=0,1,2,...,m-1 	 (IV.111) 

a 

Cuando se toma a Pm(x) corno los polinomios de Legendre, el peso W(x) es 1. El intervalo 
estándar de integración para los polinomios de Legendre es [-1,1]; transformando este al 
intervalo [0,1] da como resultado: 

Po = 1 
P1=-1 +2x 
P2 = 1 - 6x + 6x2 
	

(IV 19) 
P3 = -1 4-  I2x - 30x2  + 202(3  

El problema de segundo orden con valores de frontera representado por las ecuaciones (IV.1) 
y (IV.2), tiene N+2 puntos de colocación incluyendo las dos condiciones de frontera conocidas. 
La localización de los N puntos internos de colocación se determina a partir de las ralees de los 
polinomios Pp(x)=0. Los coeficientes al  de la ecuación (IV.15) deben determinarse de tal forma 
que satisfagan las condiciones de frontera. La ecuación (IV.15) puede escribirse para los N+2 
puntos dele siguiente forma: 

N+2 

Y(x.I= 	d • E ¡ 

	

) 	 (IV.20) 
i= I 

donde los términos de los polinomios han sido reagrupados. Las derivadas de Y serán: 
dY(x j) N+2 	

_ o xii -2 	 (IV.21) 

	

dx 	di  

d2Y(x;) N+2 
= .E di .(i -1)(i - 2). xji-3 	 (IV.22) 

	

dx̀  	2=1 
Estas ecuaciones se pueden escribir en forma matricial como sigue: 

dY 

dx 
=C•4?-1Y=A•Y 	 (IV.23) 

d 2
Y = D•Q-1Y .= B. Y 
	

(IV.24) 
dx2  
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donde 

(IV 25a) 
- (1-1) x'2 
	

(IV.25b) 
Di; = (i-1) (i-2) xji.3 
	

(IV.25c) 

Las matrices A y 8 de los polinomios de Legendre transformados pueden calcularse 
utilizando varios algoritmos [7]. 

El problema de valores de frontera (IV.1) se puede expresar ahora en términos del método de 
colocación ortogonal como: 

Y = f(x, Y, AY) 	 (IV.26) 

o bien 
N+2 	 N-12 
E Biyi  = fI x j,Yj, E AuYi 	 (IV.27) 
1'1 	 i=1  

con las condiciones de frontera: 

Y1 = O, 	YN42 = 1 	 (IV.28) 

El método de colocación ortogonal se ha utilizado para resolver problemas de difusión y 
reacción en sólidos porosos [5,6]. En estos casos se puede probar que la solución es una función 
simétrica de x (una función de potencias pares en x, excluyendo todas las impares) por lo cual 
resulta conveniente incluir tal información en la elección de funciones prueba. Para hacer esto se 
construyen polinomios ortogonales que sean funciones de x. Una posible elección es: 

Y(x2 ). Y(1)+ (I — x2 ). 	• Pi_i (x2  ) 	 (IV.29) 
i.1 

y elecciones equivalentes son: 
, N 

(IV.30) 
i= I 

N+I 	. 
E di .x21-2 

i=1 

Los polinomios ortogonales se definen con la siguiente condición: 

w(x2 ), N (x2 ). pm(x2 

	

)• xa  • dx O 	k 5 m-1 
O 

donde se utiliza a= 1, 2, 3 para geometrías planar, cilíndrica o esférica, respectivamente.  

(IV.31) 

(I V.32) 
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N+1 nxi)  E xj 	di 

i=1 

v2y(xj). EN+1  v2 x2I-2 

i=1 

(IV.36) 

(IV.37) 

xj  • di 	 (IV.38) 

dY(x j•) _ 	x  2i-3 , (2i - 2).d 
dx 	i.1 j  

Tomando el primer coeficiente del polinomio como uno, de tal forma que la elección de la 
función peso W(x2) determine completamente el polinomio, y por lo tamo la función prueba y 
los puntos de colocación. 
Si definirnos el laplaciano de la siguiente forma, 

v2y 	I 1.(xct-i dY) 
xa-1  dx 	dx 

(1V.33) 

después se toma la diferencial de la ecuación (IV.3 I) y se aplica la ecuación anterior, 

dY N4-1  
E di • (2i - 2). x2i-3 	 (IV.34) 

dx 

N+1 
V2 Y = Edi • (2i - 2)((2i - 3)+a -1).x2i-4 	 (IV.35) 

i=1 

Ahora los puntos de colocación son N puntos interiores 0<xj<1 y un punto de frontera 
kis 1=1. El punto x =0 no se incluye debido a que la condición de simetría requiere que la primera 
derivada sea cero en x =0, y tal condición se incluye en la función prueba. Las derivadas se 
evalúan en los puntos de colocación para obtener: 

y en notación matricial tenemos: 

Y=Q.d 	
dY 

 =C•d 
dx 

V2Y=D•d (1V.39) 

Qii xi2i-2 = (2i - 2). xj2i-3  ir, 	v2 ix2i-2 
' 	xj  (IV.40) 

resolviendo para d como antes, 
dY 

= C.Q-IY= A. Y 
dx 

(IV.4 la) 
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V211 , = D•Q•N„  13.1 
	

(IV.41b) 

Para la solución de las ecuaciones de balance de materia y energía dentro de la partícula de 
catalizador (ces. 2.23 capitulo 2), en esta tesis se utilizó el método de colocación ortogonal [71. 
El paquete COLSYS [8] se empleó en la solución de algunos problemas (los cálculos se llevaron 
a cabo en una PC 486), y resultó efectivo para resolver sistemas de ecuaciones de este tipo, sin 
embargo, para sistemas con un número de componentes grande (mayor de (0) se tuvieron 
problemas debido a la capacidad de memoria de la computadora. 

Ecuaciottes diferenciales patviales del tipo parabólico. 

El método de lineas es una técnica muy utilizada para resolver sistemas de ecuaciones 
diferenciales parciales no-lineales del tipo parabólico. En el caso de las ecuaciones para el 
modelo bidímensional del reactor de lecho fijo gas-sólido (ecs. 2.13 capitulo 2), la coordenada 
radial se divide en varias zonas, lo cual puede realizarse de varias formas: (1) eligiendo una malla 
finamente dividida en diferencias finitas, (2) estableciendo puntos de colocación, o (3) dividiendo 
el dominio radial en un número pequeño de elementos llamados elementos finitos. El resultado de 
esta discretización del dominio radial es un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias no-
lineales 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 
ecuaciones diferenciales parciales del tipo parabólico. El dominio radial se divide en NE 
intervalos, los extremos de los cuales son llamados nodos o puntos de rompimiento. El primero y 
último nodos son el eje del tubo y la pared respectivamente. En cada elemento las soluciones se 
aproximan por polinomios de orden k (k es igual al grado del polinomio más uno). Este software, 
programado en el lenguaje Fortran 77, utiliza la base 13-spline para este espacio y consiste de 
NCP funciones polinomiales. El n-ésímo elemento solución Un(z,y) es expandido en términos de 
esas funciones base yi(y): 

NCP 
Un  (z, y) = 	cm,n  ( z) • Ym  (y) 

ni. I 
donde: 

y- coordenada radial del reactor. 
z= coordenada axial del reactor. 
NPUE-- número de ecuaciones diferenciales parciales. 

Los coeficientes desconocidos (c,,,) dependen sólo de la posición axial, y las funciones base 
conocidas Y. dependen de la posición radial. Las ecuaciones semidiscretas (ecuaciones 
diferenciales ordinarias) que determinan estos coeficientes (c,„,) para in=1,2,...,NCP y 
n=1,2,„.,NPDE se obtienen colocando, i.e. requiriendo que la aproximación U„(z,y) en (IV.42) 
satisfaga las ecuaciones diferenciales parciales y las condiciones de frontera en los NCP puntos de 
colocación. 
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La primera etapa en la solución de los sistemas de ecuaciones diferenciales parciales, consiste 
en sustituir la ecuación anterior (1V.42) en las ecuaciones del modelo (capítulo 2), y en la 
derivada con respecto a z de las ecuaciones que representan las condiciones de frontera para el 
modelo. Las ecuaciones resultantes son forzadas a que su residual se haga cero en un número 
especifico de puntos de colocación 0- yi< ye 	yNcp-,  1 . Finalmente se obtienen NPDPNCI) 
ecuaciones diferenciales no-lineales simultáneas de la forma: 

A - z 
e 

d— = g(z, e) 
d 

(1V.‘13) 

donde las incógnitas son los coeficientes de las funciones base e, y no los valores aproximados de 
la solución. Sin embargo con el conocimiento de esos coeficientes se pueden evaluar fácilmente 
los valores de la solución aproximada. Este sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias se 
resuelve utilizando un método general que se incluye en el programa. La descripción detallada 
del método se puede consultar en la referencia [101. 

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 la solución numérica de los modelos considerados.  

En vista de que se emplearon métodos numéricos generales para resolver los 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 la solución de los 
siguientes casos: i) sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores iniciales, fi) 
sistemas de ecuaciones diferenciales parciales del tipo parabólico y iii) sistemas de ecuaciones 
diferenciales ordinarias con valores de frontera. Adicionalmente se verificó el funcionamiento de 
una subnitina generada en este trabajo, para el cálculo de integrales definidas utilizando 
cuadratura gausiana. 

Los ejemplos realizados para verificar que los programas funcionaban adecuadamente en una 
PC (utilizando doble precisión), fueron de dos tipos: 

a) Ejemplos puramente matemáticos de diferente grado de complejidad, proporcionados en 
las subrutinas, y que para algunos casos se compara la solución numérica contra la solución 
analítica. A continuación se presenta un ejemplo para la solución de un sistema de dos ecuaciones 
diferenciales parciales del tipo parabólico, con el programa PDECOL [ I01, el cual se llevó a cabo 
en una PC utilizando doble precisión. Los resultados se comparan contra los datos obtenidos en 
una computadora de mayor capacidad y precisión (CDC-7600). 
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El sistema de ecuaciones es el siguiente: 

au 	2 u 2 	av 	2 , v 	hv-- uy - u 4. ló 
Ot 	ax2 

n  av 	2 D2 	av 	'
2 „ 
" 	2 

b't — =u —5- +2 u-N— 	uvv az 

con las condiciones de frontera: 
x=0, 	= / 2, v rt 

x=1, —
(11 

+ sen(uv) = 1 / 2 	
a 
•— • cos(uv) = 1 

x 

t=0, u = 1/2(x+1) 	v = TV 

Algunos de los resultados se presentan en la Tabla D.1, y se coniparan hasta la cuarta cifra 
decimal, y como se puede apreciar, ambos valores coinciden en el rango de precisión reportado. 

Tabla D.1 Comparación de la solución numérica para el sistema de ecuaciones (V,1). 

t x=1 /31 x=30/31 
u y u Y 

lx101  R 5.1915810'1  3.1335 9.9026810'1  3.1349 
C 5.1914878101  3.133480 9.902561810'1  3.134938 

1810' i  R 5,4709x101  3.0064 1.6566 3.5933 
C 5.470948101  3.006412 1.65657 3.593262 

1x101  R 5.4699x101  3.0030 1.6271 3.6778 
C 5.4699348101  3.003003 1.627133 3.677817 

R-=yalor reportado 1101 
C=valor calculado 

b) Adicionalmente se resolvieron problemas más relacionados con el trabajo desarrollado en 
esta tesis. Los ejemplos resueltos se encuentran reportados en la literatura, y la comparación se 
realizó contra estos datos reportados. 

La solución de los sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores iniciales, se 
comprobó realizando entre otros ejemplos, el propuesto por Carherry [11] para la cloración de 
propileno (pag. 174), en un reactor tubular. Los problemas rígidos se analizaron anteriormente 
con un ejemplo para la pirólisis de hidrocarburos ligeros con un modelo cinético basado en 
radicales libres [12]. 

(V.1)  

(V.2)  
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Para la solución de los sistemas de ecuaciones diferenciales parciales del tipo parabólico, se 
resolvió un ejemplo para un reactor catalítico donde se lleva a cabo la oxidación de o-xileno [In 
Los perfiles axiales de conversión 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 (lineas) coinciden aceptablemente con los reportados (puntos), los cuales 
fueron leídos de gráficas. 

Figura al Perfiles axiales de conversión x (de 
o-xileno a anhídrido itálico) y w (de o-xileno a 
subproductos), para el proceso de oxidación de 
o-xileno. Comparación de la solución numérica 
contra datos reportados [131. 

Figura D.2 Perfiles radiales de temperatura a 
diferentes posiciones axiales. Comparación entre 
datos reportados (puntos) [131, y la solución 
numérica obtenida con el programa PDECOI, 
(fincas) [101. 

Para comprobar el funcionamiento del método de colocación ortogonal para la solución de 
sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias con valores de frontera con el programa COLSYS 
[8], se resolvieron ejemplos de reacción-difusión en sólidos porosos. 

Se llevó a cabo un ejemplo para calcular los perfiles internos de concentración en una 
partícula isotérmica para la reacción de oxidación de SO2. Los datos referentes a este ejemplo se 
reportan en [14]. Los perfiles de concentración calculados a una temperatura de 453.6 °C, con 
0.07 (fracción mol) de SO2  en la alimentación y P=1 atm, se presentan en la Figura D.3. Con 
estos perfiles se calculó el factor de eficiencia para esta reacción con la ecuación (2.24b), 
utilizando cuadratura gausiana para evaluar la velocidad de reacción media en la partícula. El 
valor calculado para Ti es de 0.55, mientras que el reportado [14] es de 0.53 a las mismas 
condiciones. Estos resultados indican que los métodos empleados funcionan adecuadamente. 
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Para probar los métodos que resuelven el modelo de resistencias interfase-intrafase (modelo 
2.23 capitulo 2), se resolvió un ejemplo con un mayor grado de dificultad. El proceso de 
oxidación de o-xileno se utilizó con este propósito, empleando un modelo cinético completo (9 
componentes y 10 reacciones) que se reporta en la referencia [15]. Se calcularon los perfiles 
internos de composición y temperatura, y se evaluaron los gradientes en la interfase, para una 
temperatura de 700 K y una concentración de o-xileno de 3.5692x104  (kgmol/m3) en la fase 
fluida. Los resultados calculados se comparan en la Figura D.4 contra los reportados. Se calculó 
un gradiente de 40 K en la interfase fluido-sólido, mientras que en la intrafase el gradiente de 
temperatura fue menor de 1 K. 

Con estos ejemplos se demuestra la confiabilidad de los métodos numéricos empleados para 
resolver los modelos implementados en esta tesis. 
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Figura D.3 Perfiles de composición en el 
catalizador a T--.453.6 °C, para la reacción de 
oxidación de SO2  [141. 

Figura D.4 Perfiles de composición en el 
catalizador para el proceso de oxidación de o-
xileno [131. Solución del modelo 2,23 (capitulo 
2) con el programa descrito en la referencia [81. 
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