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1. INTRODUCCION.

1.1  El gas natural un recurso energético.

El mercado energético hoy dia se encuentra econédmicamente inestable debido a
distintos factores, entre los que destacan los politicos, industriales, tecnoldgicos e
incluso sociales. Esto nos ha llevado a una fluctuacion e inestabilidad econdémica
considerable sobre nuestro mayor recurso: el petroleo. Debido a las limitadas
reservas a las cuales se puede tener acceso hoy dia y a limitaciones tecnoldgicas
para la obtencion de crudo de reservas mas profundas, es necesario buscar nuevas
formas de obtener productos quimicos y también nuevos recursos energéticos y
aunque el petroleo cubre hasta el 80% de nuestra demanda energética global [']
existen consecuencias mas graves de las cuales preocuparnos; el mal uso de estos
combustibles; por ejemplo, nos ha llevado a poner en peligro el equilibrio climatico

que ha permitido nuestro desarrollo desde hace 12,000 afios ['.

Un recurso potencialmente util es el gas natural, desafortunadamente el uso de gas
natural como precursor en la sintesis de productos quimicos es muy limitado. Dado
que la extraccion de petroleo viene acompafiada en la mayoria de los casos de gas
natural una fuente de energia de importancia geopolitica con reservas estimadas
similares a las del petroleo @ es importante considerarlo como materia prima para

la industria de la transformacion quimica.

Las reservas probadas de gas natural al nivel mundial alcanzaron alrededor de 187
billones de metros cubicos en 2015 Bl de los cuales el 36% esta lejos del mercado
final . La Agencia Internacional de la Energia (International Energy Agency) esta
a la espera de que el gas natural se convierta en la segunda fuente de energia, por
delante del carbdn, gracias a sus propiedades como recurso energetico. Los
factores clave que sustentan esta expectativa son el aumento de las reservas
conocidas de gas natural, la necesidad de monetizar la posibilidad de comercializar

las reservas de gas varados aun no extraidas, y la presion social que exige



minimizar los dafos ambientales suscitados a la quema de gas que acompaia a la
extraccion de crudo y a su liberacion a la atmosfera por este tipo de actividad. Todos
estos factores juegan un papel importante y estratégico para las tecnologias de
conversion (cataliticas) de gas natural a productos quimicos que implican: extraerlo,
transportar el gas desde el area de produccion, inducirlo a un proceso de
transformacion donde se obtengan productos de mayor valor y por ultimo al
mercado final. En los ultimos 20 afios, gracias a la evolucion tecnolégica en este
campo, el mercado para el gas natural ha cambiado su caracter de regional a
internacional, por lo que hoy en dia es posible prever una globalizacion del gas y los

mercados de derivados de la transformacion de éste 1.

En México y especificamente en Pemex el gas natural s6lo se procesa para
separarlo y acondicionarlo como producto energético (gas natural y gas licuado); sin
embargo, a escala industrial no se utiliza en procesos de transformacion y aunque
las actividades que la paraestatal realiza como produccion, transporte vy
comercializacion de este intenten ser rentables 1 hace que el hecho de ser un pais
que cuenta ampliamente con este recurso apoye la idea de nuevas tecnologias para
la transformacion del gas natural en productos de mayor valor en el mercado sin
mencionar que el aprovechamiento de este recurso podria ser mayor disminuyendo
los efectos negativos de su no utilizacion y desperdicio. El gas natural liberado a la
atmosfera supone un riesgo muy alto, pues en su composicién la mayor parte es
metano y este gas es un gas de efecto invernadero veinte veces mas potente que
el dioxido de carbono 6. En otras palabras, es nuestro deber contribuir a que se

reduzca el impacto ambiental que causa la liberacion de gas natural a la atmosfera.



La Gréafica 1.1 muestra informacion emitida por Pemex en relacién con el

aprovechamiento del gas natural que hace esta compaiiia en México M.

Grafica 1.1 Aprovechamiento del gas natural en PEMEX [M

La grafica anterior (Grafica 1.1) emitida por Pemex muestra el aprovechamiento del
gas natural de esta compaiia en sus actividades en México, como ejemplo y para
el afio 2008, en promedio, se liberaron a la atmosfera 1,500 millones de pies cubicos
diarios de este gas. Bien es sabido que el gas natural acompafia a la extraccion de
crudo, y que también el procesamiento de éste implica la produccion de gases que
no se aprovechan, los cuales se estima que el 5 por ciento de la produccion mundial
de gas natural no es aprovechada, y que se quema como gases residuales de
antorcha 4. Anualmente en el mundo se emiten 400 millones de toneladas de CO2
contribuyendo al cambio climatico. México no es la excepcion y cierta fraccion de

gas natural es desperdiciada de esta forma.

Es muy importante sefalar que la magnitud de este problema es inaceptable, y que

existen las tecnologias necesarias para una solucion hoy dia que pueden utilizar el



gas natural como materia prima para la produccion de satisfactores utiles. Por
ejemplo, dependiendo de la regién y del pais, estos pueden incluir la generacion de
energia, reinyeccion de gas (para la recuperacibn mejorada de petrdleo, la
recoleccion y procesamiento), desarrollo de la infraestructura para su distribucion
etc. El valor de gas natural desperdiciado podria utilizarse para generar electricidad
asequible, confiable, producir miles de millones de ddlares e inducir un aumento de

la produccion econdmica mundial 1.

Otra solucién y no menos importante es la transformacién quimica del gas natural;
en este caso, el objetivo principal es encontrar un proceso eficiente, efectivo y
econdmicamente viable que lo aproveche y transforme en precursores quimicos de
mayor valor y utilidad en la industria quimica como son metanol y amoniaco. Como
ya se menciono, las principales tecnologias que emplean el gas natural son aquellas
para la generacién de calor, electricidad y so6lo una fraccion es utilizada como
materia prima para los procesos de conversion quimica como aquellos utilizados

para producir metanol y amoniaco.

1.2 El metano y la industria de la transformacion quimica.

Existen sélo unos cuantos procesos industriales para la utilizacién o transformacion
de metano, como se muestra en la Figura 1.1; algunos de ellos son los procesos en
fase Gas-Liquido (GTL por sus siglas en inglés) como el proceso Fischer-Tropsch,
del cual a partir de gas de sintesis (a través de la reaccion de reformado de gas
natural con vapor de agua) se produce gasolina, keroseno, gasoil y lubricantes. No
obstante, este tipo de plantas no son muy atractivas debido a los altos costos de
capital, asi como el tiempo de amortizacién largo requerido para que este tipo de

plantas puedan redituar econdmicamente.
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Figura 1.1 Procesos de Convercion para el Gas Natural

Existen también otras rutas para la conversion de gas natural como se muestra en
la Figura 1.1, como por ejemplo, las rutas de conversion a gas de sintesis requieren
la conversion de gas natural en una mezcla de CO y H2 por mediante los procesos
de reformado con vapor u oxidacién parcial. Dependiendo de la presion de reaccion,
la temperatura y el catalizador, una amplia variedad de productos puede ser
generada a partir del gas de sintesis via el proceso de Fischer-Tropsch por ejemplo.
El proceso para la produccién de metanol es una alternativa que se emplea
ampliamente como proceso industrial, la mayoria de las plantas de metanol hoy dia
operan usando la ruta de gas de sintesis. De las rutas directas, se debe considerar
la produccidn directa de metanol, acoplamiento oxidativo a etileno, la aromatizacion
de metano y la produccion de formaldehido ! Bl Todas estas rutas se han
investigado intensamente en los ultimos 20 afios. La sintesis directa de metanol a
partir del gas natural se lleva a cabo a temperaturas de entre los 450 y 550 grados
Celsius y presiones de operacion de 5 bar (la presion favorece la produccion de
metanol). Esta reaccién demostré alcanzar una selectividad del 70%, sin embargo,

menor selectividad se ha observado para para conversiones aceptables de metano



[, El formaldehido es un subproducto del proceso para la obtencion del metanol y
del acoplamiento oxidativo de metano, y puede ser producido también por la
eleccion adecuada de condiciones de operacion y del tipo de catalizador. Sin
embargo, solamente se pueden alcanzar 70% de selectividad hacia formaldehido y
cuando mucho 10% de conversién de metano . Otra posibilidad para una
conversion directa del gas natural es la aromatizacion de metano ['3. El rendimiento
de benceno y naftaleno hasta ahora obtenidos se ha visto limitado por debajo de
15%, sin embargo, resultados prometedores en torno a selectividad de mas del 90%
se han alcanzado ['""l. EI mayor problema que surge con este proceso es la
formacion de coque, que desactiva el catalizador en unas horas de funcionamiento.
El acoplamiento oxidativo de metano u “OCM” (proceso que se analiza en esta
tesis), permite alcanzar rendimientos de etileno de entre 20% y 50% por corrida en
diferentes sistemas de reactores y para diferentes catalizadores. Por lo tanto, se
trata de una de las rutas de conversion directa mas prometedoras de gas natural en
el momento, siendo su producto mas importante el etileno, el cual es uno de los
productos quimicos mas importantes de la industria quimica y uno de los

compuestos organicos mas utilizado en todo el mundo.

1.3 Reaccion de acoplamiento oxidativo de metano (OCM).

El acoplamiento oxidativo de metano es una reaccion entre el metano (componente
principal del gas natural) y oxigeno a fin de producir productos quimicos intermedios
altamente valiosos tales como etileno. Esta reaccidn ha sido investigada a detalle
desde el primer documento publicado por Keller y Bhasin ['?, donde estos cientificos
investigaron diversos 6xidos metalicos por su actividad catalitica y su selectividad

hacia etileno.

La reaccién de acoplamiento oxidativo de metano se enfrenta a varios
inconvenientes, de los cuales la selectividad hacia etileno es la critica. Hasta ahora,
solo una selectividad de hasta el 70% ha sido alcanzada con la conversion de



metano de mas de 30%, y por lo tanto, el rendimiento de etano y etileno se ha
limitado hasta ahora a menos del 25% en los reactores convencionales a escala
pequefias en laboratorio ['3 ['4, Se ha demostrado previamente que a bajos niveles
de oxigeno se limita la conversion de metano, pero proporciona una alta selectividad
mediante el control de la combustion posterior del producto. Por otra parte, si un alto
rendimiento y conversidn son requeridos hay una necesidad de introducir mas
oxigeno en la alimentacion y por lo tanto la selectividad se reduce significativamente
debido a mayores niveles de oxigeno los cuales promueven la combustion tanto de
reactivos como productos. Otra dificultad para la aplicacion practica es el enorme
calor liberado durante la reaccion, que es una consecuencia de la reaccién que es
muy rapida y los efectos térmicos asociados al sistema de reaccion ['311'3, De hecho,
se ha observado la formaciéon de puntos calientes crucialmente perjudiciales en
reactores de lecho empacado, incluso para diametros pequefios ['¢l. Desde un punto
de vista practico, el primer inconveniente mencionado puede superarse con el uso
de un mejor catalizador y por la ingenieria de reaccion mejorada. Sin embargo, el
segundo inconveniente relacionado con el enorme efecto de calor s6lo puede ser
resuelto por un disefo de reactor mejorado, ya que también esta influenciado por la
termodinamica y la dinamica de fluidos, no sélo por la cinética de la reaccion. En los
ultimos 25 afios, grandes esfuerzos se han puesto en el desarrollo de catalizadores
para el proceso de OCM. Los resultados revisados por ['3 [ muestran que
rendimientos de menos del 25% aun representan el maximo que se puede esperar
de un reactor convencional para la reaccion de OCM. A partir de estos comentarios,
parece que el desarrollo del catalizador no permite aumentar mas el rendimiento
debido a la interaccion entre las reacciones en fase heterogéneay gas. Por lo tanto,
la oxidacion de metano como de los productos de reaccion parece ser inevitable en
el caso de un mayor contenido de oxigeno en la alimentacién. Por lo tanto una
alimentacion de oxigeno controlado ha demostrado inicialmente ser exitosa ['] tal
es el caso del uso de un reactor de membrana (MR). Varias investigaciones sobre
reactores de membrana se han realizado para la reaccion de OCM, tanto en la teoria

como en la practica ['8] [191127],



El uso de reactores de membrana esta todavia en desarrollo limitando aun mas su
uso. La idea detras de un reactor de membrana es permitir que una cantidad muy
pequefia de oxigeno pase de forma continua en la zona de reaccion con el fin de
activar el metano y permitir una reaccion en cadena desencadenada por el
catalizador, al tiempo que se limitan las reacciones de combustion no deseados.
Esto se puede hacer de diferentes maneras mediante el uso de diferentes tipos de
membrana informadas en la literatura. Tedricamente se ha demostrado que pueden
proporcionar mas de 30% de rendimiento [?'l. Sin embargo, el mayor rendimiento
informado hasta ahora para un reactor de OCM es apenas mayor del 50% 2. No
obstante, estos tipos de reactores han de ser desarrollado todavia a detalle antes
de cualquier aplicacién a gran escala. El reactor de lecho fluidizado ha sido
designado por diferentes autores como el mejor concepto de reactor para la
reaccion de OCM ['31["9]_ Esto es principalmente debido al enorme calor de reaccion,
que no puede ser manejado por cualquier reactor de lecho empacado. Por otra
parte, la capacidad de operar isotérmicamente y tener control sobre la temperatura
al mismo tiempo que se puede circular de forma continua o incluso refrescar el
catalizador desactivado, hace que el lecho fluidizado un concepto de reactor muy
atractivo para la reaccién de OCM. Se han realizado una serie de investigaciones
en los afnos 90 en torno al concepto del reactor de lecho fluidizado, todos estos
estudios mostraron que s6lo un rendimiento del 30% era alcanzable en un reactor
de lecho fluidizado y por lo tanto limitando su rendimiento teniendo un desempeno
similar como en el caso de un reactor de lecho empacado sin sus restricciones y
carencias como el manejo de la temperatura y la reactivacion del catalizador, por
ejemplo. Por lo tanto, el reactor de lecho fluidizado proporciona una ventaja en
relacion con sus capacidades de control en la transferencia de calor, es asi que el
disefio y estudio de reactores innovadores podria proporcionar un mejor

funcionamiento con rendimientos mas altos.

Sin embargo, existen varias desventajas en la aplicaciéon de los reactores de lecho
fluidizado, si bien es una tecnologia prometedora y de alta aplicacion industrial el

hecho de incorporar una agitacion y mezclado adecuados implica que para una



reaccion o mejor dicho una red de reacciones en paralelo donde el producto es una
especie intermediaria, el amplio intervalo de tiempos de residencia podria no ser lo
mas adecuado. Otra desventaja es la abrasion de las particulas cataliticas en el
lecho fluidizado, las cuales pueden pulverizarse entre ellas a causa de la friccion o
peor aun, erosionar o dafar componentes internos como intercambiadores de calor
situados en el reactor. Por otra parte, la operacion prolongada a altas temperaturas
hace que se deterioren las particulas de catalizador cambiando sus propiedades
fisicas. A pesar de estas desventajas los ingenieros han adoptado las medidas y
consideraciones necesarias para abatir este tipo de problemas como el uso de
materiales con mayor resistencia mecanica hasta la implementacién de soportes
cataliticos que soporten un mayor estrés de operaciéon, encontrando asi distintas
aplicaciones industriales para este tipo de sistemas de reaccion. Hoy dia se puede
decir que la fluidizacion se ha convertido en una tecnologia popular y de gran uso
en la industria quimica. A continuacién, presentamos algunas de las aplicaciones

mas populares a nivel industrial [2°],



Tabla1. Ejemplos de Procesos que Utilizan Reactor de Lecho Fluidizado.

Ano Producto Proceso patentado por
1945 Anhidrido ftalico Sherwin Williams / Badger
1956 Acetato de Vinilo Nihon Gosei
1960 Acrilonitrilo Sohio

1961 Dicloroetano Monsanto

1965 Clorometano Ashai Chemical
1970 Anhidrido maleico Mitsubishi Chemical
1977 Polietileno Union Carbide
1984 Polipropileno Mitsui Chemicali
1984 o-Cresol / 2,6-Xilenol Ashai Chemicali
1989 Fisher-Tropsch HT Sasol

A pesar de la gran cantidad de experimentacion y de la experiencia que se tiene a
nivel industrial, los modelos desarrollados en el ambito académico, son en su
mayoria tedricos y con excepcién de algunos de ellos (como el modelo de Kunii-
Levenspiel y el modelo de Werther 3% B) no han sido probados en reactores a
escala industrial. Por otra parte, como la tecnologia de reactores de lecho fluidizado
necesita una integracion en rigor de los complejos fendmenos hidrodinamicos, y por
razon estratégica, las industrias no suelen compartir sus conocimientos con el
ambito académico [#2. Por ello, el disefio de los reactores de lecho fluidizado a
escala industrial todavia se basa en el conocimiento empirico y consiste en pruebas

multiples a escala las cuales comienzan a partir de la escala piloto y posteriormente



a la unidad de demostracion o prueba. Por lo tanto, el disefio de un lecho fluidizado

industrial sigue siendo un proceso lento y arriesgado.

Por parte de las investigaciones realizadas para el disefio del catalizador para la
reaccion de OCM, varios intentos y experimentos han precedido a los resultados
hasta ahora obtenidos. Es conveniente sefialar que el primero de ellos fue realizado
por Tyler y Edwards, con un catalizador de Li/MgO [3I; ellos investigaron la reaccién
de OCM en un reactor de lecho fluidizado de dimensiones pequefas a
concentraciones relativamente bajas de oxigeno. A continuacion, en la Tabla 1.2 se
resumen datos de algunas de las investigaciones mas importantes en la catalisis

para la reaccién de OCM.



Tabla 1.2. Acoplamiento oxidativo de metano (OCM). Algunos datos del

catalizador, condiciones de operacion, rendimiento y selectividad.

Catalizador Condiciones Rendimiento / Conversion

Y=19.4%
Sr-Bentonita @] 850°C

X=28.0%

Y=18.1%

(Sro.2Mgo.8)CO3Zro.01Clo.o4 @ 850°C

X=33.0%

Y=16.0%
La203 / CaO [P 840°C, CH4/02=2.5

X=34.0%

Y=18.0%

Zr/Sr/Lald 880°C, CH4/02=2.45

X=36.5%

Y=13.5%
NaOH / CaQ ] 800°C, CH4/0O2=4

X=21.0%

Y=11.3%
Pb / y-Al203 ] 800°C, CH4/02=3

X=24.0%

Y=16.8%

Li / MgO 800°C, CH4/0O2=3
X=34%

Y=21.8%
Li/ Sn/MgO 800°C, CH4/02=2

X=45.5%

X=Conversion de metano [CH4]
Y=Rendimiento (moles de hidrocarburos [C2+] por moles de metano alimentado)

Si bien existen resultados sobresalientes hacemos notar que existen diversas
investigaciones que se llevaron a cabo para varios tipos de catalizadores,
principalmente en catalizadores basicos soportados en CaO (6xido de calcio),
catalizadores de La203/CaO y para CaO dopado con Li (litio). Sin embargo, sélo el
catalizador de La203 / CaO ha sido probado a fondo y se concluyd que se puede

utilizar a escala industrial debido a su buena estabilidad. Han surgido varios



catalizadores nuevos o mejorados recientemente, se ha reportado que muchos de
ellos son estables y selectivos hacia la reaccion de OCM como: Sr/CaO vy
Mn/NaW0O4/SiO2 sin embargo estos no cuentan con estudios e investigaciones tan
amplias como para el catalizador de La203/CaO de forma concreta es de este

catalizador del que se cuenta con mayor nimero de estudios cinéticos 341,

1.4 Objetivos de este trabajo.

De forma breve hemos introducido las premisas de esta tesis y de forma rapida
explicaremos que los objetivos de ésta son: simular un reactor de lecho fluidizado
para la reaccion de OCM haciendo uso del software Wolfram Mathematica para su
solucion, también que se desarrollara y aplicara un modelo adecuado para el
tratamiento de este tipo de reactores a saber: el modelo de Kunni-Levenspiel, para

la reaccion de OCM utilizando un catalizador de La203/CaO.

Teniendo como base la informacion dada hasta ahora de la cual se puede concluir
que: la reaccién de OCM es una reaccion exotérmica y muy rapida y que con el fin
de hacer la reaccion de OCM industrialmente atractiva, la ingenieria de reaccién
tiene que resolver y mejorar los problemas de transporte de calor, asi como
proporcionar una mejora en las selectividades, esto es y de forma intuitiva: a través
de un reactor de lecho fluidizado. Tal como se conoce a partir de las experiencias
pasadas de los reactores de lecho fluidizado, se sabe que estos pueden operar
isotérmicamente de forma intrinseca, incluso con reacciones muy exotérmicas. De
la misma forma, teniendo en cuenta la simulacion reactor, varios estudios basados
en diferentes modelos de reactor de lecho fluidizado se han publicado en la
literatura. A pesar del éxito de los modelos anteriores, especialmente el modelo de
Mleczko 1% no existe un fundamento al entendimiento de la interaccion entre la
hidrodinamica del lecho fluidizado y la cinética de la reaccion de OCM. Sin embargo,
ningun estudio ha sido realizado a escalas mayores y con implicaciones de
aplicacion industrial, si bien el modelo a elegir debe modelar de forma adecuada los

fendmenos fisicos y quimicos basicos, la complejidad del problema es en demasia



grande, llevandonos a elegir el modelo Kunni-Levespiel como una alternativa viable
para los fines y recursos disponibles para este trabajo. Como veremos mas adelante
este modelo explica de forma muy adecuada la fenomenologia abordada en este
problema. Por otra parte, y considerando que la mejor informacion cinética obtenida
fue para el catalizador La203/CaO y su rendimiento sobresaliente sobre
catalizadores destinados al mismo proceso, es de éste del cual se empleara la

informacion cinética para este trabajo.

Resumiendo, una vez establecidas las premisas de esta tesis, a continuacion se
indica brevemente el Objetivo Principal (General): analizar algunos de los factores
que determinan el comportamiento del proceso de acoplamiento oxidativo de
metano (OCM) con un catalizador de La203/CaO, en un reactor de lecho fluidizado
que opera a condiciones isotérmicas y en estado estacionario. Para ello, se utilizé
el modelo matematico de Kunni-Levespiel, que toma en consideracion los aspectos
principales de dicho proceso, en particular aquellos relacionados con la cinética
quimica de dicho proceso y con los procesos de transporte de masa y cantidad de
movimiento. Por su complejidad, dicho modelo se resolvié numeéricamente haciendo
uso del software Wolfram Mathematica®, de tal manera que se pudiera determinar
el comportamiento del sistema cuando el reactor fue operado bajo diferentes

condiciones.



A manera de hipodtesis plantearemos que la seleccion y estudio de las variables de

las cuales depende el sistema de reaccion permitira simular el comportamiento del

sistema bajo diferentes condiciones de operacion del reactor. Dicho lo anterior, los

objetivos particulares y el esquema a desarrollar en las secciones que constituyen

esta tesis son los siguientes:

Explicar a detalle el Modelo de Kunni-Levenspiel para sistemas de

fluidizacion.

Aplicar la cinética de reaccion de la reaccion de OCM para el catalizador de

La203/Ca0 al modelo de fluidizacion elegido.

Acoplar y desarrollar los modelos de fluidizacién y cinéticos respectivos que

nos permitan caracterizar el sistema de reaccion.

Elegir las variables clave del sistema de reaccién que permitirdn simular el
comportamiento del sistema bajo diferentes condiciones de operacién del

reactor.

Desarrollar el planteamiento y procedimiento de la simulacion del sistema de

reaccion.

Obtener la Programacion y desarrollar el codigo empleado en Mathematica.

Obtencidn resultados referentes al comportamiento del sistema, tomando
como variable dependiente la composicion de la corriente la conversion de
metano obtenida y selectividad hacia etileno, y como independiente el flujo
volumétrico o la composicion de la corriente de entrada, la cantidad de
catalizador dispuesta, la temperatura y la relacion molar de alimentacién

metano-oxigeno en la corriente de alimentacion



Con el fin de facilitar la comprensién del trabajo realizado, asi como de hacer sus
resultados mas comprensibles, esta tesis se ha estructurado de manera que

contiene capitulos separados enlistados a continuacion:

1. Reactor de Lecho Fluidizado: Modelo de Kunni-Levenspiel.

N

Reaccion de Acoplamiento Oxidativo de Metano: Cinética de Reaccion y
Catalizador.

Procedimiento de Simulacion: Caso Base, Alcances.

Wolfram Mathematica: Programacion del Codigo.

Resultados y Analisis de Resultados.

Conclusiones.

Apéndices (A=Difusividad, B=Viscosidad, C=Densidad).

N o o kK~ ©

En estos capitulos se abordaran los respectivos objetivos, asi como el analisis de

resultados y conclusiones correspondientes a cada caso.



CAPITULO 2

REACTOR DE
LECHO FLUIDIZADO:
MODELO DE KUNNI-
LEVENSPIEL.



2. REACTOR DE LECHO FLUIDIZADO: MODELO DE
KUNNI-LEVENSPIEL. 3¢l

2.1 Reactores de lecho fluidizado.

La fluidizacion es un fenomeno fisico en el que el material catalitico y el gas de
alimentacién forman una “mezcla” que se comporta de manera similar a un liquido
y se produce cuando un fluido como puede ser un gas, se hace pasar a través del
lecho de solidos mezclandose con este e induciendo un comportamiento y
propiedades las cuales se asemejan a las de un fluido. Tal comportamiento se
establece cuando la fuerza de arrastre del fluido en movimiento hacia arriba se hace
igual a la fuerza de gravedad ejercida sobre las particulas. En tal estado de inicio
en la que las particulas se encuentran levitando y en movimiento relativo entre si, a
menudo chocan de manera similar a las moléculas individuales en un fluido. Por lo
tanto, el lecho de solidos fluidizados tiene algunas propiedades de los fluidos, como
la presion, que es proporcional a su altura y la superficie horizontal. Aparte de estas
caracteristicas interesantes, los lechos fluidizados tienen también algunas otras
capacidades muy practicas. La mayor ventaja del lecho fluidizado en comparacion
con lecho fijo de particulas es su capacidad para el transporte de calor dentro y
fuera del reactor. Debido a la mezcla rapida de particulas soélidas entre zonas
calientes y frias del lecho, permite una distribucion mas uniforme de la temperatura.
Por otra parte, debido al aumento de contacto entre el gas, las particulas y la pared
del recipiente, el coeficiente de transferencia de calor entre la cama y la pared es
de aproximadamente un orden de magnitud mayor que en los lechos fijos. Esto
permite el funcionamiento “isotérmico” incluso con procesos muy exotérmicos.
Ademas, los cambios de temperatura en los lechos fluidizados son mucho mas
lentos y dan mucho mas margen de tiempo para una operacidén segura, evitando
fluctuaciones en la temperatura. EI comportamiento del lecho fluidizado permite la

adicion y la eliminacidn del material de la cama de manera continua. Esto es



particularmente interesante para los reactores industriales donde el catalizador
desactivado tiene que ser retirado y el catalizador reactivado debe ser devuelto al

reactor de forma secuencial.

Los reactores de lecho fluidizado se utilizan ampliamente en las industrias de
procesos quimicos. La caracteristica distintiva de un reactor de lecho fluidizado es
que el lecho de sdlidos o particulas cataliticas esta soportado por un flujo de gas.
Este reactor facilita la carga y la extracciéon del catalizador como ya se expreso, lo
cual es una ventaja cuando el lecho de sélidos debe ser eliminado y remplazado
con frecuencia en un proceso industrial. Una alta conversion con un gran flujo es
posible con este sistema de reaccién. Estos reactores tienen una excelente
transferencia de calor y caracteristicas de mezclado. Los lechos fluidizados han sido
muy usados en los procesos quimicos, en los que los parametros como la difusién
o transferencia de calor son los principales parametros de disefio. En comparacion
con el lecho empacado, un lecho fluidizado tiene ventajas notables, como un mejor
control de la temperatura, sin punto caliente en el lecho, distribucion uniforme del
catalizador y una mayor duracién del catalizador. La conveniencia de usar lechos
fluidizados depende del logro de una buena mezcla entre los solidos y el fluido. Casi
todas las aplicaciones comerciales importantes de tecnologia de lecho fluidizado
son de sistemas gas-solidos. Las aplicaciones de reactores de lecho fluidizado
incluyen y no se limitan a sintesis Fisher-Tropsch, el craqueo catalitico de
hidrocarburos y relacionados con fracciones de petroleo de peso molecular alto. La
gasificacion en lecho fluidizado puede usarse para convertir el carbon, la biomasa 'y
otros materiales de desecho en gas de sintesis. El reactor de lecho fluidizado
también tiene la capacidad de procesar grandes volumenes de fluido, es por ello
que es empleado por ejemplo en el craqueo catalitico para la refinacidon del petréleo
a macro escalas, entre otras aplicaciones. Es entonces que la fluidizacion se
produce cuando pequenas particulas solidas son suspendidas por una corriente
ascendente de gas, como se muestra en la Figura 2.1.



Seccion de
Desprendimiento

Zona de
Fluidizacion

{

Figura 2.1 Representacion de la zona de fluidizacién y de desprendimiento de un reactor de lecho fluidizado

Asi pues, la velocidad del gas es la suficiente para suspender a las particulas, pero
no lo suficiente como para arrastrarlas fuera del reactor. Las particulas sdlidas giran,
se arremolinan y fluyen entorno al lecho rapidamente, creando una excelente
mezcla entre ellos. El material "fluidizado" es casi siempre un sélido y el "medio de
fluidizaciéon" es un liquido o un gas. Las caracteristicas y el comportamiento de un
lecho fluidizado dependen en gran medida tanto de las propiedades de los sélidos
y del fluido. Casi todas las aplicaciones comerciales mas importantes de los
reactores de lecho fluidizado se refieren a tecnologias gas-solido, por este motivo
este tipo de sistemas seran tratados en esta seccidon. El material que sigue se basa
en lo que es aparentemente el mejor modelo del reactor de lecho fluidizado

desarrollado hasta ahora, el modelo de lecho burbujeante de Kunii y Levenspiel.

En este modelo, el gas contiene al material reactivo y entra en la parte inferior del
lecho y fluye por reactor en forma de burbujas. Mientras las burbujas suben, la
transferencia de masa de los gases reactantes se lleva a cabo a medida que estos
fluyen, se difunden dentro y fuera de la burbuja para ponerse en contacto con las
particulas solidas donde se forma el producto de reaccién. El producto fluye



entonces de regreso a la burbuja y finalmente sale del lecho cuando la burbuja
alcanza la parte superior de esta. La rapidez con la que los reactivos y productos se
transfieren dentro y fuera de la burbuja afecta y determina la conversion de reactivos
en productos, al igual que el tiempo que tarda la burbuja en pasar a través del lecho.
Esto implica que necesitamos describir la velocidad a la que las burbujas se
mueven a través de la columna y la velocidad de transporte de los gases
dentro y fuera de las burbujas. Para calcular estas cantidades es necesario
determinar una serie de parametros “fluido-mecanicos” asociados con el proceso de
fluidizaciéon. En concreto, para determinar la velocidad de la burbuja a través del

lecho necesitamos primero calcular:

1. Porosidad del lecho a fluidizacion minima, Emf
2. Velocidad de fluidizacion minima, Uy

3. Diametro de la burbuja, d;,
Para calcular los coeficientes de transferencia de masa se debe calcular primero:

1. Porosidad del lecho a fluidizacion minima, &,
Velocidad de fluidizacion minima, u,,s

Velocidad de ascenso de la burbuja, u,

> W DN

Diametro de la burbuija, d,

Para determinar los parametros de velocidad de reaccién en el lecho, tenemos que

calcular primero:

1. Fraccion del lecho ocupado por las burbujas, 6
2. Fraccion del lecho que consiste en estelas, aé

3. Volumen de catalizador en las burbujas, nubes y emulsion, vy, v, Ye

Si bien tenemos que explicar el funcionamiento del reactor de lecho fluidizado
empezaremos primero por entender la hidrodinamica de la “fluidizacion”, en la
siguiente seccidn se presentan las ecuaciones necesarias para el calculo de los

parametros antes mencionados.



2.2 Hidrodinamica del lecho fluidizado.

Para describir el proceso de fluidizacion, consideremos un lecho de particulas
dispuesto de forma vertical soportados sobre un plato distribuidor poroso, como se
muestra en la figura Figura 2.2. La direccion de flujo del gas con una velocidad inicial

asociada a través de la cama es entonces en direccion ascendente.

Fluidizacién Minima o Fluidizacion de Slugging Transporte
Incipiente Borboteo neumatico

Lecho Fijo

Gas/Liquido Gas/Liquido Gas Gas Gas/Liquido
Baja Velocidad Alta Velocidad
(a) (b) (c) (d) (e)

Figura 2.2 Tipos de contacto de comportamiento por tipo de fluidizacién. Adaptado de Kunii y Levenspiel,
Ingenieria de Fluidizacion, (Huntington, Nueva York: Robert E. Krieger, 1977).

Sin embargo, cuando la velocidad del gas se incrementa a un cierto valor, la
resistencia total de las particulas sera igual al peso del lecho, y las particulas
comenzaran a elevarse y apenas fluidizar. Entonces si p. es la densidad de las
particulas sélidas de catalizador, A, es la seccion de area trasversal del lecho, h,
es la altura del lecho fijo antes de que las particulas empiecen a elevarse, h es la
altura del lecho en cualquier instante de tiempo y &, € son las porosidades
correspondientes al lecho fijo y al lecho expandido respectivamente, entonces la

masa de las particulas sdlidas de catalizador en el lecho W es:



W, = pcAchg(1 — &) = p Ach(1 — €) ec. 2.1

Esta relacion es una consecuencia natural ya que la masa de la cama ocupada
exclusivamente por las particulas sodlidas es la misma independientemente de la
porosidad del lecho. Cuando la fuerza de arrastre es superior a la fuerza de la
gravedad, las particulas comienzan a elevarse y se expande la cama (es decir, que
aumenta la altura) es entonces cuando aumenta la porosidad del lecho, como se
muestra en la ecuacion anterior (necesariamente para que el valor de ambas
expresiones sea igual). Este aumento de la porosidad del lecho disminuye la fuerza
de arrastre en general, hasta que de nuevo es balanceada por la fuerza de la

gravedad total ejercida sobre las particulas sélidas (Figura 2.2 (b)).

Si la velocidad del gas se incrementa aun mas, la expansion de la cama continuara
ocurriendo; las particulas solidas se encontraran un poco mas separadas entre si,
comenzaran a empujarse unas a otras y a moverse de una manera agitada.
Entonces si se aumenta la velocidad en sélo una pequefia cantidad provocara
inestabilidades y parte del gas empezara a atravesar el resto de la cama en la forma
de burbujas [Figura 2.2 (c)]. Estas burbujas aumentan de tamafo a medida que
suben por la columna. Coincidentemente con esto, los sélidos en el lecho
comenzaran a moverse hacia arriba, hacia abajo y arremolinandose de una forma
muy agitada de forma que el lecho parece una mezcla hirviendo. Con una parte del
gas que burbujea a través del lecho y los s6lidos que se mueve alrededor como si
fueran parte del fluido, se dice entonces que el lecho de particulas esta "fluidizado."
Esta en un estado de agregacién, de no particulas, o fluidizacién burbujeante. Un
nuevo aumento de la velocidad del gas tendra como resultado un flujo de “lodo” o
“slugging” [Figura 2.2 (d)] un comportamiento caético muy inestable del lecho donde
las burbujas alcanzan diametros parecidos a las dimensiones de la seccion
trasversal del lecho, formandose bolsas de gas. Es asi que el contacto entre el gas
y las particulas de catalizador es muy pobre. Finalmente, a velocidades

extremadamente altas, las particulas son arrastradas o transportados fuera de la



cama [Figura 2.2 (e)]. El intervalo de velocidades sobre el que se aplica la ecuacién
de Ergun puede ser bastante grande. Por otro lado, la diferencia entre la velocidad
ala que la cama empieza a expandirse y la velocidad a la que las burbujas empiezan
a aparecer puede ser extremadamente pequefia y a veces inexistente. Esta
observacion significa que, si uno de manera constante aumenta la velocidad de flujo
de gas, la primera evidencia de la expansion del lecho puede ser la aparicidon de
burbujas de gas en el lecho y el movimiento de los solidos. A velocidades de gas
bajas en el intervalo de fluidizacion, las burbujas que suben contienen muy pocas
particulas solidas. El resto de la cama tiene una concentracion mucho mayor de
sélidos en ella y es conocida como la fase de emulsion del lecho fluidizado. Las
burbujas se muestran como la fase de burbuja. Entonces la fase de nube es una

fase intermedia entre las fases de burbuja y de emulsion.

Después de que la fuerza de arrastre ejercida sobre las particulas es igual a la

fuerza de la gravedad neta ejercidas sobre estas, es decir:

AP = g(p. — py)(1 — &)h ec.2.2

La caida de presidon no aumentara con un aumento en la velocidad mas alla de este
punto. (Véase la Figura 2.3) Desde el punto en el que las burbujas comienzan a
aparecer en la cama, la velocidad del gas se puede aumentar de forma constante
durante un intervalo bastante apreciable sin cambiar la caida de presién a través
del lecho o arrastrar las particulas fuera de él. Las burbujas se hacen mas
frecuentes, y el lecho, mas altamente agitado a medida que aumenta la velocidad
del gas [Figura 2.2 (c)]; sin embargo, las particulas permaneceran en la cama. Esta

region esta entonces a fluidizacion burbujeante o régimen de borboteo.

Dependiendo de las caracteristicas fisicas del gas, las particulas soélidas, y la placa
de distribucion; y las partes internas (por ejemplo: intercambiador de calor de tubos)
dentro del lecho, las regiones de fluidizacién burbujeante pueden extenderse sobre

mas de un orden de magnitud de las velocidades del gas (por ejemplo, 4 a 50 cm/s



en la Figura 2.3). En otras situaciones, la velocidad del gas en la region de burbujeo
de fluidizacion puede ser limitada; el punto en el que los sélidos comienzan a ser
arrastrados fuera del lecho por el gas ascendente puede ser en un factor de solo

tres o cuatro veces la velocidad a la fluidizacion incipiente.

Eventualmente, si la velocidad del gas se incrementa continuamente, llegara a ser
lo suficientemente rapida para llevar a las particulas sélidas hacia arriba, fuera del
lecho. Cuando esto comienza a suceder, el burbujeo y la agitacién de los sélidos
estan todavia presentes, y esto se conoce como la region de fluidificacion rapida, y
el lecho se conoce como lecho de fluidizacion rapida. A velocidades mas alla de
esta region, las particulas estan bien separadas, y las particulas simplemente se
transportan junto con la corriente de gas. En estas condiciones, el reactor se refiere
generalmente como un reactor de transporte directo o STTR por sus siglas en inglés

(straight through transport reactor) [Figura 2.2 (e)].

500 T T T 1 T TTT]
= Lecho fijo {_I - Lecho fluidizado -
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o) |
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Figura 2.3 Velocidad superficial vs Caida de Presion (Lecho Fijo / Fluidizado) Kunii - Levenspiel, Ingenieria de

Fluidizacién (Melbourne,FL, Robert E. Krieger 1977)

(alimentacion)



2.3 Velocidad minima de fluidizacion.

La fluidizacion se presenta cuando a la velocidad del gas en la que el peso de los
sélidos, resultado de la fuerza de gravedad ejercida sobre estos, es igual a la fuerza
de arrastre generada por la corriente de gas ascendente. La fuerza gravitacional
esta dada por la ecuacion 2.2 y la fuerza de arrastre por la ecuacion de Ergun (ec.
2.4). Todos los parametros en el punto en el que estas dos fuerzas son iguales
seran caracterizados por el subindice " mf " (fluidizacién minima), para indicar que
este es el valor de un término en particular cuando el lecho o la cama estan

empezando a fluidizar.

El término “g(pc —pg)” aparecera frecuentemente, como en la ecuacion (2.2),

entonces lo agruparemos y definiremos como “n”.

Entonces:
AP
—=n(l-¢) ec.2.3

h

Por otra parte, la ecuacion de Ergun puede escribirse como:

ec.2.4

AP ,[150(1—¢)  7](1—¢)
[,

h Reys Y 4| Yd,e3

Donde v es la esfericidad de la particula de catalizador, en el punto de fuidizacion

minima el peso del lecho es igual a la caida de presion a través de este, entonces:
W, = APA, ec.2.5

150(1—¢) 7|1 -¢)
Re, Y +Z Yd,e3

9(pe —pg)(1 — &)RA, = p,U? [ Ach ec.2.6



dgU . s .
Para Re, < 10, (Rep =png) podemos resolver la ecuacion anterior para la

velocidad minima de fluidizacion “u,,;”, esto resulta:

("/’d )2 & f3
Umf = 15(2)7H [g(Pc _'Dg)]l—m—gmf ec.2.7

Valores del numero de Reynolds menores a 10 representan la situacion usual, en la

cual finas particulas son fluidizadas por un gas

Pongamos ahora atencién a dos parametros adimensionales en la ecuacién
anterior, el primero es la esfericidad ¥ la cual es una medida de la no idealidad de
la particula en forma y rugosidad. Se calcula mediante la visualizacion de una esfera
cuyo volumen es igual al de la particula y dividiendo el area de la superficie de esta
esfera por el area de la superficie real de la particula. Dado que el volumen de una

particula esférica es:

3
v, = ”‘ép ec.2.8
Y el area superficial es:
112
6V,\3
A = ndpz =T (—p) ec.2.9
T

6V
A, ™ (?p) ec.2.10
Ap



Los valores medidos del parametro “y” van desde 0,5 a 1, siendo 0,6 el valor

promedio de un sélido granular tipico.

El segundo parametro de interés especial es la fraccion de huecos en el punto de
fluidizacién minima, &... Este parametro aparece en muchas de las ecuaciones que
describen las caracteristicas del lecho fluidizado y existe una correlacion que
aparentemente da predicciones bastante precisas de los valores medidos de &y
(con un marco del 10%) cuando las particulas en el lecho fluidizado son bastante

pequerias [M:

‘uz 0.029 g 0.021
£, - = 0586072 <—> (—) ec.2.11
mf pgndy’ Pe

Otra correlacién para &, que es utilizada comunmente es la de Wen y Yu:
0.71 3
. 3
Emf = (—) ec.2.12

y/o

0.091(1 — &pyf)

Emf = e ec.2.13

Cuando las particulas son grandes, el ¢, predicho puede ser demasiado pequefio.
Si se predice un valor de ¢, debajo de 0.40, se debe considerar andmalo. Kunii —
Levenspiel [l reportan que es un valor faciimente medible. Sin embargo, si no es
conveniente hacerlo, la ecuacion (2.11) deberia ser suficiente. Los valores de ¢,,¢

alrededor de 0,5 son tipicos. Si la distribucion de tamafios de las particulas cubre
un rango demasiado grande, la ecuacion no se aplicara ya que las particulas mas

pequefias pueden rellenar los intersticios entre las particulas mas grandes. Cuando



existe una distribucién de tamanos de particulas, una ecuacion para calcular el

diametro promedio de la particula catalitica es:

1
Ay ec.2.14
d
Di

d

Donde f; es la fraccion de particulas con diametro d,,

2.4 Velocidad de fluidizacion maxima.

Si la velocidad del gas se incrementa a un valor suficientemente alto, no obstante,
la fuerza de arrastre ejercida en una particula individual superara a la fuerza de la
gravedad sobre ella y la particula sera arrastrada por el gas y transportada fuera del
lecho. Al punto en el que la fuerza de arrastre en una particula individual esta a
punto de superar la fuerza de gravedad ejercida sobre esta se llama la velocidad

maxima de fluidizacion.

Cuando la velocidad ascendente del gas es superior a la velocidad terminal de caida
libre de la particula u;, la particula se elevara con la corriente de gas. Para las
particulas finas, los numeros de Reynolds seran pequenos, y dos relaciones

presentadas por Kunii y Levenspiel [ son:

2

ndy
= ;R 0.4 ec.2.15
Us 184 e <
2,,2 3
1.78 x 10~ 3
Uy = ( 7 ) (dp) ;0.4 < Re < 500 ec.2.16
Pght



Ahora tenemos las velocidades superficiales maximas y minimas en las cuales
podemos operar el lecho. La velocidad superficial que entra u,, debe estar por
encima de la velocidad minima de fluidizacién, pero por debajo las velocidades u,,

(slugging) y terminales u,.

Entonces se debe cumplir que:

U < Ug < Ug ec.2.17

Ump < Uy < Ups ec.2.18

2.5 El modelo de Kunni-Levenspiel.

A velocidades de flujo de gas por encima del punto de fluidizacién minima, un lecho
fluidizado se parece mucho a un liquido en ebullicidén vigorosa; las burbujas de gas
se elevan rapidamente y estallan en la superficie, y la fase de emulsién es agitada
en vigor. Las burbujas se forman muy cerca de la parte inferior de la cama, muy
cerca de la placa distribuidora y como resultado el disefio de la placa de distribucién

tiene un efecto significativo en las caracteristicas de lecho fluidizado.

Literalmente, cientos de investigadores han contribuido a lo que ahora se considera
como una descripcidon bastante practica del comportamiento de un lecho fluidizado;
La principal de estas contribuciones es la obra de Davidson y Harrison Ul. Fueron de
los primeros investigadores en proponer que el lecho fluidizado tenia que ser tratado
como un sistema de dos fases; una fase de emulsién y una fase de burbuja (a
menudo llamado las fases densa y delgada). Las burbujas contienen muy pequefas
cantidades de sélidos y estas no son esféricas; mas bien tienen una parte superior

aproximadamente semiesférica y la parte inferior hundida hacia el centro. Cada



burbuja de gas tiene una estela que contiene una cantidad significativa de sélidos.
Estas caracteristicas se ilustran en la Figura 2.4, que se obtuvieron de los rayos X
de la estela y la emulsion, la parte oscura siendo la fase de burbuja. A medida que
la burbuja sube, esta arrastra la estela junto con sus sélidos detras de ella. El flujo

neto de los sélidos en la fase de emulsion por lo tanto debe ser hacia abajo.

Emulsion

Nube

Burbuja

Estela

Figura 2.4 Representacion Local de las Fases presentes en un Lecho Fluidizado (Fases Ulteriores a la

Burbuja formada en el Lecho)

El gas dentro de una burbuja en particular permanece en gran parte dentro de la
burbuja, solamente penetra una corta distancia en la fase de emulsion circundante.

La region penetrada por el gas de una burbuja ascendente se llama “nube”.

Davidson descubrié que podia relacionar la velocidad de ascenso de las burbujas y
el espesor de la nube al tamario de la burbuja. Kunii y Levenspiel [ combinaron
estas observaciones con algunos supuestos para simplificar y proporcionar un
modelo practico, utilizable del comportamiento de lecho fluidizado. Estas

consideraciones se presentan a continuacion.



Suposiciones del modelo Kunni-Levenspiel:

A)
B)

C)

Las burbujas son todas del mismo tamaino.

Los soélidos en la fase de emulsiéon fluyen suavemente hacia abajo,
esencialmente con un perfil de flujo pistén.

La fase de emulsién existe en condiciones de fluidizaciéon minima. El
gas ocupa la misma fraccion de huecos en esta fase, como si lo hiciera
en todo el lecho en el punto de fluidizaciéon minima. Ademas, debido a
que los solidos estan fluyendo hacia abajo, la velocidad minima de
fluidizacién se refiere a la velocidad del gas con respecto a los sélidos

en movimiento, es decir:

(El término ¢, esta presente en esta ecuacion porque u,, es la
velocidad superficial, es decir, basado en una seccién transversal del
tubo vacio.) La velocidad de los sélidos en movimiento, u,, es positiva
en la direccion hacia abajo, como en la mayor parte de la literatura de
fluidizaciéon. La velocidad del gas en la emulsién, ue, se toma como
positivo en la direcciéon hacia arriba, pero en cuenta que puede ser

negativo en algunas condiciones.

En la estelala concentracién de sélidos es igual ala concentracién de solidos

en la fase de emulsion, y por lo tanto la fraccién de huecos en gas de la estela

es también el mismo que en la fase de emulsion. Debido a que la fase de

emulsién esta en la condicién minima de fluidizacién, la fraccién de huecos

en la estela es igual a g,;. La estela, sin embargo, experimenta bastante

turbulencia y la velocidad media de sélidos y de gas respectivamente en la

estela se supone que es la misma e igual a la velocidad ascendente de las

burbujas



Varias de estas suposiciones habian sido hechas por investigadores anteriores, en
particular Davidson y Harrison . Con la posible excepcion de (c), todos estos
supuestos son de validez cuestionable, y evidentes desviaciones de estos se
observan habitualmente. Sin embargo, las desviaciones aparentemente no afectan
el comportamiento mecanico o de reaccién de lechos fluidizados lo suficiente como

para disminuir su utilidad.
2.6 Velocidad de burbuja y tamano de la nube.

A partir de experimentos con burbujas individuales, Davidson y Harrison K
encontraron que la velocidad de ascenso de una sola burbuja podria estar

relacionado con el tamafo de la burbuja por:

1
Uy, = (0.71)(gdp)2 ec.2.19

Cuando muchas burbujas estan presentes, esta velocidad se ve afectada por otros
factores. Cuantas mas burbujas estén presentes, menor es el arrastre que como en
una burbuja individual; las burbujas se arrastrarian la una a la otra a través del lecho.
Un numero grande de burbujas seria el resultado de grandes cantidades de gas que
pasa a través del lecho (es decir, un valor mayor de u,). Por lo tanto, cuanto mayor
sea el valor de u,, mas grande debe ser la velocidad de una burbuja de gas que se

eleva a través del lecho.

Otros factores que deben afectar a este término son la viscosidad del gas, el tamafio
y la densidad de las particulas solidas que conforman el lecho. Estos términos
también afectan a la velocidad minima de fluidizacion y por ello este ultimo puede
también aparecer en cualquier relacién de la velocidad de subida de burbujas;
cuanto mayor sea la velocidad de fluidizaciédn minima, menor es la velocidad de la

burbuja de ascenso.



La adopcidn de una expresion utilizada en los sistemas de gas-liquido, nos lleva a
Davidson y Harrison M, quienes propusieron que la velocidad de ascenso de la
burbuja en un lecho fluidizado podria representarse simplemente afadiendo y

restando estos términos como sigue:

Up = Upr + (Ug — Upny) ec.2.20

1
Upr = Ug — Ups Tt (0.71)(gdp)? ec.2.21

2.7 Diametro de la burbuja.

Las ecuaciones para la velocidad de ascenso de burbujas, ecuaciones (2.19) y

(2.21) son funciones del diametro de la burbuja, un valor un tanto dificil de obtener.

Como era de esperarse, se ha encontrado que el diametro de la burbuja depende
de factores tales como el diametro del lecho, la altura del lecho (por encima del plato
distribuidor), la velocidad del gas, y los componentes que afectan a las
caracteristicas de fluidizacién de las particulas. Desafortunadamente, para poder
predecir este valor y considerando un sistema mas general, el diametro de la
burbuja también depende en gran medida del tipo y numero de deflectores,
intercambiadores de calor dispuestos en el interior, y asi sucesivamente, dentro del
lecho fluidizado (a veces llamado "internos"). El disefio de la placa distribuidora, que
dispersa el gas de entrada a través de la parte inferior de la cama, puede también
tener un efecto pronunciado sobre el diametro de la burbuja. Estudios de diametro
de la burbuja llevados a cabo hasta el momento se han concentrado en lechos
fluidizados sin elementos internos y en lechos mayoritariamente pequefios. En estas
condiciones las burbujas crecen a medida que suben a través del lecho. La mejor
correlacion entre el diametro de la burbuja y la altura de la columna parece ser la de
Mori y Wen, I que correlaciona los datos de estudios que cubren diametros de lecho



de 7 a 130 cm, velocidades de fluidizacién minima de 0,5 a 20 cm / s, y tamafios de

particulas sélidas de 0,006 a 0,045 cm. Su principal ecuacién fue:
=e Dt ec.2.22

En esta ecuacion, d, es el diametro de la burbuja en un lecho de diametro Dy,
observado a una altura h por encima del plato distribuidor; d,, es el diametro de la
burbuja formada inicialmente justo por encima del plato distribuidor, y dj,, es el
diametro maximo de la burbuja alcanzado como si todas las burbujas en cualquier
plano horizontal formaran una sola burbuja (como lo harian si el lecho fuese lo

suficientemente alto).

El didametro maximo de la burbuja d,,,, se ha observado que sigue la siguiente

relacion:

dpm = 0.652[A (g — upms)] " ec.2.23

Esto para cualquier lecho, mientras que el diametro inicial de la burbuja depende

del tipo de plato distribuidor. Para platos porosos, es utilizada la siguiente ecuacion:

dyo = 0.00376(ttg — Upy)’ ec.2.24

También tenemos que para distribuidores perforados se ha de emplear la siguiente

ecuacion:

0.4
dpo = 0.347 [Ml ec.2.25
d



En la que n,; es el numero de perforaciones. Para las camas con diametros entre
30 y 130 cm, estas relaciones parecen predecir diametros de burbuja con una
precision de aproximadamente + 50%; en camas con diametros entre 7y 30 cm, la
precision de la prediccién parece ser aproximadamente + 100%, - 60% de los

valores observados.

2.8 Fraccién del lecho en la fase de burbuja.

Usando el modelo de Kunii-Levenspiel, la fraccion del lecho ocupada por las
burbujas y estela puede estimarse por balances de materia sobre las particulas
sélidas y los flujos de gas. El parametro § es la fraccion del lecho total ocupada por
la parte de las burbujas que no incluye la estela, y a es el volumen de la estela por
volumen de burbuja. Por lo tanto, la fraccion de la cama en las estelas es (a9¢).

(Véase la figura 2.5).
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Figura 2.5 El angulo de la estela 6,, y la fraccion de estelas de burbujas a condicién ambiente; evaluados a
partir de fotografias de Rayos X por Rowe y Partridge. Adaptado de Kunii y Levenspiel, Ingenieria de

Fluidizacién, 22 ed. (Stoneham, MA: Butterworth-Heinemann, 1991).

La fraccién del lecho en fase de emulsion (que incluye las nubes) es: (1 — § — ad).
Dejando que A, y p. sean el area de la seccidn transversal del lecho y la densidad
de las particulas sélidas, respectivamente, el balance de materia en los sélidos
(Figura 2.4) da:

Solidos en descenso en la emulsion = Solidos en ascenso en las estela

Acp.(1 =6 —ad)ug = aduyp A, ec.2.26



aduy

=— ec.2.27
R R ——
Del balance de materia para la corriente de gas tenemos que:
Acug = Adup + Aceppadu, + Acepr(1—06 — ad)u, ec.2.28
. o . Flujo vol. de .
Flujo volumétrico Flujo vol. de gas Flujo vol. de gas
= . + gasenla + -
de gas total en las burbujas en la emulsion
estela
La velocidad de ascenso del gas en la fase de emulsion es:
umf
Ue = — — U ec.2.29
Emf

(En la literatura relacionada a la fluidificacion, u, casi siempre es tomada como
positiva en la direccion hacia abajo.) Factorizando el area de la seccién transversal
de la ecuacion (2.28) y luego combinando las ecuaciones (2.28) y (2.29), obtenemos

una expresion para la fraccién § del lecho ocupada por las burbujas.

Ug — Umf

S =
u, — umf(l +a)

ec.2.30

El parametro de la estela, a, es una funcién del tamafio de particula en la Figura

2.5. El valor de a se ha observado experimentalmente que varian entre 0,25y 1,0,



con valores tipicos cerca de 0,4. Kunii y Levenspiel asumen que la ultima ecuacion

se puede simplificar a:

u —
§ = 20 tms ec.2.31
Up

Que es valida para u;, >> .

2.9 Transferencia de materia en lechos fluidizados.

Hay dos tipos de transporte importantes en las operaciones de un lecho fluidizado.
El primero es el transporte entre el gas y solido (catalizador). En algunos casos esto
puede afectar el analisis del comportamiento de lecho fluidizado de manera
significativa, y que en otros podria no entrar en los calculos en absoluto. En el
tratamiento de este tipo de transferencia, se vera que este tipo de transporte es
bastante similar a la transferencia de masa gas-sélido en otros tipos de operaciones.
El segundo tipo de transferencia de masa es Unica para las operaciones de lecho
fluidizado. Se refiere a la transferencia de materia entre las burbujas y las nubes, y
entre las nubes y la emulsion (Figuras 2.3, 2.5, y 2.6). En casi todos los tipos de
operacion en lecho fluidizado, existen importantes diferencias de concentracion en
fase gas entre los distintos elementos del lecho fluidizado. En consecuencia, los
calculos que implican este tipo de transferencia de masa se producen en casi todos

los analisis de lecho fluidizado.



Burbuja
Nube
Emulsion

Figura 2.6 Transporte de materia burbuja-nube-emulsién para componentes Ay B
210 Transferencia de materia Gas-Sélido.

En la fase de burbuja de un lecho fluidizado, las particulas soélidas se separan lo
suficiente para que, en efecto, exista transferencia de masa entre el gas y particulas
individuales. La correlacion mas ampliamente utilizada para este propdsito es la
ecuacion de Froessling (1938) para la transferencia de masa a las particulas

individuales.

1 1
Sh = 2.0 + (0.6)(Re)2(Sc)3 ec.2.32

La velocidad relativa entre la particula sélida y el gas utilizado para calcular el
numero de Reynolds se tomara como u,. En la fase de emulsién, la ecuacion a
utilizar seria una que aplica a la operacion de lecho fijo con una porosidad en el

lecho igual a ¢,,f y una velocidad igual a u,,s. La ecuacion recomendada por Kunii

y Levenspiel es la siguiente:



1 1
Sh = 2.0 + (1.5)(Sc)3 [(1 _ e)(Re)f] ec.2.33
para5 < Re < 120,y e < 0.84

Coeficientes de transferencia de masa obtenidos a partir de estas relaciones pueden
entonces combinarse con la transferencia de masa entre las diversas fases en el
lecho fluidizado para proporcionar el comportamiento general con respecto al
transporte. Debido a los pequefios tamafios de particula y a la gran area superficial
por volumen de los sélidos utilizados en lechos fluidizados, la transferencia de masa
del gas a la superficie solida es generalmente bastante rapida y, en consecuencia,

rara vez limita la reaccion.

Gas dejando la emulsion Caso

Gas contenido en la
J burbuja saliente (Caso)
- -

Gas entrante Cai

Figura 2.6 Representacion del patron de flujo en un lecho fluidizado para flujo descendente del gas en
emulsion, ue/uo < 0 0 uo/ums> (6-11). Adaptado de Kunii y Levenspiel, Ingenieria de fluidizacion, Robert E.

Krieger Publishing Co., Huntington, Nueva York, 1977.
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2.11 Transferencia de materia entre las fases del lecho.

Para el intercambio de gase entre la burbuja y la nube, Kunii y Levenspiel [p] define

el coeficiente de transferencia de masa Ki. (s') de la siguiente manera:

Wape = Kbc(CAb - CAc) ec.2.34

Dénde la concentracion Cyp, y C4. SON la concentracion de A en la burbuja y en la
nube respectivamente, (moles / m3) y W,,. representa el nimero de moles de A
transferidos de la burbuja a la nube por unidad de tiempo por unidad de volumen de
la burbuja (mol / m3/ s). El concepto de basar toda la transferencia de masa (y mas
tarde, toda reaccion) en el volumen de la burbuja resulta en simplificar los calculos
notablemente. Para los productos, (por ejemplo, B en A — B) la tasa de

transferencia hacia la burbuja desde la nube esta dada por una ecuacién similar:

Wgpe = Kbc(CBc - CBb) ec.2.35

El coeficiente de transferencia de masa K. también puede ser pensado como un

volumen “q” intercambiado entre la burbuja y la nube.

Wgaep = qpCap — qcCac = qo(Cpe — Cpp) ec.2.36

Donde:

qp=Volumen de gas que fluye de la burbuja a la nube por unidad de tiempo por

unidad de volumen de la burbuja.

q.=Volumen de gas que fluye desde la nube a la burbuja por unidad de tiempo por

unidad de volumen de la burbuja.



qo=volumen de intercambio entre la burbuja y la nube por unidad de tiempo por

unidad de volumen de la burbuja (por ejemplo, Kbc)

Qo =4q. = qp ec.2.37

Usando la expresion de Davidson para la transferencia de gas entre la burbuja y la
nube, y luego lo basandolo en el volumen de la burbuja, Kunii y Levenspiel [

obtuvieron esta ecuacion para evaluar K,

u EO.S 0.25
Kpe = 5 (=) + 5.85 (AB—;QZS> ec.2.38
db db '

Donde u,,s esta en [cm/s], dj, es en [cm], Dup es la difusividad [cm?/s] y g es la

constante gravitacional [980 cm/s?]. Donde aproximamos que:

KbC = R¢p 60239
y un valor tipico de K. es 2s71.

Del mismo modo, estos autores definen un coeficiente de transferencia de materia

para el intercambio de gas entre la nube y la emulsion:

Wace = Kee (CAC - CAe) ec.2.40

WBce = ce(CBe - CBc) ec.2.41



Donde W,., son los moles de A transferidos de la nube a la emulsion por unidad de
tiempo por unidad de volumen de la burbuja. Se tiene en cuenta que a pesar de que
esta transferencia de masa no implica directamente a la burbuja, todavia se basa

en el volumen de ésta.

Usando la teoria de la penetracion de Higbie y su analogia para la transferencia de
masa desde una burbuja en un liquido, Kunii y Levenspiel [l desarrollaron una

ecuacion para evaluar K_,:

ec.2.42

Donde u,, es la velocidad de ascenso de las burbujas en cm/s y los otros parametros
son los mismos definidos en la ecuacion (2.38). Un valor tipico de K., es de 1s71.
K., también puede ser pensado como el volumen de intercambio entre la nube y la

emulsion.

Con el conocimiento de los coeficientes de transferencia de masa, la cantidad de
gas intercambiada entre las fases de un lecho fluidizado se puede calcular y
combinar para predecir el comportamiento general de transferencia de masa o

comportamiento de reaccién de un proceso de lecho fluidizado.

212 Comportamiento de reaccion en un lecho fluidizado.

Para utilizar el modelo Kunii-Levenspiel y predecir las velocidades de reaccion en
un reactor de lecho fluidizado, se debe conocer las ecuaciones de rapidez para la
reaccion heterogénea por gramo (u otra unidad fija) de un sdlido. Entonces, la
velocidad de reaccién en la fase de burbuja, la nube y la fase de emulsion, todo por
unidad de volumen de la burbuja, se pueden calcular. Suponiendo que se conocen



estas velocidades de reaccion, la velocidad de reaccion global puede evaluarse
usando las relaciones de transferencia de masa presentadas en la seccion anterior.

Todo esto se realiza de la siguiente manera:

Consideramos una reaccion catalitica a volumen constante de orden “n”. Entonces

en la fase de burbuja:

Tap = —kbCAbn eC.2.42

En la relacién anterior se define la velocidad de reaccion por unidad de volumen de

la burbuja. En las nubes:

rAC = _kCCAcn 60243

Y similarmente para la emulsion:

The = —keCAen ec.2.44

Donde k., k. y k;, son las “constantes” de reaccién en la nube, la emulsion y la
burbuja, respectivamente. En las dos ultimas ecuaciones, la velocidad de reaccion

también se define por unidad de volumen de la burbuja.

2.13 Balance de materia en la burbuja, la nube, y la emulsion.

Los balances de materia seran escritos a continuacion sobre una altura a intervalos

Az para la sustancia A en cada una de las tres fases (burbuja, nube, y emulsion).



Figura 2.7 Seccion de un lecho fluidizado a régimen de borboteo.

2.14 Balance de materia en la fase de burbuja.

La cantidad de A que entra a una distancia “z” del lecho en la fase de la burbuja por

conveccion es:

ubAcCAc

)
(rapidez del flujo molar de A .
(upA.Cy) (O, ; _ (fraccion del lecho ocupado
asumiendo que el lecho entero .
) _ por las burbujas)
esta lleno de burbujas)

Una expresion similar se puede escribir para una cantidad de A dejando la fase de

burbujas por conveccion a una distancia z + Az del lecho.

. ] ] Transporte por .
Entrante por flujo  Saliente por flujo o Generacion
difusion

(ubAcCAc)(g)lz - (ubAcCAb)(6)|z+Az - Kbc(CAb - CAC)ACA25 - kbCAbnAcA25 =0



Dividiendo por “A.Az§” 'y tomando el limite cuando Az — 0, el balance de A en la

fase de burbuja en estado estacionario a una distancia Az da:

d
= (Can) =~k Ca™ = Ke(Cab = Cac) €c.2.45

2.15 Balance de materia en la fase de nube.

Para el balance de materia en las nubes y la estela en una seccién en un Az, es
mas facil de basar todos los términos en el volumen de la burbuja. El balance de

materia para la nube y la estela es.

3 (“ﬂ)
_\Emp) 1L
o "y, — (M) g (G ec.2.46
T Ems

= Kbc(CAb - CAc) - Kbe(CAc - CAe) - chAcn
2.16 Balance de materia en la fase de emulsion.

La fraccion del lecho en la fase de emulsion es (1 — 6 — a6). El balance de materia

para A en la emulsion resulta:

1—-6—ad1d
e [T] dz (Cae) = Kpe(Cac — Cae) = keCae” ec.2.47

Asi, los tres balances de materia resultan en tres ecuaciones diferenciales ordinarias

acopladas, con una variable independiente “z” y tres variables dependientes (Cy;,,

Cac, C4e). Estas ecuaciones se pueden resolver numéricamente. El modelo Kunii-



Levenspiel simplifica aun mas éstas ecuaciones, al asumir que los términos
derivados en el lado izquierdo de los balances de materia en la nube y la emulsién

son insignificantes en comparacion con los términos del lado derecho. Utilizando

esta suposicion, y dejando que t = ui (es decir, el tiempo que la burbuja ha pasado
b

en la cama), las tres ecuaciones toman la forma:

d
= (Can) = ~koCap"™ = Koc(Cap = Cac) 6c.2.48
Kbc(CAb - CAc) = chAcn + Kee (Cac — CAe) ec.2.49
Kpe(Cac = Cae) = keCae™ ec.2.50

O sélo a una ecuacion diferencial y dos ecuaciones algebraicas. En todas las
ecuaciones, kC," representa los moles por segundo que reaccion en la fase

respectiva por volumen de burbujas.

2.17 Particion del catalizador en las fases.

Para resolver estas ecuaciones, es necesario tener valores de k;, k., y k.. Se

definen tres nuevos parametros:

Volumen del catalizador (sélidos) dispersado en las burbujas / volumen

Vb: :
b de las burbujas
Volumen del catalizador (s6lidos) en nubes y estela / volumen de las
Ye: .
burbujas
Volumen del catalizador (sélidos) en la emulsion / volumen de las
Ye!

burbujas



En primer lugar, la constante de velocidad de reaccion especifica para el catalizador
solido, k.,; debe ser conocida. Se determina normalmente a partir de experimentos
de laboratorio. El término k.,C," representa los moles que reaccionaron por

volumen de catalizador sélido. Entonces:

kp =vokcar; ke =Vekcars ke = Yekcar

3 3 n—-1 3 3 n—-1
g cm® [cm cm cm
Keat = pc X k' = A x =
cat = e cm3.qt Gear * S \mol CMegr * S \ Mol

*El término k' es la velocidad de reaccidn especifica por peso de catalizador.

El valor de y,, oscila entre 0,001 y 0,01, siendo 0.005 el valor mas tipico. La fraccion

de volumen de catalizador en las nubes y estelas es (1 - £,,¢). El volumen de la nube

y estela por volumen de la burbuja es:

3 (z2)
E
- ec.2.50

Asi que la expresion para y, es:

(&)
€
T ec.2.51



Resulta que el valor de a es normalmente lejos de ser insignificante en esta
expresion para y, y representa un punto débil en el modelo debido a que aun no
existe un método fiable para determinar a. Los valores tipicos de y,. van desde 0,3
a 0,4. El valor y,. puede ser impreciso en ocasiones, en particular para un valor de

a=1.

La fraccion de volumen de los solidos en la fase de emulsion es de nuevo (1 - &,).

El volumen de emulsion por unidad de volumen de la burbuja es:

1-6 (Volumen de la nube y estela)

Ve
v, &

Volumen de las burbujas

y asi la expresion para y, es

1-96
Ye = (1 - Smf) (T) —Ye— Ve ec.2.52

Los valores tipicos de y,,, v, Y Y. son 0,005, 0,2, y 1,5, respectivamente.



2.18 Ecuaciones finales del modelo Kunni-Levenspiel.

Usando las expresiones dadas anteriormente, las tres ecuaciones del balance de

materia se convierten en:

, d
Balance en la burbuja ubE(CAb) = —VpkeatCap" — Kpc(Cap — C4c) €C. 2.53

Balance en la nube Kpc(Cap — Cuc) = VekegrCac + Keo(Cae — Che) €C. 2.54

Balance en la emulsion Kee(Cae — Cae) = YekeatCae™ ec. 2.55

Las tres ultimas ecuaciones representan el modelo final a resolver para un lecho
fluidizado, estas fueron derivadas como ya expreso para un modelo cinético de
reaccion del tipo potencias. Segun sea el caso de la forma de la cinética de reaccion,
ligeras modificaciones habra que hacerse a las ecuaciones anteriores, es decir: se
modificara solo el término de generacion por reaccion y se adaptara a la cinética
deseada. Adadiremos también que éste modelo no incorpora efectos térmicos es
decir no incorpora un balance por transferencia de energia, pues el reactor permite
una operacion casi isotérmica. Nos permitimos entonces explicar que dada la
naturaleza del lecho fluidizado este goza de la agitacién y mezclado adecuados lo
cual nos permite prescindir de este aspecto, en otras palabras: al existir una
agitacion y mezclado casi perfecto los efectos térmicos por difusion, conveccion, y
los propios de la reaccion exotérmica, permiten que, sumados al numero de las
reacciones presentes podamos como una buena aproximacién considerar soélo el
transporte de materia y el balance de momento como la fisica fundamental del
sistema. Este modelo tampoco incorpora la red de reaccion homogénea de

combustion en fase gas, sin embargo, como primera aproximacion es adecuado,



apoyado en factores de escala como tamafo piloto del reactor que impliquen
tiempos de residencia relativamente pequefos los cuales nos permiten en primera

instancia prescindir esta reaccion en fase gas.

Este es el modelo elegido y el que se adaptara en secciones posteriores a la
reaccion de acoplamiento oxidativo, no obstante, se necesitara desarrollar la parte

referida al catalizador y la cinética de reaccion.
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3. REACCION DE OXIDACION ACOPLADA DE
METANO: CINETICA DE REACCION Y
CATALIZADOR [34],

3.1 Lacinética de reacciéon para OCM.

El acoplamiento oxidativo catalitico de metano (OCM) para la obtencion de
hidrocarburos se considera como una ruta potencial para el empleo de gas natural
como materia prima en la industria quimica y petroquimica. Desde 1982, una
investigacioén intensiva se ha llevado a cabo con el objetivo de desarrollar nuevos
catalizadores que sean activos y selectivos para este proceso. Durante este tiempo
y para varios tipos de catalizadores, rendimientos de mas del 30% fueron alcazados.
Sin embargo, se necesita la mejora del rendimiento catalitico, mediante el desarrollo
de catalizadores mas selectivos y por medio de la ingenieria de reaccion, esto es
necesario con el fin de que el proceso sea comercialmente viable 71, El enfoque
mas prometedor parece ser la mejora de la selectividad y el rendimiento mediante
el desarrollo, disefio de reactores alternativos y el estudio minucioso de los ya
existentes. Esta conclusidn esta apoyada por los resultados obtenidos con el reactor
de cromatografia en contracorriente 138 y con el reactor reactor-separador electro
catalitico . El desarrollo y verificacion de disefios de reactores nuevos como
también para los que ya estan en el mercado para el estudio del acoplamiento
oxidativo de metano se prosiguio hasta ahora principalmente de forma experimental
[0 Sin embargo, debido a la complejidad de la reaccion OCM, este método de
enfoque consume tiempo y es costoso. El desarrollo de reactores basados en
modelos hasta ahora eficaces ha sido limitado por la inexactitud y la insuficiencia de
una cinética de reaccién versatil que describa el comportamiento de la reaccion bajo
diversas condiciones de operacidon. La mayoria de los estudios cinéticos reportados
para los catalizadores para OCM estan relacionadas con las investigaciones de las
etapas de reaccion primarias basicas para este sistema de reaccién propuestas por

Lehmann y Baerns #'. En otros estudios realizados para varios catalizadores



indican que las reacciones consecutivas y hasta este punto despreciadas pueden
determinar el rendimiento global del reactor 2. Aunque varios modelos que tienen
en cuenta la importancia de las reacciones consecutivas ya fueron propuestos en la
literatura su uso para la simulacién del reactor y aplicacion es limitada debido al
estrecho rango de validez. En este contexto, el trabajo presentado por Z. Stansch,
L. Mleczko, M. Baerns 134l esta dirigido al desarrollo de una cinética integral para el
acoplamiento oxidativo de metano que puede ser utilizada para la prediccién del
comportamiento del reactor en una amplia gama de condiciones de reaccion y para
diversos tipos de sistemas solido-gas. Las investigaciones cinéticas se realizaron
en un reactor de lecho fijo sobre un catalizador de La203/CaO y se encontré que
este catalizador puede ser muy activo y selectivo hacia hidrocarburos 3. Sobre la
base de los datos experimentales de la red de reaccion obtenida por Z. Stansch, L.
Mleczko, M. Baerns, las ecuaciones de velocidad, y los parametros cinéticos se

inspeccionaran a continuacion.

De acuerdo con lo anteriormente dicho, se considera que el modelo cinético formal
mas completo para la reaccion de OCM disponible en la literatura es el desarrollado
por Z. Stansch, L. Mleczko, M. Baerns 4 que fue desarrollado para catalizador de
La203/Ca0. Hacemos notar también que hasta este punto es imposible simular un
reactor de lecho fluidizado utilizando un mecanismo de reaccidén elemental, la
presencia de pasos elementales y especies radicales en el procedimiento de calculo
se traduce en una rigidez y dificultad significativa del problema. Por lo tanto, en este
trabajo se utiliza este modelo cinético que tiene en cuenta sélo las especies
observables y a priori las mas importantes. El esquema de reaccion, las reacciones
consideradas y las ecuaciones de rapidez utilizadas para modelar la reaccidén de

OCM utilizados en este trabajo se presentan en las Tablas siguientes:



Figura 3.1 Esquema de reaccion para OCM

- === Fasegas
Reaccion Catalitica

CH,

Tabla 3.1 Reacciones estequiométricas del esquema de reaccién del acoplamiento

oxidativo catalitico de metano (OCM).

CH, + 20, - CO, + 2H,0 Reaccion 1
2CH, + 0.50, - C,Hgz + H,0 Reaccion 2
CH,+ 0, - CO+ H,0+H, Reaccion 3

CO +0.50, - CO, Reaccion 4
C,Hg + 0.50, - C,H, + H,0 Reaccion 5
C,H, + 20, - 2C0 + 2H,0 Reaccion 6

C,Hg —» C,H, + H, Reaccion 7
C,H, +2H,0 - 2C0 + 4H, Reaccion 8

CO0 + H,0 - (C0O,+H, Reaccion 9
CO,+ H, - CO+ H,0 Reaccion 10




3.2 Esquema de Reaccién.

Varios esquemas de reaccidn se analizaron para la descripcion de la red de
reacciones primarias, asi como para las reacciones consecutivas de etano, etileno
y oxidos de carbono. De estos estudios se eluciddé el esquema de reaccion
presentado en la Figura 3.1 anterior. El modelo final consiste en 10 etapas de
reaccion. El metano se convierte en tres reacciones paralelas. En el paso selectivo
primario el metano es formado por acoplamiento oxidativo (OCM) (paso 2). Dos
pasos principales adicionales son la oxidacion no selectiva de metano a didéxido de
carbono (paso 1) y monoxido de carbono (paso 3). En la oxidacion directa de
metano en mondxido de carbono por ejemplo, se engloban dos pasos rapidos, es
decir, la formacion y la descomposicién consecutiva de formaldehido. En los pasos
posteriores, la conversion de etano puede proceder por dos vias paralelas, es decir,
por la deshidrogenacién oxidativa catalitica heterogénea de etano (etapa 5) o por
deshidrogenacion térmica en fase gaseosa de etano (paso 7). Se desprecia la
oxidacion directa de etano a 6xidos de carbono. Ademas de que el etileno se puede
convertir adicionalmente en dos vias paralelas. El etileno puede reaccionar
adicionalmente con el oxigeno (paso 6) o con agua por medio de reformado con
vapor de etileno (paso 8) a monodxido de carbono. En el esquema de reaccidn
desarrollado, el mondxido de carbono es un producto intermedio; que reacciona con
el oxigeno para formar diéxido de carbono (paso 4). Por otra parte, la relacion de
monoéxido de carbono a diéxido de carbono esta influenciada por la reaccion de
desplazamiento agua-gas. Esta reaccidén puede tener lugar en ambas direcciones
(pasos 9 y 10). Entonces el modelo cinético se caracteriza por el conjunto de

ecuaciones quimicas presentadas en la Tabla 3.1.

Por otra parte, para las ecuaciones de rapidez y segun el articulo de Z. Stansch, L.
Mleczko, M. Baerns 34 con el fin de describir el efecto de inhibicién de oxigeno y
dioxido de carbono en la formacion de etano una ecuacion de velocidad de tipo

Hougen-Watson se aplico (ec. 3.1).



_Epp _AHggp,, 2
ko,e RT | Kp,,e  RT po, | Dch,

Ty, = 2
_AHggo,, n2 _AHgqco, 2 ec. 3.1
1+|Ko,26 BT po,| +Kco,z€ RT  Pco,

Para esta reaccion, se asumié adsorcion competitiva de oxigeno y dioxido de
carbono en el mismo sitio activo. Con respecto a la oxidacion de metano, se
demostrd que la rapidez de reaccion es una funcién lineal de su presion parcial.
Dado que, para otras reacciones de oxidacién, es decir, la oxidacion de etano,
etileno y mondxido de carbono, no se detecto el efecto inhibidor del oxigeno, se uso
la ecuacion de rapidez de tipo Hougen-Watson (ec. 3.2), que considera unicamente

el efecto inhibidor de diéxido de carbono.

Eqj
koje RT pcy,™ipo,™
AHgdco,,j
1+ Ko, e RT  Pco,

N
I

m 5 J=13-6 ec. 3.2

Con el fin de determinar las tasas de deshidrogenacion térmica, reformado con
vapor de etileno, y la reaccion de desplazamiento del gas-agua, ecuaciones de

rapidez del tipo de ley de potencia se aplicaron (ec. 3.3 — 3.6).

E
r =k 3_% my ec. 3.3
7 0,7 Pc,Hg
_Eos
rg = koge RT pc,y, ""®Dh,0"* ec. 34
Eoo
T9 = koo RT pco ™ Pu,0™ ec. 3.5
P ec. 3.6

— ~TpT m n
T10 = Koj10€ RT Pco, " °Dn, *°



Las respectivas ecuaciones de rapidez se resumen en la Tabla 3.2. Con el fin de
obtener la alta precisién en una amplia gama de condiciones de reaccion, en la que
se puede producir un cambio del mecanismo de las reacciones de la superficie no
hay restricciones establecidas en los exponentes en las ecuaciones de velocidad
hiperbdlica. Ademas, la entalpia de adsorcion de didxido de carbono se calculd por
separado para cada etapa de la reaccion ya que las investigaciones IR 34 mostraron
que las diferentes especies de CO2 (carbonatos de lantano y calcio, y

oxicarbonatos) se formaron en la superficie del catalizador.

Tabla 3.2 Ecuaciones de rapidez de reaccién para OCM

_Eop2 _AHgg0,,2 2
ko,e RT | Kp,,e RT po, | Dcw,

Ty, = 2
_AHgqo, j "2 _AHgaco,,2 ec. 3.1
1+\{Ko,26 RT  po,| +Kco,26 RT  DPco,
E .
k -e_% Mip ., T
_ 0,j PcH, Do, L
= m s J=13-6 ec. 3.2
_AHgqgco,,j J -
1+ Keo, je RT " Pco,
Loz m ec. 3.3
17 = Kkoz€ RT pe,p, " -V
_Eos
1s = koge RT Dcyn, " ePH,0™® ec. 34
foe m n ec. 3.5
To = koge RT pco "°Pu,o" -V
Eo,10

— - m n
0 = ko0€ RT Pco, "°Pu, ™ ec. 3.6




3.3

Parametros Cinéticos.

Los parametros cinéticos se encuentran también reportados en el articulo de Z.

Stansch, L. Mleczko, M. Baerns [34. Los anteriores se encuentran condensados en

la siguiente tabla.

Tabla 3.3 Parametros cinéticos para ecuaciones de rapidez de OCM

reaccion ko j Eq,; Keo, AHaqco, j Ko, ; AHago,j | M n
mol - g=1 - Pa~m+n) | KJ/mol pa~? k] /mol pa~1 k] /mol

1 0.20x10° 48 | 0.23x1012 | -175 0.24 | 0.76
2 23.2 152 | 0.83x10"% | -186 | 0.23x10"" | -124 | 1.0 | 0.40
3 0.52x106 28 | 0.36x107"3 | -187 0.57 | 0.85
4 0.11x103 94 | 0.40x10"% | -168 1.0 | 0.55
5 0.17 157 | 0.45x10"'2 | -166 0.95 | 0.37
6 0.06 166 | 0.16x107"2 | -211 1.0 | 0.96
7 1.2x107 226
8 9.3x103 300 097| 0
9 0.19x103 173 1.0 | 1.0
10 0.26x10" 220 1.0 | 1.0




3.4 Propiedades del catalizador (La203/CaO).

De forma breve y hablando del catalizador, explicaremos que éste tiene una
composicién de La203 (27%)/Ca0, fue preparado por impregnacion humeda de
CaCOs (Rheinische Kalksteinwerke, Waulfrath, Alemania) 34 con una solucion
acuosa de La(NO3)3-6H20 (Janssen Chimica, Gen Bru, Alemania) 4. Después de
12 horas de secado a 120 °C, el precursor se calciné a 800 °C durante 24 horas.
Finalmente, el catalizador se tritura y se tamiza con el fin de recuperar las fracciones
de tamafo deseadas. En las mediciones cinéticas, las particulas con diametros (dp)
entre 0.250-0.355 mm fueron dispuestas. La superficie de las particulas y la

densidad asciende a 2.2 m?/g y 3600 kg/m?3, respectivamente 34,
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4. ACOPLAMIENTO DEL SISTEMA DE REACCION:
MODELO DE K-L Y LA REACCION DE OCM.

41 Procedimiento de Acoplamiento.

A continuacion, se presentaran los detalles del caso base a resolver sobre el que
se trabajara, el cual se hara operar a diferentes condiciones una vez ya programado
para su posterior analisis. Tomado a cuenta que en las secciones anteriores se
explicaron las implicaciones tedricas, el contexto de este trabajo y el enfoque que
se tomara, nos limitaremos entonces de hacer expreso sélo lo elemental para
concretar con claridad las ecuaciones y modelo a resolver para este sistema, asi

como los alcances de este trabajo.

Para poder acoplar el modelo de Kunni-Levenspiel y la reaccion de OCM,
empezaremos por definir las ecuaciones totales que se resolveran y que simularan
el sistema de reaccion. De forma breve diremos que esta es la seleccién hecha por
Z. Stansch, L. Mleczko, M. Baerns 4 discutida en el capitulo anterior para la
reaccion de OCM, y que condensa de forma general bajo este esquema los pasos

principales de este tipo de sistema reactivo presentado.



---- Fasegas
— Reaccién Catalitica

Tabla 4.1 Esquema de reaccion para OCM
CHe 217

/ \
cH—2 cor=———=C:H.

8
4(/(9,10
1
CO,

a O

Tabla 4.1 Reacciones estequiométricas del esquema de reacciéon del acoplamiento

oxidativo catalitico de metano (OCM).

CHy + 20, -» CO, + 2H,0 Reaccion 1
2CH, + 0.50, —» C,Hg + H,0 Reaccion 2
CH,+ 0, - CO+H,0+H, Reaccion 3

CO +0.50, - CO, Reaccion 4
C,Hg + 0.50, - C,H, + H,0 Reaccion 5
C,H, + 20, - 2C0 + 2H,0 Reaccion 6

C,Hg —» C,H, + H, Reaccion 7
C,H, +2H,0 - 2C0 + 4H, Reaccion 8

CO+ H,0 - C0O,+ H, Reaccion 9
c0,+ H, - CO+ H,0 Reaccion 10

Ahora hemos de necesitar las ecuaciones de rapidez de reaccion. Las mismas
fueron expresas en el capitulo anterior y es la seleccion de Z. Stansch, L. Mleczko,

M. Baerns ¥4: nos limitaremos soélo a citarlas a continuacion.



Tabla 4.2 Ecuaciones de rapidez de reaccién para OCM

#Reaccion
_Eaa me
ko.e RT pcy,™po,™
1 n= T
_AHadcoy
1+ Kco, 0 RT " Pco,
_Epp _AHggp,, 2
ko,e RT | Ko,,e RT Py | Dcw,
rz - n
2 _AHggo,,j 2 _AHgdcoy,2
1+| Ko, RT  po + Kco,2€ RT " Pco,
2
Las m n
koze RT pcy,po,™
3 r3 = N3
_AHgdco,,s
1+ Kco,36  RT  pPco,
_Laa m n
i kose RT pcy,™po,™
4 * _AHggcoy4 nta
1+ Kco,4€ RT " Pco,
Las m n
kose RT pcy,™po,™
5 TS = Nsg
_AHadcoy,s
1+ K¢o, 5€ RT  Pco,
Las m n
koce RT pcu,po,™®
6 T6 = Ng
_AHadcoy6
1+ Kco, € RT " Pco,
7 _Eo7 m
7 = Koz€ RT pe,p, "
8 _Los m n
rg = koge RT pc,u, "®DhHy0'"°
9 oo m n
Ty = Koge RT pco "™ Ph,o"°
Ep10
10

—_ - m n
710 = ko10€ BT Pco, " °Dm,"*°

74




Tabla 4.3 Parametros cinéticos para ecuaciones de rapidez de OCM

#reaccion ko,j Eqj Keo, j AHaaco, i Ko, j AHgao,; | ™ n
mol - g=1- Pa~(m*™ | kj /mol Pa~! k] /mol Pa~! kJ /mol

1 0.20x10° 48 | 0.23x10'2| -175 0.24 | 0.76
2 23.2 152 | 0.83x10* | -186 | 0.23x10"" | -124 | 1.0 | 0.40
3 0.52x106 28 | 0.36x10 3| -187 0.57 | 0.85
4 0.11x103 94 | 0.40x10'2 | -168 1.0 | 0.55
5 0.17 157 | 0.45x10'2 | -166 0.95 | 0.37
6 0.06 166 | 0.16x10 "2 | -211 1.0 | 0.96
7 1.2x107 2 226
8 9.3x103 300 097 0
9 0.19x103 173 1.0 | 1.0
10 0.26x10"" 220 1.0 | 1.0

Como ya se explicé anteriormente este problema se resolvera con utilizando el
software Wolfram Mathematica, no obstante, y para poder adaptar este
planteamiento y apegarnos mas al cédigo que se programara en dicho software
emplearemos algunas modificaciones en cuanto a nomenclatura y escritura se
refiere. Dicho lo anterior tenemos que de ahora en adelante las especies quimicas

involucradas quedaran designadas segun la siguiente lista.




A=CH4

B=02
C=C02
D =H20
E = C2H6
F=CO
G=H2
H=C2H4

De manera analoga y respetando el codigo de la lista anterior ya asentado

reescribimos las 10 reacciones involucradas en la tabla siguiente.

. A+2B—->C+2D
II. 2A+05B—E+D
Inm. A+B—>F+D+G
IV. F+05B—C

V. E+05B—->H+D
VI. H+2B— 2F+ 2D
V. E—-H+G
ViIll. H+2D— 2F +4G
IX. F+D—->C+G

X C+G->F+D

El procedimiento siguiente es escribir las reacciones en forma de matriz esto es:
escribirlas de forma apropiada para la posterior programacién en Mathematica. La
ventaja de escribirla de esta forma es que podemos condensar la informacion como
cuales son las especies que reaccionan, que especies se producen y sus

coeficientes estequiométricos necesarios para saber la relacion molar que guarda



cada una de las especies entre si para cada reaccion. Este coeficiente
estequiométrico esta acompafado de un signo, negativo para reactivos y con un
signo positivo para aquellas que se forman que por convencion y simplicidad aqui
adoptamos esta forma. Entonces las diez reacciones quimicas quedaran de la

siguiente forma.

l. -A-2B+C+2D
Il. -2A-0.5B+E+D
Il -A-B+F+D+G
IV. -F-0.5B+C

V. -E-05B+H+D
V. -H-2B+2F + 2D
Vil. -E+H+G
ViII. -H-2D + 2F + 4G
IX. -F-D+C+G

X. -C-G+F+D

Contando con esta forma de las reacciones podemos expresarlas en una matriz

como sigue:

Especie Quimica

A(1) | B(2) | C(3) | D(4) | E(5) | F(6) | G(7) | H(8)
R1 | -1 | -2 1 2 0 0 0 0
R2 | -2 |-05] 0 1 1 0 0 0
R3 | -1 | -1 0 1 0 1 1 0

?g R4 | 0 |-05| 1 0 0 -1 0 0

§ RS | 0 |-05] 0 1 1 0 0 1

S [Re|O0|2]0] 2101210/

2 R7 | © 0 0 0 1 0 1 1
R8 | O 0 0 | -2 0 2 4 1
RO | O 0 1 1 0 1 1 0
R10| O 0 | -1 1 0 1 -1 0




Cada una de las filas de esta matriz representan una reaccion asi tenemos 10 filas
por las 10 reacciones de nuestro sistema, cada columna representa una de las 8
especies quimicas presentes en nuestra reaccién asi el numero situado en la
interseccion entre fila y columna representa el coeficiente estequiométrico de dicha
especie presente en dicha reaccidn, con signo negativo para reactivos (especies
que desaparecen) y positivo para productos (especies que se generan). De manera

formal tenemos:

A la matriz de coeficientes estequiométricos la designaremos con la letra griega
lamba (A). Por otra parte y retomando la cinética de reaccion, esta tendra entonces
que ser reescrita en términos de la designacion alfabética de las especies y de esta

forma tenemos la siguiente Tabla:



Tabla 4.1 Ecuaciones de rapidez de reaccion reescritas en la designacion

alfabética de cada una de las especies

#Reaccion
faa m n
— kose RT p,"1pp™
1 1 _4Hgdcoy ™
[1 + Kco, 1€ RT pc]
_Epp _4Hggo,,2 2
ko,e RT | Kp,e  RT pg| pc
2 =
2
_4Hg40,,j "2 _AHgaco,,2
1+ | Ko, RT  pp| +Kco,2€ RT — Ppc
a3 m n
= koze RT p,"3pp™s
3 3 _AHadco,3 s
[1 + Kco,36  RT PC]
Pas m n
o kos€ RT ps*pp™
4 4 _AHadco, M4
[1 + Kco, 4€ RT Pc]
_Bas
= kose RT p,"Spp™s
5 5 _AHadco,s ns
[1 + Kco,5€  RT Pc]
s m n
= koece RT p,"'opp™e
6 6 _AHadcoye 6
[1 + Kco, 6€ RT Pc]
7 _@ m
r; = koze RT pg™7
8 _Hos Mg, N
rg = koge RT py "epp"®
9 _Eoo m n
T9 = kooe RT pp™°pp™
10 Eo,10

— Y m n
T10 = ko10€ RT pc™10pg"to




No obstante, lo que nos interesa es saber la concentracion de cada una de las
especies en cualquier punto del reactor, originalmente las ecuaciones de rapidez
fueron expresadas en términos de presion parcial, nos permitiremos escribirlas en
términos de concentracion usando el modelo de gas ideal. Este modelo aplica de
forma razonable para presiones bajas y temperaturas altas que de hecho se ajusta
al rango de operacion estandar para este proceso, mismo que se explorara
posteriormente. De tal forma que las ecuaciones definitivas de rapidez de reaccién

son las siguientes:

Tabla 4.2 Ecuaciones de rapidez de reaccion en términos de la concentracion

#Reaccidn

Pi = CLRT

Ea_
ko e RT (C4RT)™ (CyRT)™

7‘1 ==
1 AHggco,,1

ng
[1 + Keo, 16~ RT (CCRT)I

_@ _AHadOZ,Z M2
kose KT (Ky,e ™ RT- CyRT)| CcRT

2 TZ = 2
AHggo,,j AHggco,,2

ns
[1 + <K02’28_ RT CBRT> + Kcozlze_ RT CCRT]

Eq3
kose RT (C4RT)™3(CgRT)™

T3 =
3 AHggco,,3

ns
ll + Ko,z RT (CCRT)l

Ega
koase RT (CoRT)™+(CpRT)"™

4 a =

AHggco,,4

Ny
ll +Keo, a6 RT (CCRT)l




Ea,s
_ kose RT (C4RT)™s(CpRT)™
S s = AHgaco,,s s
Il + KCO2’53_ RT (CCRT)l
Ege
_ koee RT (C4RT)™s(CyRT)™
6 Te = AHgdco,,6 6
Il + KC02,6e_ RT (CCRT)l
_Eo7
7 T‘7 = k0’7e RT (CERT)m7
_Eos
8 rg = koge RT (CyRT)™®(CpRT)"
_Eoo
9 1o = koge RT (CxRT)™ (CpRT)™
_Eo10
10 rio = kooe” BT (CcRT)™0(CGRT)™0

En capitulos anteriores desarrollamos y explicamos el modelo de Kunni-Levenspiel

para un reactor de lecho fluidizado y obtuvimos las siguientes ecuaciones para cada

una de las fases:

e Balance en la burbuja:

d
Up E (Cap) = —)/bkcatCAbn

- Kbc(CAb -

CAC)

e Balance en la nube:

Kbc(CAb CAc) Ye catCAc +Kce(CAc

CAe)

e Balance en la emulsion:

Kce (CAC CAe) Ye catCAe

Tenemos ahora que adaptar las ecuaciones de rapidez de reaccion de nuestras 10

reacciones a las ecuaciones

de balance de materia anterior,

entonces las

ecuaciones siguientes son los balances de masa que describen el cambio que sufre

cada una de las especies que hay cada una de las fases que tiene en el reactor, de
acuerdo con el modelo de Kunni-Levenspiel.




Balance en la fase de burbuija.

d
Up dz (C/?) = YpPcar(—R1 — 2Ry — R3) — Klbc(Clé7 —-C)

d
up 7 (C8) = YvPear(=2Ry = 0.5R; — R3 — 0.5R, — 0.5R5 — 2Re) — K7°(Cy — C§)

d
Uy (C2) = YbPcat(Ry + Ry + Rg — Ryg) — K3°(CZ — CE)

d
U (C3) = ¥bPeat(2Ry + Ry + R3 + Rs + 2Rs — 2Rg — R + Ryg) — K{°(Cp — Cf)

d
up=—(CE) = Vppeat(Rz = Rs — Ry) = K3*(CE — C§)

d
ubE(CFl')) = ¥YpPcat(R3 — Ry + 2Rg + 2Rg — Rg + Ry) — Ké’C(C};’ - CF)

d
up = (C&) = YoPear(Rs = Ry + 4Ry + Ry = Ryo) = K7°(CZ — CE)

d
ubE(CI?I) = YpPcat(Rs —Re + R; — Rg) — Ké’C(C,?, - CH)

De forma resumida y con ayuda de la matriz de coeficientes estequiométricos

podemos reescribir de forma mas compacta estas ecuaciones de la siguiente forma:

dc?
upy— = = ¥ups[4y]"R; — K{*(C7 — C) ec. 4.1

*Por convencién se suma sobre indice repetido.



Para el balance de materia de cada uno de los componentes en la fase de nube

tenemos de forma analoga:

Balance en la fase de nube.

YbPcat(—R1 — 2Ry — R3) — K{¢(C5 — C5) + Klbc(C/ll) - C/f) =0

YbPcat(—2R; — 0.5R; — Rz — 0.5R, — 0.5Rs — 2R,) — K5¢(C§ — CE) + K2e(CB —C5) =0

YoPear(Ry + Ry + Rg — Ryg) — K§¢(CE — C&) + K¥¢(C8 — CE) =0

VbPear(2Ry + Ry + Ry + Rs + 2Rg — 2Rg — Rg + Ryg) — K£9(C5 — C8) + KP°(CB — C5) =0

YbPcat(R2 — Rs — R;) — K5¢(Cg — C§)+K5bc(cg - Cg) =0

YoPcat(Rz — Ry + 2Rs + 2Rg — Ry + Ryp) — KE6(CF — CE) + K2°(CP — Cf)

YbPcat(R3 — R7 + 4Rg + Rg — Ry) — K7°(CE — C§) + K?C(Cg - Cg) =0

YbPcat(Rs — Re + Ry — Rg) — K§°(Cli — C) + K3°(Ch — Cf) = 0

En notacion de indices tenemos que

YePs[Ai]"R; — K§€(C§ — C§) + Kbt -cH=0 ec.4.2

*Por convencién se suma sobre indice repetido.



Analogamente para cada uno de los componentes en la fase de emulsion:

Balance de materia en la fase de emulsién.

YbPcat(—R1 — 2R; — R3) + K{°(C5 — C5) =0

VoPear(—2R; — 0.5R, — Ry — 0.5R, — 0.5Rs — 2R;) + K£¢(CS — CE) = 0

YbPcat(R1 + Ry + Ry — Ryo) + K5¢(CE —CE) =0

YbPcat(2Ry + Ry + R3 + Rs + 2Rg — 2Rg — Rg + Ryo) + K4°(Cp — C5) =0

ybpcat(RZ — Rs — R7) + Ksce(cg - CS) =0

YbPcat(Rs — Ry + 2Rg + 2Rg — Ry + Ry) + Kg€(Cq — CF) = 0

YbPcat(R3 — R7 + 4Rg + Ry — Ryo) + K7°(C6 — C£) =0

YbPcat(Rs — Rg + R; — Rg) + Kg®(Cjh — C{) =0

En notacion de indices:

Yeps|Ay] R; + KE(CE - €%) = 0 ec. 4.3

*Por convencién se suma sobre indice repetido.



4.2 Ecuaciones finales del modelo K-L para OCM.

De forma resumida tenemos en la Tabla 4.3 las ecuaciones para el balance de

materia en cada una de las fases y el respectivo modelo cinético.

Tabla 4.3 Compendio de ecuaciones del balance de materia del modelo K-L y de

la cinética de reaccién para OCM

#ec.
1 dc? . oD o benc Balance de materia en la
Up 0 = VoPs[Aij]" Ry — Ki7°Ci + K7 fase de burbuja
2 Veps[Aij1TR; — K§€(C§ — C§) + KPe(C) — Cf) =0 | Balance de materia en la
fase de nube
3 Yeps[Aij1"R; + Kf¢(C{ = C{) = 0 Balance de materia en la
fase de emulsién
4 _Eaa
ko€ RT (C4RT)™:(CzRT)™
n= _AHgdco,1 ™
[1 + Keo, 16~ RT (CCRT)I
5 _@ _AHadOZ,Z M2
kose RT | Kg,e  RT  CgRT | CcRT
T, =
? _AHggo,,j M2 _AHgdcoy,2 2
1+ KOZ,Ze RT CBRT + Kcozlze RT CcRT
6 _Eas
koze RT (C4RT)™3(CzRT)™s
r3 = AH ns
_ adC07,3
ll +Keo,ze RT (CCRT)l
7 _Eaa
kose RT (C4RT)™+(CgRT)™
r4- = AH Ny
_ adC02,4
l1 +Kep,4€  RT (CCRT)l




8 _Eas
_ ko’se RT (CART)mS (CBRT)nS
s = AHgdco,,s s
ll + KCO2’58_ RT (CCRT)l
9 _Eas
_ k0,6e RT (CART)m6(CBRT)n6
e = AHgdco,,6 M6
[1 + Kcoz,se_ RT (CCRT)l
10 _Eo7
T‘7 ES k0’7e RT (CERT)m7
" _fos m n
rg == ko]ge RT (CHRT) 8(CDRT) 8
12 “Fop - -
r9 = koge RT (CpRT)™(CpRT)™
13 Fozo m n
T10 = ko0€ RT (CcRT)™0(CoRT)™Mo0

Con sus respectivos parametros cinéticos (Tabla 4.3):

reaccion Ko j Eq, Kco,, AHgaco, j Ko, AHqqo, ; n N
mol - g~t - Pa=Mm+m | k] /mol Pa~! kJ /mol Pa~! kJ /mol

1 0.20x10° 48 |0.23x10'2 | -175 0.24 | 0.76
2 23.2 152 | 0.83x10"®| -186 | 0.23x10"" | -124 | 1.0 | 0.40
3 0.52x10% 28 | 0.36x10"3| -187 0.57 | 0.85
4 0.11x103 94 | 0.40x10'% | -168 1.0 [ 0.55
5 0.17 157 | 0.45x10'% | -166 0.95 | 0.37
6 0.06 166 | 0.16x107"2 | -211 1.0 | 0.96
7 1.2x107 226
8 9.3x10°3 300 097 O
9 0.19x103 173 1.0 | 1.0
10 0.26x10" 220 1.0 | 1.0




A estas ecuaciones (ec. 1 a ec. 13) incluiremos las restantes del modelo Kunni-

Levenspiel correspondientes a la hidrodinamica del lecho y los respectivos modelos

para densidad del gas, viscosidad y difusividad:

Tabla 4.4 Compendio de ecuaciones de la hidrodinamica del modelo K-L

#ec.
14 n=g(pc—py) Término gravitacional
I,,lz 0.029 0.021
15 | &y = 0.58617072 (—3> (—g Porosidad del lecho a fluidizacién minima
pgndy Pc
16 = (lpdp)z [9( )] Ems” Velocidad minima de fluidizacion
Umnf = 150u 9\Pc — Py 1 — emf
Vo Vo
U =7 =75\ . -
17 Ac (nDt > Velocidad superficial del gas
4
18 dyo = 0.00376 (g — 1)’ Diametro inicial de la burbuja
19 dpm = 0.652[Ac (1o — ums)]™" Diametro maximo de burbuja
20 dp = dym—(dpm — dbo)e_% Diametro promedio de la burbuja
21 Upy = (0-71)(9db)% Velocidad de ascenso de una burbuja
22 Up = Uy — Upyys + (0-71)(gdb)% Velocidad de ascenso de las burbujas
Volumen de la estela por unidad de
23 a=04 _
volumen de la burbuja
Yo ~ Ums g :
24 6= Fraccion del lecho en fase de burbuja
Up — Upr(1+ @)
o5 w Altura del lecho a las condiciones de

h =
Ac(l - 5)(1 - Smf)pc

fluidizacion




05 025 Coeficiente global de transferencia de
26 KPe =45 (dlf> +5.85 <d—1‘925> masa “Burbuja-Nube” de la i-ésima
) .
b especie
Coeficiente global de transferencia de
€mf®ub " o Lo
27 K¢ =6.78 13 masa “Nube-Emulsién” de la i-ésima
b especie
Volumen de sélido en las burbujas por
28 ¥p = 0.001 — 0.01 . .
unidad de volumen de burbuja
3 Ums . .
Emf Volumen de sélido en las nubes por unidad
29 VC:(l—emf) — T« )
up, — (E_mf) de volumen de burbuja
mf
1-=6 Volumen de sdlido en la emulsion por
30 Ve:(l_gmf)(—)_yc_yc . .
) unidad de volumen de burbuja
31 T % Tyef + S Modelo de Suhterland para viscosidad del
Ui = Href; <Tref) ( T+S ) i-ésimo componente
32 U= 2x;l; Viscosidad del gas
33 0.002662T1> Modelo de Chapman-Eskong para
A PMa 045200 difusividad.
Dénde:
ch Concentracion de la i-ésima especie en la fase de burbuja.
Cf Concentracion de la i-ésima especie en la fase de nube.
Cf Concentracion de la i-ésima especie en la fase de emulsion.

Matriz transpuesta de coeficientes estequiométricos.




4.3 Consideraciones adicionales.

La ecuaciones anteriores (ec. 1 a ec. 33) caracterizan en su totalidad nuestro
sistema reactivo (“modelo de un reactor de lecho fluidizado para modelar la reaccion
de acoplamiento oxidativo”) y es obvio que este sistema comprende ocho
ecuaciones diferenciales y un numero extra de ecuaciones algebraicas, de forma
natural podemos ver que este sistema de ecuaciones no tiene solucidon analitica y
€s necesario recurrir a un método numérico el cual permita encontrar una solucion
a este sistema, la manera de proceder es entonces proponer resolver primeramente
las ecuaciones de la hidrodinamica del reactor (ecuaciones 14 a 33), de manera que
seran resueltas de forma secuencial, notamos entonces que las ecuaciones 20 y 25
ambas implican a la variable “altura del lecho”, la ecuacién numero 20 entonces
habra de calcularse suponiendo una altura ("hg,,") y con el valor obtenido seguir el
calculo con las ecuaciones restantes hasta obtener la altura calculada con la
ecuacion numero 25 ("h"), valor que se utilizara para reintroducirlo en el calculo
(regresando a la ecuacion 20), este proceso es un proceso iterativo y hasta no
obtener convergencia entre el valor supuesto y el valor final de la altura se podra

proseguir a resolver el balance de materia. (Véase el siguiente esquema).

20 _0-3[hsup] <
dp = dpm—(dpm — dpo)e De
21 1
upr = (0.71)(gd,)?2
22 _ 1
Up = Uy — Uy + (0.71)(gd)p)2
23 a = 0.06
24 5= Uo — Umy
> Up — Upf(1+ a)
25 w
h =
Ac(1- 6)(1 - gmf)pc

*Extracto de tabla 4.4



Una vez obtenida la convergencia se procede a resolver el sistema de ecuaciones
diferenciales y algebraicas del balance de materia con sus respectivas condiciones

de frontera las cuales son enlistadas a continuacion:

Concentracion de CH4 a la entrada del reactor. C’5H4|Z=0 = CcH, meial
Concentracion de O: a la entrada del reactor. C’52|Z=0 = Co, inicial
Concentracion de CO: a la entrada del reactor. C’C’,O2|Z=0 =0
Concentracion de H20 a la entrada del reactor. Cholz=0 =0
Concentracion de CzHe a la entrada del reactor. C22H6|Z=O =0
Concentracion de CO a la entrada del reactor. Clyly0 =10
Concentracion de Hz a la entrada del reactor. ng l,=0 =0
Concentracion de C2H, a la entrada del reactor. Ce p,lz=0 =0

Habiendo ya obtenido todas las ecuaciones que caracterizan nuestro sistema de
reaccion y habiendo hecho expreso brevemente el algoritmo a seguir, de forma
intuitiva nos resta traducir y escribir lo anterior en el cddigo pertinente para su
solucion en el software Wolfram Mathematica, antes se tiene que establecer un caso
base del cual se pueda partir para comenzar una simulacion de forma adecuada,

este ultimo se elegira y se justificara en el capitulo posterior.
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PROCEDIMIENTO DE
SIMULACION: CASO
BASE, ALCANCES



5. PROCEDIMIENTO DE SIMULACION: CASO BASE,
ALCANCES.

5.1 Caso Base

Por ultimo para que la simulacion esté lista delimitaremos en este capitulo el caso
base del cual se partira para hacer el analisis. Las condiciones de operacién del

caso base seran:

Tabla 5.1 Condiciones de Operacion el caso base:

* Temperatura: 1093K (820°C)
* Presion: 101325 Pa (1 Atm)
Flujo Volumétrico: 0.0035 m3/s (3.5 I/s)
* Velocidad Superficial de Alimentacién: 0.343 m/s (34.3 cm/s)
* Relacién Molar Metano/Oxigeno: 2.5
* Diametro del Tubo: 0.114 m (11.4 cm)
» Catalizador: 4 kg
+ Diametro de la Particula: 130x104-6 m
Densidad del Catalizador: 3600 kg/m3
» Esfericidad: 0.6




Las condiciones de operacion anteriores fueron seleccionadas de acuerdo con el
intervalo dentro del cual el catalizador es funcional, esto es, para temperatura y
presion (véase seccion dedicada a la cinética de reaccion y catalizador). Hacemos
expreso que la alimentacion se eligio de modo que esta sera una mezcla de aire
(nitrégeno, oxigeno) y metano (gas natural), y como resultado en su mayoria estara
compuesta por nitrogeno. También afiadimos a esto que la geometria del reactor
quedara determinada por el diametro de la seccion trasversal del tubo y que para
fines practicos este permanece constante a lo largo de este trabajo. La cantidad de
catalizador es un detalle un poco arbitrario y la seleccion fue 4kg, esto con el fin de
que esta cantidad permitiera un reactor de tamafo intermedio que a su vez
permitiera su reproduccion experimental, de forma analoga se fijo una relacion molar
metano/oxigeno de 2.5 teniendo en mente tan sélo tener en este estudio mayor
cantidad de metano. El flujo volumétrico de alimentacion o de forma equivalente: la
velocidad superficial de alimentacidn se seleccion6 con la condicion y haciendo un
pequeno calculo de acuerdo al modelo Kunni-Levenspiel de que esta velocidad
debe de estar por arriba de la velocidad minima de fluidizacion, pero por debajo de
la velocidad de escape del lecho para la cantidad de catalizador seleccionada. Por
ultimo, tenemos las caracteristicas del catalizador (diametro, densidad, esfericidad)
que, aunque no son condiciones de operaciéon como tal, estas son indispensables
para el calculo de la hidrodinamica del lecho, en este trabajo son las mismas que

las del catalizador estudiado por Z. Stansch, L. Mleczko, M. Baerns [34],

Si bien el caso base ya esta listo para resolverse permitdmonos entonces a hablar
de forma mas expresa de los alcances y asentar el procedimiento a aplicar para la
simulacion. La razén de este trabajo es aplicar de forma adecuada las técnicas
pertinentes para la solucion del problema de simulacion de un reactor de lecho
fluidizado para la reaccién de oxidacién acoplada de metano (OCM) utilizando como
herramienta de computo el software Wolfram Mathematica, como trasfondo
permitamonos comentar que: tenemos la necesidad de estar a la altura de las
necesidades de la sociedad que dia con dia requieren métodos y técnicas mas
ingeniosas y de menor impacto con entorno que permitan de forma eficiente el

aprovechamiento de los recursos para beneficio humano, este es el caso del



presente trabajo en el cual se identificé una problematica real como lo es la cada
vez mas dificil obtencion de hidrocarburos asi como la transformacién de estos en
productos de mayor valor como el etileno ( uno de los precursores quimico mas
importantes dentro de la industria) y la propuesta de aprovechar la alta
disponibilidad de recursos hasta ahora no empleados como lo es el metano o gas
natural mediante la investigacion, exploracidon simulacién y analisis de tecnologias
de conversion quimica como es el reactor de lecho fluidizado, que a través de la
identificacion de las variables de las cuales depende mi sistema poder modificar los
valores de cantidades clave como la conversion de metano y selectividad hacia
etileno sobre productos indeseados de nuestro sistema asi como explorar puntos
de operacion que nos permita observar dichos cambios, claro esta teniendo en

cuenta las suposiciones, simplificaciones y alcances de los modelos empleados.

Asi pues, como ya se hizo expreso este trabajo pretende simular un reactor de lecho
fluidizado para la reaccion de OCM y se pretende observar los efectos de la
variacion de parametros de operacion de nuestro reactor de lecho fluidizado
(temperatura, relacién de alimentacién metano/oxigeno, cantidad de catalizador,
fluo volumétrico de alimentacién) al margen de las consideraciones vy
simplificaciones hechos para con el modelo aplicado, mismas que ya se han
justificado de forma razonable, y si estos nos permitiran modificar los valores de
conversion y selectividad asi como explorar puntos de operacion que permitan la
mayor obtencion de etileno. Nos aventuraremos decir que mediante la adaptacién
del modelo aqui aplicado y mediante la identificacion de variables clave de las
cuales depende el sistema en conjunto con el empleo de la herramienta de computo
Wolfram Mathematica encontraremos solucion a este y podremos modificar
cantidades clave como la conversion y selectividad del sistema, que mediante el

analisis de los resultados lograremos explicar el comportamiento obtenido.



5.2 Esquema de simulacion.

Esquema de trabajo:

1. Solucién del caso base programado en el software

2. Obtencidn y analisis de resultados del caso base.

3. Solucién individual de cuatro variaciones aplicadas al caso base (Flujo

volumétrico, cantidad de catalizador, temperatura, relacion de alimentacion

metano/oxigeno)

4. Obtencidn y analisis de las 4 variaciones aplicadas al caso base

5. Ejecucion de las 4 variaciones simultaneamente sobre el reactor

6. Analisis de resultados para las 4 variaciones simultaneas y obtencién de

resultados finales.

*Para el punto tres se exploraran cuatro variaciones aplicadas individualmente al

caso base, los intervalos dentro de los cuales se aplicaran son:

1- Efecto de la variacion del flujo volumétrico

sobre caso base.

Intervalo de estudio: (0.9 - 11.0)1/s

2- Efecto de la variacion de la cantidad de

catalizador en el reactor sobre caso base

Intervalo de estudio: (1 — 16) kg.

3- Efecto de la variacion de la temperatura en la

alimentacion. (sobre caso base).

Intervalo de estudio: (700 — 900) °C

4- Efecto de la variacion de la relacion de

alimentacion CH4+/O. en la alimentacion.

(sobre caso base).

Intervalo de estudio: (0.2 — 5) (Moles
de CH+/ Moles de Oy)

Las variables anteriores se seleccionaron de acuerdo al estudio del modelo

utilizado y la cinética de reaccion para OCM integrados, siendo estos los mas

importantes y de los cuales depende en mayor parte el modelo que se definio.
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6. WOLFRAM MATHEMATICA: PROGRAMACION
DEL CODIGO.

6.1 Programacion en Wolfram Mathematica.

En esta seccion se incluye el codigo programado en Mathematica asi como una
breve explicacion de los comandos utilizados. Para fines practicos dividimos el

codigo en 11 secciones como sigue:

Condiciones de operacion
Geometria del reactor
Propiedades del catalizador
Constantes

Densidad (ecuaciones)
Viscosidad (ecuaciones)
Difusividad (ecuaciones)

Hidrodinamica del lecho

© 0O N OO a0 A~ WODN =

Cinética de reaccion

-
o

Balance de materia

-_—
-_—

Solucién numerica



6.2 Condiciones de operacion.

FE=2.5:

P=101325 ;

T=1093:

v0=0.0035;

6.3 Geometria del reactor.

Dt=11.4 #1072 ;

6.4 Propiedades del catalizador.

dp=130+107°%;
pc=3600;

e=0.6;



6.5 Constantes.

Rg= 8.3144621;

9:9 LB81;

MA=0.014&;

MB=0.032;

MC=0.028;

Las cuatro secciones de codigo anteriores solo contemplan la declaracion de las
variables (condiciones de operacion) y constantes necesarias para la solucion de
las ecuaciones subsecuentes. Hasta aqui el procedimiento es claro y solo se han
asignado las letras y simbolos pertinentes para cada cantidad enunciada, entre
paréntesis. Estas se declaran a principio de cddigo para evitar recursiones en la

rutina de calculo de programa.



6.6 Densidad.

P
CT=

Rg*'lr;
FR .
TFRi1s4
1 .
TFRi1+4

Hmal2

=FR+1+4;

CAT=xmd +CT

CBI=xmB+CT

CH2I=xmN2+CT

o= (CAT+MA) + (CBI+MB) + (CH2IxMC)
og=pG;

En esta seccidn se programo la ecuacion para el calculo de la densidad del gas, en
este caso el calculo se efectud a partir de la ecuacién de gas ideal. Se hace notar
que en el calculo de las fracciones molares se integro la fraccion aportada por el
nitrégeno (N2) con la condicién de que por cada mol de oxigeno molecular presente
en el aire hay cuatro de nitrdgeno molecular. (Para mayor referencia véase el

apéndice dedicado al calculo de la densidad)



6.7 Viscosidad.

T0=303.15;
ch=197.80;
cB=400.15;
cC=-384.15;
MAD=2.386x10~-3 ;
MBO=4.145%10~-5;
MC0=3.303%10~-5;

11'U+th]*|{']1' ]_5

;_.Lﬁ_:j..l.ﬁ.ﬂ*( —
T+oh T0O
TO+cB T 2
;_JB:J:.LBU#( ] l[—]"
T+cB T0O
T0+eC T 5
pﬂ:pﬂﬂ*( *(——]‘
T+l T0O

PG =pP e xmd + B B4 G+ 2
Hg=pG;

La viscosidad es calculada via el modelo de Sutherland, nuevamente se consideran
solo tres componentes pues en su mayoria el gas esta compuesto de nitrogeno
gaseoso Y las propiedades en general y por su alta proporcion perteneceran a este.

(Para mayor referencia véase el apéndice dedicado al célculo de la viscosidad).



6.8 Difusividad.




6.9 Difusividad (continuacion)

El calculo de la difusividad se realiz6 mediante el modelo de Chapman-Eskong para
cada una de las especies considerando como medio dispersante al N2. (Para mayor
referencia véase el apéndice dedicado al calculo de la viscosidad)



6.10 Hidrodinamica del lecho.

meDt2
RBC= H
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0.2 0.4
hil=FindRoot [F[H]-H=0, {¥,0.1}];

H=H f. hl;
Hf=H

0. 3= (1)
db=dbm- (dbm-db0) x& D=t

ubr=0.71+ (gdb) "
ub=ul-umf+ubr
ul-umf
fe—
ub-umf* (1-a)
ef=1-({1-&) (1-emf)

yh=0.001

3% (umf femf)
—_—

o= {l—EIﬂf:I#( o

ubr-unf /femf

ye= ( (l-emf) % ]—'yb—'yc

umf N 12 g1t
Ebcs ::4.50(—]+5.85 —_—
= dls dbEn.-"!

__jemfxD; +uby 1/2
= ( db? )

La seccién dedicada a la hidrodinamica del reactor no representa mayor problema
las ecuaciones ya son conocidas y estan enlistadas por orden para sus solucién sin
embargo como ya expuesto en capitulos anteriores hay dos ecuaciones que
involucran la altura del lecho, es necesario entonces encontrar la raiz mediante un

proceso iterativo via el comando “FindRoot” el cual es un algoritmo numérico para
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encontrar la raiz de la ecuacion. Se utilizé este comando aprovechando la
versatilidad de programa para evitar programar una rutina para poder hacer la
iteracién de forma manual. En otras palabras, la raiz que buscamos es el punto de
interseccion entre las dos funciones representadas en el grafico. Una vez obtenida
la altura del lecho se procede a resolver las ecuaciones restantes. (Para mayor

referencia véase el apéndice dedicado al calculo de la altura del lecho).

6.11 Cinética de reaccion.

MatrizEst[Reacciones ]:=-Module[{n,esps,m,EstDir EstInv Esteq,aT, A},

n=Length [Reacciones]

esps=DeleteDuplicates [Flatten[Takle [Variables [Reacciones[[1,3]1]1,{1i,1,n},{3,1,2}111]1:
m=Length[esps]:

EztDir-Table[Table [Coefficient [Reacciones[[],1]],esp=s[[1]],1],{1,1,m}],{3.,1,n}]:
EstInv=Table[Table[Coefficient [Reacciones[[j,2]] ,esp=s[[1]1],1],{i,1,m}],{],1,n}]:

n = Table[EstInv[[i]]-E=stDir([[i]],{i,1,n}]:

"v = Transpose[v¥T]":

Return[a] 2]

Reacciones={a“"+2b " »c”+2d",
2a " +.5b e +d",
a +b =0 +d +g”,
F"+.5b"=2c”,

“+.5b"ah7+d”,

T+2b 52074+2d°,

e
h

e’ =h"+g7,
h™+2d 20 +4g°,

[ +d wc +g”,

ooy T 4d )

A=MatrizEst [Reacciones]
AT=-Transpose[A] 7

Print["aT = ", AT//MatrixForm]
Print["a = ", af/MatrixForm]
n=Length [Transpose [A]] ;
m=Length[a];

rank=MatrixRank [A]

Grid[{{"# DE ESPECIES",n},

{"#t DE REACCIONES",m},

{"# DE REACCIONES INDEPENDIENTES",rank}},Alignment—sLeft, Frame+A11]
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La cinética de reaccion se programo con la unica particularidad de que en la
adaptacion al cédigo se desarrollé una pequena rutina para la obtencién de la matriz
de coeficientes estequiometricos de forma tal que soélo basta con ingresar las
reacciones quimicas. También se definieron tres variables vectoriales
(concentracion de cada una de las especies en cada una de las fases en funcién de

la altura [z]) que nos permitiran reescribir el balance de materia en forma matricial.

6.12 Balance de Materia.

Ebcm-DiagonalMatrix[Table [Ebc; , {i,1,n}]]:
BalMB=Table [ubxCh; ' [2] = (yh+pc*AT.R [Chw[z] ] -FEbcm. (Cov [2]-Ccv [2]) ) [[1]],{i,1,n}]:

%/ /TableForm

Keem-DiagonalMatrix[Table [Hce; , {1,1,n}]]:

BalMC=Table[ (Kbcm. (Chw [z2] -Cov[2])) [[1]]=({-yc*pc+AT.R[Cov[z] ]+
Kcem. (Cov[z]-Cev[z])) [[1]]1,{1,1,n}]:

%/ /TableForm

BalME=Table[ (Kcem. (Ccv [z]-Cew[z]])]) [[1]]=(-yespc*AT.R[Cev[z]]) [[1]1].{1,1,n}]:

%/ /TableForm

El balance de materia se puede programar entonces con solo tres ecuaciones

BalMB, BalMC, BalME (balance de materia en la burbuja, balance de materia en la



nube, balance de materia en la emulsion respectivamente) en forma de ecuacion
matricial esto ahorrara al programa recursiones en el calculo al no tener ecuaciones

individuales y la secuencia de solucion sera de forma directa.

6.13 Solucién numérica.

CAQ=CAT ;
CBO=CBI;
CC0=0;
CD0=0;
CEO0=0;
CF0=0;
CGO0=0;
CHO=0;

EcsAll=-Join[BalMB,BalMC BalME] ;
Ec=All//TakleForm;

SO0L1=HDSclve[Join[Ec=sAll,

{Cly [0]=CAD}, {Chy [0]=CBO}, {Ck3 [0]1=CCO}, {Chy [0]=CDO0}, {Chs [0]=CEQ}, {Cle [0]=CFO0},
{Chq [0]=CGO0}, {Chg [0]=CHO}], {Cln [2] ,Cca [2],Ceq [2] ,Clp [2] ,Ccp [2] ,Cen [2] ,Ch3 [2] ,
Ccz[z] ,Ces[z] ,Chy [2] ,Cog [2] ,Ceq [2] ,Chs [2] ,Cos [2] ,Ces [2] ,Che [2] ,Cce[2] ,Cag[2] , Chy [2],
Ceqy[2] ,Ceq[2] ,Chg [2] ,Cog [2] ,Cag [2]}, {2,0,HE}]

En esta ultima seccidén se declaran las condiciones de frontera pertinentes para
resolver el modelo de Kunni - Levenspiel una vez declaradas las condiciones de
frontera se procedié a conjuntar cada uno de los balances mediante el comando
“‘Join” de esta forma se evitaran las soluciones aisladas y se podra resolver los
balances de forma ordenada. Para este cometido se implementd el comando
“NDSolve” el cual es un comando que permite encontrar una solucion numérica a
ecuaciones diferenciales ordinarias y parciales, este comando integra distintos
métodos numeéricos y segun sea el tipo de sistema de ecuaciones, elije el método

que mejor se adapte al conjunto de ecuaciones programadas en el software.



El paso final es correr el programa y analizar los resultados obtenidos siguiendo el

esquema ya hecho para la simulacion.
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7. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS.

7.1 Caso base.

A continuacién, se analiza el comportamiento que tuvo el reactor en la simulacion
hecha en Mathematica, operado a las condiciones establecidas en el caso base
[Tabla 5.1] en esta seccion se presentan los resultados mas importantes de la
simulacién, estos comprenden: los resultados referentes a la geometria del reactor
asi como las concentraciones finales de cada una de las especies participantes en
la reaccion de OCM, seguido de los parametros a derivados de estos como:
conversion [XcHa], selectividad [Scan4] y rendimiento [Rczn4]. Los anteriores indican
la fraccidon mol convertida de metano, los moles obtenidos de etileno por unidad
molar de producto indeseado obtenido (CO) y los moles obtenidos de etileno por
unidad molar de metano alimentado respectivamente. Los parametros anteriores
son clave en el estudio de un sistema de reaccién y se definieron como sigue con

respecto a la fase de burbuja:

e [XcH4] = (Ccra®- Ccral) / Ccha® ; conversion

*  [Sc2H4] = Cc2nal / Ccof - selectividad
*  [Rc2n4] = Cc2n4’/ Cera® ; rendimiento
Dénde:

Ccr4a® = Concentracion inicial de metano [mol/m?3]
Cch4' = Concentracion final de metano [mol/m?3]
Ccan4’ = Concentracion final de etileno [mol/m?3]

Ccof = Concentracidn final de monoxido de carbono [mol/m?]

*Las concentraciones anteriores estan medidas en la fase de burbuja.



711 Resultados del Caso Base.

Tabla7.1 Condiciones de operacion:

e Temperatura: 1093K (820°C)

e Presion: 101325 Pa (1 atm)

e Flujo Volumétrico: 0.0035 m”3/s (3.5 L/s)

e Velocidad Superficial de Alimentacion: 0.343 m/s (34.3 cm/s)
e Relacién Molar Metano/Oxigeno: 2.5

e Diametro del Tubo: 0.114 m (11.4 cm)

e Catalizador: 4 kg

e Diametro de la Particula: 130x10*-6 m

e Densidad del Catalizador: 3600 kg/m”3

e Esfericidad: 0.6

51.0cm

-
-+ -

Figura 7.1.1 Geometria del reactor final (a partir de resultados obtenidos):
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Concentraciones de las especies a la entrada y salida del reactor:

Entrada Salida
CHg4 3.71656 CH4 2.341

02 1.48662 O2 0.346246
CO: 0.294768

H20 1.31472

C2He 0.138205

CcO 0.376499

H: 0.594165

C2H4 0.214074

N2 5.94649 N2 5.94649
Total 11.14967 Total 11.566167

*mol/m3

Conversion, selectividad, rendimiento alcanzado.

Conversion de metano alcanzada [XcHa4]
Selectividad de etileno sobre mondxido de carbono [Sc2n4]

Rendimiento (moles de etileno por mol de metano alimentado) [Rczn4]
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37.01%
0.57 molczua/molco

0.06 molczna/molcua



71.2 Analisis de resultados del caso base.

La presentacion de los resultados de la simulacion del caso base demuestran
principalmente que el modelo desarrollado es soluble, es decir la rutina programada
en Mathematica es funcional. A simple vista los resultados obtenidos son
coherentes, no obstante, habran de discutirse a continuacion. Haremos notar antes
un par de puntos de vital importancia para el entendimiento de los resultados. Como
primer comentario es preciso expresar que las dimensiones obtenidas de la
geometria del reactor solo corresponden al lecho y no al disefio del reactor final, no
obstante, estas dimensiones son fundamentales y basicas para un proceso de
disefio posterior. Se puede observar en la figura relativa a la geometria del reactor
(Figura 7.1) las dimensiones son a escala con respecto a las dimensiones tipicas
de un reactor industrial, esto se considerd principalmente para abatir las limitaciones
con respecto a los estudios del catalizador hasta hora hechos los cuales solo fueron
posibles a escalas de laboratorio y se considerdé la necesidad de hacerlos
reproducibles en este trabajo, también incluiremos el hecho que el modelo de Kunni-
Levenspiel no considera la reaccion en fase homogénea, si bien esto se abatié a
nivel experimental con tiempos de residencia pequefios, el elegir una geometria a
escala permitira entonces tener tiempos de residencia mas pequefos asi como la
eleccion de un diluyente en la corriente de alimentacion en este caso el nitrogeno
molecular inerte presente en el aire. Como comentario adicional las ecuaciones del
balance de materia planteado no incorporan una correccion por expansion
volumétrica si bien es importante considerar este aspecto de forma integral, el hecho
de haber dispuesto de aire atmosférico como fuente de oxigeno implica que en su
mayoria la corriente de alimentacién contendra nitrégeno molecular y en vista de las
conversiones no tan altas alcanzadas experimentalmente esto deja relativamente
invariante el volumen de reaccion, hecho que comprobamos al comparar los valores
de las concentraciones totales presentadas en la tabla de concentraciones para el

caso base (tabla 7.1).



Como primer punto discutamos la geometria del reactor, en la figura 7.1 podemos
ver de manera grafica que las dimensiones del lecho fluidizado son las adecuadas
para operarlo, esto es, el diametro de la burbuja es de menor dimensién que el
diametro de la seccion trasversal del lecho, factor crucial para evitar el fendmeno ya
discutido “sluggin” detras de este resultado esta el flujo volumétrico o de forma
equivalente la velocidad superficial del gas alimentado valor del cual depende
directamente el diametro de la burbuja, fue el apropiado para poder poner a régimen
de borboteo el lecho particulado es decir, poder aplicar el modelo de Kunni-
Levenspiel, en otras palabras, el valor de la velocidad del gas esta por encima del
valor de la velocidad de fluidizacién minima pero por debajo de la velocidad terminal,
esta condicion habra de respetarse para todo caso y de manera mas precisa se

deben de cumplir siempre las ecuaciones siguientes:

d, * * U
_Ap*Pg mf

Re =— <10
umf ,ug
d, * * U
0.4 < Re,,, = % < 500
g

Que o0 son mas que las condiciones para las cuales aplican la ec. 2.6y laec 2.16
expresas en el capitulo dos. Hecho el recordatorio y de ahora en adelante cualquier
resultado reportado cumple con las ecuaciones anteriores y por ende con el modelo
de Kunni-Levenspiel. Retomando el analisis y para el flujo volumétrico elejido de 3.5
I/'s el volumen total del lecho alcanzado es de 5.1 | esto nos da un tiempo de
residencia de 1.48 s relativamente pequefio, necesario segun las consideraciones
hechas anteriormente. Queda claro que por parte de la hidrodinamica y en términos
de los parametros clave del modelo (“diametro de la burbuja”) no experimentamos
dificultad alguna sin embargo analizando los resultados relativos a las
concentraciones alcanzadas, las concentraciones de productos de combustion
indeseados estdan muy por encima de nuestro producto de interés, mas aun
inspeccionando los resultados relativos a la conversion, selectividad y rendimiento
podemos observar que la conversion de metano solo es posible hasta un 37% justo

por debajo del maximo obtenido experimentalmente que es de en promedio 50%,



también asi para el valor de selectividad y rendimiento obtenidos los cuales siguen
siendo bajos numeros, es de manera intuitiva que sabemos que se necesita variar
los parametros seleccionados (flujo volumétrico, cantidad de catalizador,
temperatura, relacion de alimentacién metano/oxigeno) de forma tal que podamos
modificar la conversion y selectividad y asi explorar los puntos de operacion que
permita elevar lo mas que se pueda los valores de conversion, selectividad y
rendimiento o lo que es lo mismo hacer que las concentraciones de productos
indeseables disminuya lo mas que se pueda. Se pretende lograr lo anterior
implementando la simulacion y estudio sobre la variacién de las variables clave en
los intervalos elegidos en el esquema/procedimiento de simulacion. A saber, se

consideraran los siguientes efectos:

o Efecto de la variacion del flujo volumétrico sobre caso base.

o Efecto de la variacion de la cantidad de catalizador en el reactor sobre caso
base

o Efecto de la variacion de la temperatura en la alimentacién. (Sobre caso
base).

e Efecto de la variacion de la relacion de alimentacién CH4/O, en la

alimentacion. (Sobre caso base).



7.2 Efecto de la variacion del flujo volumétrico sobre caso
base (Efecto1).

A continuacion, se analiza el comportamiento que tuvo el reactor al cambiar el flujo
volumétrico de la corriente de alimentacién, [vo]. Como se explicd, se tomaron como
referencia las condiciones de operacion del reactor en el caso base [Seccién 7.1];
se vario sistematicamente el valor de [vo] manteniendo constantes los demas
parametros de dicho caso base [Tabla 7.1]. Consecuentemente, en esta parte del
estudio, [vo] es la variable independiente. Para facilitar la presentacién y el analisis
de resultados, primeramente se presenta y discute el efecto que tuvo el valor [vo]
sobre los parametros del modelo que estan relacionados con las condiciones de
transferencia (masa y cantidad de movimiento) que prevalecen en el lecho
fluidizado, tales como la altura de lecho fluidizado, [H], el diametro de burbuja, [db],
y el tiempo de residencia de la corriente que pasa por el reactor, 7, por ser ellos
quienes determinan en buena medida el desarrollo de las reacciones quimicas. Una
vez establecidas las condiciones del lecho fluidizado, se analiza el comportamiento
del reactor en términos de la composicion de la corriente que sale del reactor,
utilizando para ello algunas de las caracteristicas de dicha corriente, tales como la
concentracion de sus componentes [Ci], la conversibn de metano, [Xch4], y la
selectividad hacia etileno, [Sczr4]. Los resultados del modelado matematico del

reactor de lecho fluidizado se presentan en forma de graficas.

7.21 Resultados del efecto de la variacién del flujo volumétrico sobre

caso base.

Efecto de la variacion del flujo volumétrico sobre caso base. (Velocidad de

fluidizacidon = Flujo volumétrico / seccidn trasversal del reactor)



Intervalo de estudio: (0.9 — 11.0) [I/s]

Flujo volumétrico [vo, I/s] Velocidad de fluidizacién [vy, cm/s]
0.9 8.8
1.0 10.1
1.2 11.5
1.3 12.8
1.4 141
1.6 15.4
2.2 22.0
2.9 28.6
3.5 34.3
4.3 41.8
4.9 48.4
5.6 55.0
6.3 61.6
7.0 68.2
7.6 74.8
8.3 81.4
9.0 88.0
9.7 94.6
10.3 101.2

11.0 107.8



Grafica 7.2.1

Flujo Volumétrico [vo, I/s] vs Concentracion (Productos) [C;, mol/m?3]
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Flujo volumétrico [l/s]

Perfil de concentraciones (productos) [Ci, mol/m?] obtenido al final del lecho para
cada valor de flujo volumétrico [vo, I/s] de la corriente que entra al reactor (0.9 —
11.0) I/s.
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Grafica7.2.2

Flujo Volumétrico [vo, I/s] vs Conversidn de metano [ XcHa]
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Conversion de metano [ XcHs] obtenida al final del lecho para cada valor de flujo

volumétrico [vo, I/s] de la corriente que entra al reactor (0.9 — 11.0) I/s.
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Grafica 7.2.3

Flujo Volumeétrico [vo, I/s] vs Selectividad [SczHa]
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Flujo Volumétrico [I/s]

Selectividad [SczH4] hacia etileno sobre productos indeseados CO2 y CO
respectivamente. Datos obtenidos para cada valor de flujo volumétrico [vo, I/s] de la

corriente que entra al reactor (0.9 — 11.0) I/s.

123



Grafica 7.2.4

Conversion (XcHa) vs Selectividad (ScaHa)
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Grafica 7.2.5

Flujo Volumétrico [vo, I/s] vs Flujo Masico de Productos [, gr/s]
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Grafica 7.2.6

Flujo Volumétrico [vo, I/s] vs Flujo Masico (CO2, CO, C2H4) [m, gr/s]
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Grafica 7.2.7

Flujo Volumétrico [vo, I/s] vs Altura del Lecho [H, m]
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Grafica 7.2.8

Flujo Volumétrico [vo, I/s] vs Diametro de la Burbuja [db, m] / Diametro del

reactor [Ac, m]
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Grafica 7.2.9

Altura del Lecho [H, m] vs Diametro de la Burbuja [db, m]
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Grafica 7.2.10

Diametro de la Burbuja [db, m] vs Conversidn [XcH4]
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Grafica 7.2.11

Flujo Volumétrico [vo, I/s] vs Tiempo de Residencia [T, s]
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7.2.2 Analisis de resultados del efecto de la variacion del flujo

volumétrico sobre caso base.

De los resultados anteriores se tiene que las variables correspondientes a las
Gréficas 7.2.1, 7.2.2, 7.2.3, tales como: la concentracion de productos [C], la
conversion obtenida de metano [XcH4] y la selectividad de etileno sobre
monoxido de carbono / dioxido de carbono [Scehaico, Scenacoz]; decrecen
conforme se aumenta el flujo volumétrico de alimentacion al reactor [vo], 0 o que es
equivalente: decrecen cuando la velocidad de flujo aumenta. Para poder explicar
esto necesitaremos ponderar los efectos que implican cambiar el flujo volumétrico
[vo] sobre la descripcién fenomenoldgica y fisica del sistema, asi como su impacto
en el modelo utilizado bajo las consideraciones oportunamente mencionadas, esto
se desarrollara a continuacién y servira a priori para explicar los efectos a estudiar

posteriores.

Hablando primeramente en términos de la cinética de reaccion podemos asegurar
y con notoriedad que esta no depende del cambio en el flujo volumétrico [vo] ya que
las variables de las cuales depende y en las que es modelada son: la
concentracion de cada uno de las especies quimicas participantes [Ci] y la
temperatura [T] ala cual se lleva a cabo lareaccion, tal y como generalmente se
busca que dependa esta funcién. Las variables que permanecieron constantes
fueron: la temperatura [T], la presion [P], la relacidn molar de metano/oxigeno
alimentados y el tamafio de la seccion trasversal del reactor [Ac]; valores iguales a
los del caso base (véase caso base). Lo anterior implica que la concentracion inicial
de los reactivos permanecera constante para cada uno de los valores de flujo
volumétrico estudiado y que la funcioén de la cinética de reaccion para cada una de
las reacciones implicadas tendra la misma forma, llevandonos a estudiar el efecto

de otros parametros que si influyan en los resultados obtenidos.

Entonces por inspeccion del modelo Kunni-Levenspiel y sus ecuaciones, los
parametros cuyo efecto es importante estudiar son aquellos relacionados con la
hidrodinamica del lecho y aquellos que tienen efecto directo en las ecuaciones de



transporte de masa. Tal es el caso del tamafio (diametro de la burbuja) [dv] que por
los resultados obtenidos en la Grafica 7.2.8 constatamos que éste aumenta al
aumentar el flujo volumétrico de alimentacioén [vo], por la Grafica 7.2.7 tenemos que
al aumentar el flujo volumétrico de alimentacion [vo] la altura del lecho [H] también
aumenta, asi mismo la relacion creciente entre la altura del lecho [H] y el diametro
de la burbuja [dp] queda enteramente representada por la Grafica 7.2.9 dejando
claro que al aumentar la altura del lecho el diametro de la burbuja aumenta y
finalmente por la grafica [7.2.10] que al aumentar el diametro de la burbuja [db] la
conversion de metano [XcH4] disminuye, este ultimo resultado implica un impacto

directo sobre la concentracion final de nuestro producto de interés (etileno).

Cabe mencionar también que: dado un diametro fijo de reactor [Di] el diametro de
la burbuja [db] no debe llegar a ser del mismo tamafnio, si este diametro se aproxima
al diametro de la seccién transversal del reactor ocurre el fenbmeno conocido como
slugging (ya mencionado en el capitulo dedicado a la descripcion del modelo Kunni-
Levespiel), es decir: se forman "bolsas" de gas y la rapidez de ascenso de las
burbujas estara controlada por el recipiente, condicidon que se respeta y que se
representa en la gréafica [1.8] seleccionando un intervalo apropiado para el flujo

volumétrico de alimentacion.

En términos cualitativos y segun el modelo utilizado para describir el fendmeno
tenemos que: al aumentar el tamafio de la burbuja (didametro de la burbuja) la
cantidad de gas disponible para reaccionar en la fase de emulsion la cual es mas
rica en catalizador disminuye al ser contenido en su mayoria en las burbujas y que
en estas burbujas la cantidad de catalizador presente es en términos practicos casi
nula dando como resultado perfiles de concentracion de productos y conversiones
de metano decrecientes como se muestra en la Gréficas 7.2.1 y la Grafica 7.2.10
respectivamente. Explicamos entonces también de forma cualitativa que el aumento
en el tamano de la burbuja se relaciona con la velocidad de flujo volumétrico pues
esta ultima a valores grandes impacta directamente en la altura del lecho y que entre
mas grande sea esta altura las burbujas que en un principio tienen un didmetro

pequeno a la salida del distribuidor tienen necesariamente que recorrer un trecho



mayor hasta el final del lecho, dando oportunidad a éstas a aglomerarse y dar como

resultado una burbuja de mayor tamanio.

De forma mas detallada tenemos que por las ecuaciones del modelo de Kunni-
Levenspiel [eq. a eq.] el diametro de la burbuja [db] depende de la velocidad de flujo
inicial [uo], de la altura alcanzada por el lecho a esa velocidad [H] y del diametro del
reactor [Dt]; este ultimo permanece constante y no tiene efecto para las variaciones
propuestas. Asi para alturas grandes alcanzadas por el lecho y velocidades de flujo
iniciales grandes, el diametro de la burbuja [db] sera mayor. Este hecho tiene
entonces repercusiones en el valor de los coeficientes globales de transferencia de
masa Kbc (burbuja-nube) y Kce (burbuja-emulsién) los cuales en general y dadas
correlaciones [ec 2.38, ec. 2.42] dependen inversamente del diametro de la burbuja
[dv] en otras palabras al aumentar el diametro de la burbuja el valor de estos
disminuye lo cual se refleja en una transferencia de masa pobre hacia las fases
ulteriores a la de la burbuja y como resultado: menor cantidad de reactivos en la
fase de emulsion, en la cual se concentra la mayor parte del catalizador como ya se
habia dicho. No obstante, los coeficientes globales de transferencia de masa
dependen también de la difusividad [Di] de cada especie y son directamente
proporcionales a estas, estas difusividades dependen segun el modelo elegido de
la presion [P] y temperatura [T], parametros que permanecen fijos para este caso y
a grandes rasgos esto no implica cambios en los coeficientes de transporte por este

hecho.

Otro aspecto importante es el tiempo de residencia [1], el cual por la Grafica 7.2.11
podemos decir que es menor para flujos volumétricos de alimentacién grandes, es
razonable dado el hecho de que para una seccion transversal fija (tal es este caso),
la velocidad del flujo de alimentacion es mayor, que dicho de otra manera a flujos
pequenos el tiempo de residencia es mayor e inevitablemente el tiempo de contacto
entre el catalizador y el gas también lo es haciendo que conversiones mas altas

sean alcanzadas.

Dicho todo esto podemos concluir que: la concentraciéon de productos [Ci], la

conversion obtenida de metano [XcH4], la selectividad de etileno sobre mondxido de



carbono / didéxido de carbono [ScaH4/co, Scamaicoz] son mayores para flujos
volumétricos [vo] pequefos, especialmente potenciados por diametros de burbuja
[dv] pequeiios y tiempo de residencias largos. Se busca entonces las condiciones
a las cuales la selectividad hacia la especie deseada (etileno) y la conversion
de metano obtenida sean ambos maximos y estos valores se obtienen a flujos
volumétricos bajos o lo que es equivalente a velocidades de flujo bajas. En la
grafica [1.4] se puede apreciar esta aseveraciéon y hacemos notar que cuando la

conversion es grande la selectividad también lo es.

Por ultimo, en la Grafica 7.2.5 y la Grafica 7.2.6 se representan los flujos masicos
de los productos obtenidos, si bien a mayor flujo volumétrico (mayor velocidad de
flujo) se obtiene mayor cantidad de estos por unidad de tiempo debemos notar que
la generacion de productos indeseables también lo es y esto no es un resultado que
se busque. Podemos observar en la grafica ademas que el ritmo de cambio de la
curva de flujo masico de etileno no es cuantitativo a flujos volumétricos grandes,
mientras que para productos indeseables si lo es con respecto a nuestro producto,
condicion que se pretende obviamente evitar. Resumidamente tenemos que para
flujos volumétricos grandes la velocidad de formacion de productos indeseables
sera mayor que para los deseados reforzando la afirmacion anterior de trabajar a

velocidades de flujo bajas.

Podemos anadir de forma cualitativa al analisis el hecho de que a este modelo y
como ya contemplado le falta integrar la reaccidn homogénea en fase gas de la cual
ha prescindido y que para flujos volumétricos grandes que implican diametros de
burbujas grandes (como ya comprobamos), la mayor parte de los reactivos se
concentra en la burbuja y en dado caso hara mas favorable la reaccién de
combustién, y al no tener presencia significativa de catalizador que lleve la reaccién
a la formacion de etileno todo se ira a la formacién de dioxido de carbono y agua
(oxidacion total) de alli que la selectividad y el rendimiento pudieran ser aun

menores a flujos volumétricos altos.

De nueva cuenta, variar el flujo volumétrico de alimentacion [vo] permite modificar

los valores obtenidos de conversion [XcH4] y selectividad [Sczh4], ¥y que las



condiciones a las cuales se prefiere operar tomando en cuenta solo este efecto es
a flujos volumétricos de gas de alimentacion [vo] bajos dentro del intervalo de

estudio.



7.3 Efecto de la variacion de la cantidad de catalizador sobre

caso base (Efecto 2).

A continuacion, se analiza el comportamiento que tuvo el reactor al cambiar cantidad
de catalizador [mcat]. Como se explicd, se tomaron como referencia las condiciones
de operacion del reactor en el caso base [Seccion 7.1]; se varidé sistematicamente
el valor de [mcat] manteniendo constantes los demas parametros de dicho caso base
[Tabla 7.1]. Consecuentemente, en esta parte del estudio, [mcat] es la variable
independiente. Para facilitar la presentacién y el analisis de resultados, se presenta
y discute el efecto que tuvo el valor [mcat] sobre los parametros del modelo que estan
relacionados con las condiciones de transferencia (masa y cantidad de movimiento)
que prevalecen en el lecho fluidizado, tales como la altura de lecho fluidizado, [H],
el diametro de burbuja, [db], ¥ el tiempo de residencia de la corriente que pasa por
el reactor, [1] , por ser ellos quienes en general determinan en buena medida el
desarrollo de las reacciones quimicas. Una vez establecidas las condiciones del
lecho fluidizado, se analiza el comportamiento del reactor en términos de la
composicidon de la corriente que sale del reactor, utilizando para ello algunas de las
caracteristicas de dicha corriente, tales como la concentracion de sus componentes
[Ci], la conversion de metano, [XcH4], ¥y la selectividad hacia etileno, [Sc2n4]. Los
resultados del modelado matematico del reactor de lecho fluidizado se presentan

en forma de graficas.

7.31 Resultados del efecto de la variacion de la cantidad de catalizador

sobre caso base.

Efecto de la variacion de la cantidad de catalizador en el reactor. (Sobre caso base)

Intervalo de estudio: (1 — 16) kg.



Gréafica 7.3.1

Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Concentracion (productos) [C;, mol/m?3]
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Grafica 7.3.2

Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Conversion de Metano [ XcHa]
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Grafica 7.3.2

Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Selectividad [ScaHs]
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Gréafica 7.3.3

Conversion de Metano [ Xch4] vs Selectividad [ScaHd]
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Grafica7.3.4

Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Flujo Masico de Productos [m, gr/s]
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Gréafica 7.3.5

Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Altura del Lecho [H, m]
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Grafica 7.3.6

Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Diametro de la Burbuja [db, m]
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7.3.2 Analisis de resultados del efecto de la variacién de la cantidad de

catalizador sobre caso base.

Los resultados del efecto de la variacion de la cantidad de catalizador [Mmcat]
dispuesta en el reactor sobre las condiciones de operacion del caso base se
analizaran a continuaciéon dando ya por entendido cuales quedan fijas y sus valores

respectivos {véase caso base (Seccion 7.1)}.

Hasta este punto y por inspeccidn de las ecuaciones de rapidez es obvio que de
forma general no depende de la cantidad de catalizador dispuesta en el reactor
[Mmecat], razdn por la cual es admisible excluir este factor del analisis. Sin embargo, es
importante mencionar que la cantidad de catalizador presente escala la cantidad de
productos obtenidos, esto es: a mayor presencia de catalizador mayor la cantidad
de productos que se obtendran, pues la rapidez de reaccion esta definida como la
cantidad molar que aparece o desaparece de determinada especie por unidad de
masa de catalizador en un instante [t] o un punto axial [z] como en este caso. No
obstante, la cantidad de catalizador [mcat] si afecta la hidrodinamica del lecho de
forma directa y por la Grafica 7.3.5 tenemos que, al aumentar la cantidad de
catalizador la altura del lecho aumenta y como resultado el diametro de la burbuja
también lo hace, como se ve en la Grafica 7.3.6, entonces por resultados anteriores
un diametro de burbuja [db] grande impide el transporte de masa hacia fases
ulteriores a la fase de burbuja donde ocurra la reaccidén. Analogamente al caso en
el que se variod el flujo volumétrico [vo] esta variacion impacta indudablemente en la
altura del lecho [H] y en el diametro de la burbuja [dv], que son como ya visto

parametros clave de la hidrodinamica del reactor.

Del perfil de concentraciones de la grafica 7.3.1 podemos observar que y como
esperado esta variacion escala el aumento de la concentracion obtenida al final del
lecho. No obstante, podemos apreciar claramente que el comportamiento es
asintotico y para valores grandes de cantidad de catalizador dentro del intervalo de
estudio el ritmo de cambio del perfil de concentraciones para cada especie es en

general muy pequefio, esto cualitativamente nos dice que no importa cuanto mas



catalizador se use, el aumento en la concentracion no sera significativo y menos
para nuestro producto de interés (etileno) como se puede observar para su curva
de concentracion. En otras palabras, se podria decir que hay catalizador en exceso.
Explicamos el comportamiento anterior de forma tal que al aumentar la altura del
lecho aumenta el diametro de la burbuja ambos por efecto de la cantidad en
aumento de catalizador, si bien esperamos que las concentraciones de productos
sean mayores cuando introducimos mayor cantidad de catalizador, el efecto es
abatido por la hidrodinamica del lecho en primera instancia ya que a mayor cantidad
de catalizador naturalmente la altura del lecho [H] es mayor y el diametro de la
burbuja [dp] también lo es, concentrando la mayor parte del gas en ella y no
reaccionando en la fase de emulsion donde si hay presencia significativa de
catalizador. De forma mas detallada tenemos que la ecuacion utilizada para el
calculo del diametro de la burbuja [db] es funcion de la altura del lecho [H], esta
funcion es una correlacion en la cual sucede que por su forma matematica, si la
altura aumenta el diametro de la burbuja sera cada vez mas semejante al diametro
de la burbuja maximo [dbm] que se podria alcanzar para las condiciones de
operacion dadas (véase ec. 2.22), llevandonos a decir que el catalizador es
desaprovechado y también que es una condicién que ha de evitarse por causa el

fendmeno de “sluggin”.

Analizando la Grafica 7.3.2 referente a la conversion [Xch4] y la Grafica 7.3.3
referente a la selectividad [Sc2n4] podemos ver que estos parametros aumentan en
tanto se dispone de una cantidad de catalizador mayor y es entonces necesario
buscar el punto donde estos toman valores son maximos (ambos) para obtener
mayor aprovechamiento; esto es en general a cantidades de catalizador grandes.
Por otra parte, de la Grafica 7.3.4 para el flujo masico [h], podemos ver que no solo
la cantidad de materia de nuestro producto de interés aumenta por unidad de
tiempo, sino que también lo hace para productos indeseables, entonces recordemos
que nuestro objetivo no es producir CO o CO2, pues bien es razonable entonces
seleccionar el punto donde la cantidad de catalizador es menor. Apoyamos la
afirmacién anterior por el hecho de que no buscamos operar a un régimen donde

las burbujas alcancen diametros maximos y mas alla, de las consideraciones y



efectos ya discutidos, de forma real, el confinar el gas de reaccidén en una burbuja
implicaria una combustion total por parte de la reaccion homogénea hasta este
punto no considerado. Afiadimos a lo anterior que inevitablemente el costo del
catalizador es de vital importancia y consideracion para un sistema de reaccion

como este prefiriendo que la cantidad se ajuste a solo la necesaria.

En conclusion: modificar la cantidad [mcat] de catalizador dispuesta en el reactor
permite modificar los valores obtenidos de conversion [Xch4] y selectividad [ScaH4] ¥
que el punto donde se alcanza mayores valores de ambos es para cantidades de
catalizador mayores aunque es para cantidades relativamente pequefias de

catalizador donde se prefiere operar dentro de este intervalo de estudio.



7.4 Efecto de la variacion de la temperatura en la alimentacién

sobre caso base (Efecto 3).

A continuacién, se analiza el comportamiento que tuvo el reactor en la simulacion al
cambiar la temperatura de reaccion [T]. Como se explicd, se tomaron como
referencia las condiciones de operacion del reactor en el caso base [Seccion 7.1];
se vario sistematicamente el valor de [T] manteniendo constantes los demas
parametros de dicho caso base [Tabla 7.1]. Consecuentemente, en esta parte del
estudio, [T] es la variable independiente. Para facilitar la presentacion y el analisis
de resultados, se presenta y discute el efecto que tuvo el valor [T] sobre los
parametros del modelo que estan relacionados con las condiciones de transferencia
(masa y cantidad de movimiento) que prevalecen en el lecho fluidizado, tales como
la altura de lecho fluidizado, [H], el diametro de burbuja, [dv], y el tiempo de
residencia de la corriente que pasa por el reactor, [1] , por ser ellos quienes
determinan en buena medida el desarrollo de las reacciones quimicas. Una vez
establecidas las condiciones del lecho fluidizado, se analiza el comportamiento del
reactor en términos de la composicion de la corriente que sale del reactor, utilizando
para ello algunas de las caracteristicas de dicha corriente, tales como la
concentracion de sus componentes [Ci], la conversibn de metano, [Xch4], y la
selectividad hacia etileno, [Sc2r4]. Los resultados del modelado matematico del

reactor de lecho fluidizado se presentan en forma de gréficas.

741 Resultados del efecto de la temperatura en la alimentacién sobre
caso base.

INTERVALO DE ESTUDIO: (700 — 900)°C



Grafica 7.4 .1

Temperatura [T, °C] vs Concentracion (productos) [C;, mol/m?3]
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Grafica7.4.2

Temperatura [T, °C] vs Conversion de Metano [ XcHad]
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Grafica7.4.3

Temperatura [T, °C] vs Selectividad [SczHs]
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Grafica7.4.4

Conversion de Metano [ XcH4] vs Selectividad [SczHd]
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Grafica7.4.5

Temperatura [T, °C] vs Flujo Masico de Productos [m, gr/s]
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Grafica 7.4.6

Temperatura [T, °C] vs Altura del Lecho [H, m]
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Grafica7.4.7

Temperatura [T, °C] vs Diametro de la Burbuja [db, m]
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7.4.2 Analisis de resultados del efecto de la temperatura en la

alimentacion sobre caso base.

Como se discutié en la seccidn anterior la tarea es estudiar los posibles fendmenos
y ecuaciones del modelo involucrado en los que la temperatura [T] tenga un impacto
considerable. Si bien como ya antes mencionado la hidrodinamica del reactor es
una cuestion importante podemos observar que de la Grafica 2.4.6 y la Grafica 7.4.7
las variables dependientes que son la altura del lecho [H] y el tamafio de la burbuja
[db] respectivamente, la temperatura [T] no tienen efecto significativo sobre ellos,
pues ambos perfiles permanecen constantes para el intervalo de temperaturas
estudiado y aunque las ecuaciones de la hidrodinamica del lecho para este modelo
dependan de parametros que si son funcion de la temperatura como lo es la
densidad de la corriente de reaccion [pgas] por ejemplo, es mas que notorio que las
variaciones son despreciables y razonablemente podemos despreciar los efectos

de la temperatura de la hidrodinamica del lecho.

Sin embargo, en secciones anteriores se discutio la dependencia de la cinética de
reaccion de la temperatura, de forma empirica tenemos que el aumento de la
temperatura hara mucho mas cuantitativa la rapidez de reaccién, favoreciendo la
cantidad de productos obtenidos, este efecto podemos observarlo en el perfil de
concentraciones para cada una de las especies de la Grafica 7.4.1, donde es
expreso el aumento de la concentracidén para nuestro producto de interés (etileno).
No obstante, también podemos apreciar que la cantidad de productos indeseados
disminuye (CO y CO2) condicidon que nos puede parecer incongruente, pero si
tomamos en cuenta el hecho de que el catalizador es el agente el cual su razén de
ser es llevar mis reactivos a transformarse a etileno en su mayoria y no a otros
productos, esto a través de la reduccion de la energia de activacidn para mi reaccion
de interés por medio del aumento de la temperatura, podemos razonablemente

justificar este comportamiento. (véase Tabla 3.1)



Mas aun sabemos que este modelo no contempla la reaccion en fase gaseosa y
esta reaccién seria una reaccion de combustion que por solo ver el intervalo de
temperaturas manejado seria muy cuantitativa y que por obvias razones del modelo

fisico seleccionado no es posible considerarlo dentro de este analisis.

Con estas consideraciones hablemos entonces de la selectividad hacia etileno
[Sczra] alcanzada en la Grafica 7.4.3 sobre productos indeseados en conjunto con
la conversion alcanzada de metano [Xch4] en la Gréfica 7.4.2 que en ambas su
comportamiento es creciente para temperaturas altas, esta relacion esta mejor
representada por la Grafica 7.4.5, naturalmente necesitamos que ambas sean
grandes y esto se obtiene a temperaturas altas. Hasta aqui podemos concluir y con
las consideraciones pertinentes que la condicion de operacion es a temperaturas
altas basados en los resultados anteriores y por el simple hecho de analizar la forma
de las ecuaciones de la cinética de reaccién y sus energias de activacién (ec 3.1 a
ec. 3.6). Cabe mencionar que el intervalo de temperatura en el que nos hemos
movido se fijo con el criterio de que este es el intervalo donde se estudio, se modeld
y para el que se diseio el catalizador y la cinética de reaccion utilizados, y aunque
la temperatura de operacién [T] dependa de otros factores tales como factores
mecanicos de los materiales de construccion, econdmicos etc. Para este estudio
solo daremos pie al del valor esperado en relacion a la selectividad y conversion los

cuales tienen que ser ambos maximos.

En conclusion: cambiar la temperatura [T] permite modificar los valores de
conversion [Xch4] y selectividad [Sc2h4] y se espera entonces operar a temperaturas

altas (dentro del intervalo de estudio) para obtener los mejores valores de ambos.



7.5 Efecto de la relacion de alimentacion CH4/O2 en la

alimentacion sobre caso base (Efecto 4).

A continuacion, se analiza el comportamiento que tuvo el reactor al cambiar la
relacion molar de alimentacién metano/oxigeno [CH4/O2]. Como se explico, se
tomaron como referencia las condiciones de operacién del reactor en el caso base
[Seccidn 7.1]; se vario sistematicamente el valor de [vo] manteniendo constantes los
demas parametros de dicho caso base [Tabla 7.1]. Consecuentemente, en esta
parte del estudio, [CH4/O2] es la variable independiente. Para facilitar la
presentacion y el analisis de resultados, primeramente se presenta y discute el
efecto que tuvo el valor [CH4/O2] sobre los parametros del modelo que estan
relacionados con las condiciones de transferencia (masa y cantidad de movimiento)
que prevalecen en el lecho fluidizado, tales como la altura de lecho fluidizado, [H],
el diametro de burbuja, [db], y el tiempo de residencia de la corriente que pasa por
el reactor, [1] , por ser ellos quienes determinan en buena medida el desarrollo de
las reacciones quimicas. Una vez establecidas las condiciones del lecho fluidizado,
se analiza el comportamiento del reactor en términos de la composicion de la
corriente que sale del reactor, utilizando para ello algunas de las caracteristicas de
dicha corriente, tales como la concentracion de sus componentes [Ci], la conversion
de metano, [XcH4], y la selectividad hacia etileno, [Sc2n4]. Los resultados del
modelado matematico del reactor de lecho fluidizado se presentan en forma de

graficas.

7.51 Resultados del efecto de la relacion de alimentacién [CH4/O2] en

la alimentacion sobre caso base.

Intervalo de estudio: (0.2 — 5) (ncHa%no2°)

nCHg) __moles de CH, al inicio _ Cenp

[CH,/0;] = (
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Grafica 7.5.1

Relacion Molar de Alimentacion [CH4/O2] vs Concentracion (productos) [C;, mol/m3]
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Grafica 7.5.2

Relacién Molar de Alimentacién [CH4/Oz] vs Concentracion (productos) [Ci,

mol/m?3]
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Grafica 7.5.3

Relacion Molar de Alimentacion [CH4/Oz2] vs Concentracion (productos) [C;, mol/m3]

H20 CO —x-H2
1.40

1.20

1.00

0.80

0.60 X

Concentracion [mol/m~3]

0.40 X S

0.20

0.00
0 1 2 3 4 5 6

Relacion de Alimentacién [CH,/O,]

Perfil de concentraciones (productos) [Ci, mol/m?3] obtenido al final del lecho para cada

valor de la relacion molar metano/oxigeno alimentada al reactor (0.2 — 5) [ncH4/noz]

161



Grafica 7.5.4

Relacion Molar de Alimentacion [CH4/Oz2] vs Conversién de Metano [ XcHa]
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Grafica 7.5.5

Relacion Molar de Alimentacion [CH4/Oz2] vs Selectividad [SczHs]
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Grafica 7.5.6

Conversion de Metano [ XcH.] vs Selectividad [SczHd]
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Grafica 7.5.7

Selectividad [SczH4] vs Rendimiento [Rc2n4]
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Grafica 7.5.8

Relacién Molar de Alimentacién [CH4/Oz2] vs Flujo Masico de Productos [m, gr/s]
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Grafica 7.5.9

Relacién Molar de Alimentaciéon [CH4/Oz] vs Altura del Lecho [H, m]
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Grafica 7.5.10

Relacién Molar de Alimentacién [CH4/Oz] vs Diametro de la Burbuja [db, m]
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7.5.2 Analisis de resultados del efecto de la relacion de alimentacion

CH4/0O2 en la alimentacion sobre caso base.

Una vez mas los efectos de esta variacion sobre los parametros hidrodinamicos del
reactor nos son determinantes a grandes rasgos, por la Grafica 7.5.9 y la Grafica
7.5.10 que representan la altura del lecho [H] y el diametro de la burbuja [db]
podemos apreciar su infima variacion. De tal modo que y como sucedio en el caso
anterior podemos despreciar razonablemente los efectos de esta variacion sobre la

hidrodinamica del reactor.

Comencemos por los efectos causados sobre la concentracién de los productos y
por la Grafica 7.5.1, observamos que el comportamiento en general del perfil de
concentraciones no es homologado separemos entonces los resultados en dos
grupos para hacer mas ilustrativo el analisis: el primer grupo representado por la
Grafica 7.5.3 formado por CO, H2 y H20, presentan un comportamiento similar y los
tres tienen un valor maximo para cierto valor de relacion molar de alimentacion
[CH4/Oz2], es decir: para valores bajos de la relacion molar de alimentacion [CH4/O2]
estos reflejan una concentracion inicial baja, experimentan un maximo en cierto
punto conforme la relacibn metano/oxigeno aumenta y después de este punto
maximo vuelven a disminuir. Tenemos entonces al segundo grupo de la Grafica
7.5.2 formado por COz2, C2Hs y C2H4, a grandes rasgos el comportamiento es similar
entre ellos y podemos ver que a valores grandes de la relacion de alimentacion
metano / oxigeno sus concentraciones aumentan, es decir que estos valores
grandes implican una cantidad mucho mayor de metano presente por cantidad de

oxigeno que alimentamos.

Ahora enfoquémonos en el segundo grupo, este grupo incluye al producto de interés
(etileno) y podemos apreciar que tiende a aumentar en tanto la relacion de
metano/oxigeno aumenta, pero este comportamiento es asintotico es decir para

cierto punto intermedio en el intervalo seleccionado de metano/oxigeno el valor de



la rapidez de cambio se desploma y este permanece casi constante no importa

cuanto mas grande sea la relacion metano/oxigeno.

Hasta este momento podriamos pensar que el valor correcto es aquel que se
encuentra por arriba del punto maximo para los componentes del primer grupo y por
debajo de los puntos donde la rapidez de cambio del perfil de concentracidon es
pequeia para los componentes del grupo dos, de esta manera aseguramos que se
produzca la mayor cantidad de etileno posible sin exceso de metano alimentado y

también se evite la formacion de productos indeseables.

Ahora veamos la Grafica 7.5.6 que representa la conversion [XcH4] vs selectividad
[SczH4], de nuevo buscamos que ambos valores sean grandes, sin embrago en este
caso podemos apreciar que en tanto uno aumenta el otro disminuye y viceversa.
Esto nos obliga a querer contemplar un valor intermedio en el cual ambos
parametros se equilibren en valor. Tentativamente podriamos seleccionar un valor
intermedio, este valor se encuentra una relacion de alimentacién molar

metano/oxigeno de entre 1.5y 2.0.

El comportamiento anterior depende enteramente de la cinética de reaccidn para el
catalizador en cuestion y esta describe como se comporta la reaccion frente a estos
cambios. Para relaciones pequefias metano/oxigeno es decir menor cantidad de
metano frente a la de oxigeno (oxigeno en exceso) el comportamiento de la
concentracion para todos los productos es ascendente, en el punto en el que la
cantidad de metano es mayor a la del oxigeno es decir a relaciones metano /oxigeno
mayores (metano en exceso) el catalizador lleva la reaccion hacia etileno
primeramente y después a productos indeseados como CO y CO2 de ahi que la
reaccion de formacion de CO Y CO:2 quede en segundo plano y disminuya

cuantitativamente, en tanto que para la de etileno aumente. En general

En conclusién: los valores de la relacion de alimentacién metano/oxigeno permiten
modificar los valores obtenidos de conversion y selectividad y estos tendran ser
tales que obtengamos conversion [Xch4] y selectividad [Sczra] maxima en un punto

medio del intervalo estudiado.



*Hasta este punto es necesario emparejar este efecto con el de la temperatura los
cuales influyen directamente en la cinética de reaccién para determinar un resultado

final.

El analisis contempld la variacidon de 4 parametros importantes de los cuales
depende la concentracion del producto de interés (etileno) que son: flujo volumétrico
[vo], cantidad de catalizador [mcat], temperatura [T] y relacidon molar de alimentacion
[CH4/Oz2] concretamente, se pudo obtener qué y de forma general, estos tienen un
impacto importante en dos grandes aspectos del modelo y fendmenos implicados
en el sistema de reaccion. Podemos decir entonces y dado el analisis anterior que
los parametros que tienen crucial impacto en la hidrodinamica del reactor son: el
flujo volumétrico [vo] y la cantidad de catalizador [mca]. Andlogamente los
parametros que tienen impacto en la cinética de reaccion son: la temperatura [T] y
la relacion molar de alimentacién [CH4/O2] Los pares formados se justifican
razonablemente en el analisis anterior y es natural proceder a estudiar sus efectos
combinados para establecer el mejor punto de operacién bajo las consideraciones

hechas a lo largo de este trabajo, los cuales se analizara a continuacion.



7.6 Efecto combinado de la variacion del flujo volumétrico
[vo] y la cantidad de catalizador [mcat] sobre caso base
(Efecto 5).

A continuacion, se analiza el comportamiento que tuvo el reactor al cambiar el flujo
volumétrico de la corriente de alimentacion [vo] y la cantidad de catalizador [mcat] de
manera simultdnea. Como se explicod, se tomaron como referencia las condiciones
de operacion del reactor en el caso base [Seccidn 7.1]; se varié sistematicamente
el valor de estos dos parametros manteniendo constantes los demas de dicho caso
base [Tabla 7.1]. Consecuentemente, en esta parte del estudio, [vo] y [Mcat] sONn las
variables independientes. Para facilitar la presentacion y el analisis de resultados,
primeramente se presentan y discuten los efectos que tuvieron el valor de [vo] y
[mcat] sobre los parametros del modelo que estan relacionados con las condiciones
de transferencia (masa y cantidad de movimiento) que prevalecen en el lecho
fluidizado, tales como la altura de lecho fluidizado, [H], el didametro de burbuja, [db],
y el tiempo de residencia de la corriente que pasa por el reactor, [1], por ser ellos
quienes determinan en buena medida el desarrollo de las reacciones quimicas. Una
vez establecidas las condiciones del lecho fluidizado, se analiza el comportamiento
del reactor en términos de la composicién de la corriente que sale del reactor,
utilizando para ello algunas de las caracteristicas de dicha corriente, tales como la
concentracion de sus componentes [Ci], la conversidén de metano, [XcH4], vy la
selectividad hacia etileno, [Sczr4] Los resultados del modelado matematico del

reactor de lecho fluidizado se presentan en forma de graficas.

7.6.1 Resultados efecto combinado de la variacion del flujo
volumétrico - cantidad de catalizador.

Variables Relacionadas:

Flujo Volumétrico [v0] vs Cantidad de Catalizador [mcat] (sobre caso base).



Grafica 7.6.1

Flujo Volumétrico [vo, I/s], Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Conversion de
Metano [ XcHa]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para la conversién de metano
alcanzada [XcH4] al variar el flujo volumétrico de alimentacion [vo] en conjunto con
la cantidad de catalizador [mcat]. Cada sucesién representada por un marcador
diferente fue calculada a una cantidad de catalizador fija [mcat, kg] cOmo expreso
en el codigo de marcadores, asi mismo cada punto en determinada sucesion
representa el valor calculado de la conversién [Xcha4] para el flujo volumétrico [vo,

I/s] correspondiente.



Grafica 7.6.2

Flujo Volumétrico [vo, I/s], Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Selectividad [SczH4]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para la selectividad [Sc2n4] al
variar el flujo volumétrico [vo] de alimentacion en conjunto con la cantidad de
catalizador [mcat]. Cada sucesion representada por un marcador diferente fue
calculada a una cantidad de catalizador fija [mcat, kg] como expreso en el cédigo
de marcadores, asi mismo cada punto en determinada sucesion representa el valor
calculado de la selectividad [Scon4] para el flujo volumétrico [vo, I/s]

correspondiente.



Grafica 7.6.3

Conversion de Metano [ XcH4] vs Selectividad [SczHd]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para la relacion conversion
[XcHa] / selectividad [Sczn4] al variar el flujo volumétrico de alimentacion [vo] en
conjunto con la cantidad de catalizador [mcat]. Cada sucesion representada por un
marcador diferente fue calculada a una cantidad de catalizador fija [mcat, kg] como
expreso en el cdédigo de marcadores, asi mismo cada punto en determinada
sucesion representa el valor calculado de la selectividad [Sc2H4] para cada valor de

conversion metano [XcH4] alcanzada.
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Grafica 7.6.4

Conversion de Metano [ XcH4] vs Selectividad [SczHd]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para la relacion conversion
[XcHa] / selectividad [Sczn4] al variar el flujo volumétrico de alimentaciéon [vo] en
conjunto con la cantidad de catalizador [mcat]. Cada sucesién representada por un
marcador diferente fue calculada a una cantidad de catalizador fija [mcat, kg] como
expreso en el codigo de marcadores, asi mismo cada punto en determinada
sucesion representa el valor calculado de la selectividad [Sc2H4] para cada valor de

conversiéon metano [XcH4] alcanzada.

176



Grafica 7.6.5

Flujo Volumétrico [vo, I/s], Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Flujo Masico de

CO [rhn, gr/s]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para flujo masico [m] de CO
alcanzado al final del reactor al variar el flujo volumétrico de alimentacion [vo] en
conjunto con la cantidad de catalizador [mcat]. Cada sucesién representada por
un marcador diferente fue calculada a una cantidad de catalizador fija [Mcat, kg]
como se expresa en el coédigo de marcadores, asi mismo cada punto en
determinada sucesion representa el valor calculado del flujo masico de CO [m,

gr/s] para cada de flujo volumétrico [vo, I/s] corrspondiente.
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Grafica 7.6.6

Flujo Volumétrico [vo, I/s], Cantidad de catalizador [mcat, kg] vs Flujo Masico de

C2H4 [M, gr/s]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para flujo masico [m] de C2H4
alcanzado al final del reactor al variar el flujo volumétrico de alimentacion [vo] en
conjunto con la cantidad de catalizador [mcat]. Cada sucesion representada por un
marcador diferente fue calculada a una cantidad de catalizador fija [mcat, kg] como
se expresa en el cddigo de marcadores, asi mismo cada punto en determinada
sucesion representa el valor calculado del flujo masico de C2H4 [m, gr/s] para cada

de flujo volumétrico [vo, I/s] correspondiente.
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7.6.2 Analisis de resultados efecto combinado de la variacién del flujo

volumétrico - cantidad de catalizador.

Es necesario hacer notar el hecho de que las graficas anteriores se obtuvieron a
distintos intervalos de flujo volumétrico [vo] para cada cantidad de catalizador [Mcat]
fija, nos permitimos explicar entonces que estos fueron los intervalos en los que la
secuencia programada en Mathematica tuvo convergencia, en otras palabras, no
fue posible obtener resultados dentro de un unico intervalo de flujo volumétrico al
menos no para el intervalo de estudio elegido. Si bien se preferiria que el analisis
se realizase dentro del intervalo en el que todas las corridas pudieron ser solubles,
en este trabajo se prefiri6 hacerlo sobre todos los intervalos admisibles por la
secuencia programada, dado que no tenemos ninguna restriccion mas que las
suposiciones, consideraciones y aproximaciones hechas a lo largo del desarrollo de
este trabajo esto nos lleva sélo a considerar la solubilidad y resultados de la
secuencia programada en Mathematica en general y sacar el mayor provecho de
esta decision al advertir en qué intervalos y para qué condiciones este modelo sera
soluble, pudiendo servir como futura referencia y de esta forma abarcar un intervalo
mas amplio de las soluciones. No obstante, también y como ya mencionado
anteriormente la cota inferior y superior de los intervalos estudiados cumplen con
que el diametro de la burbuja [db] sea inferior al diametro del lecho [Dt], esto con el

fin de evitar el fendmeno de “slugging” el cual ya se mencion6 anteriormente.

Para comenzar a analizar esta propuesta tenemos los resultados de la Grafica 7.6.2
los cuales expresan como la selectividad [Sc2n4] disminuye conforme se aumenta el
flujo volumétrico [vo] para todos los valores de cantidad de catalizador [mMcat]
empleados. De forma parecida tenemos por la misma grafica que para un flujo
volumétrico [vo] constante, la selectividad [Sczn4] aumenta en tanto la cantidad de
catalizador es mayor; comportamientos ya observados en los tratamientos
independientes de cada uno de ellos. Se observa de manera importante que la
selectividad alcanza un maximo sobre las sucesiones correspondientes a los: 6kg,

9kg y 13kg de catalizador todos a distintos flujos volumétricos: 1.0, 1.5y 2.0 (I/s)



respectivamente y de igual valor para la selectividad. La eleccion es entonces obvia
y preferimos el punto donde la cantidad de catalizador es menor (6kg) y el flujo
volumétrico también (1.0L/s) expresamente no ha necesidad de disponer de mas

catalizador ni de aumentar el flujo volumétrico si se obtendra el mismo resultado.

Retomando el analisis y de forma analoga a la selectividad tenemos que por la
Grafica 7.6.1 la conversion de metano [XcH4] alcanzada disminuye para flujos
volumeétricos altos y aumenta en tanto aumenta la cantidad de catalizador [mcat] para
un valor de flujo volumétrico [vo] constante. Se observa de manera importante que
la conversion de metano [XcH4] alcanza un maximo sobre las sucesiones
correspondientes a los: 6kg, 9kg y 13kg de catalizador, todos a distintos flujos: 1.0,

1.5y 2.0 (L/s) respectivamente, pero de igual valor para la conversion.

Es razonable decir entonces que y bajo las consideraciones ya expresas
anteriormente el punto donde mejor resultado cuantitativamente hablando
obtendremos mejores posibilidades para nuestro producto de interés (etileno) es
operando con 6kg de catalizador y a 1.0L/s de flujo volumétrico, centrandonos solo
en estos dos factores y en otras palabras podemos decir que en este punto es que
se alcanza la mayor conversion de metano [XCH4] y simultaneamente un valor
maximo en la selectividad hacia etileno [SC2H4]. Es decir: es el punto donde se
convierte la mayor cantidad de metano posible a etileno por arriba del producto
posterior indeseado “CQO”. “Si bien el valor de la selectividad [Sczn4] Nno decae de
forma tal como en el caso en el que solo se varié el flujo volumétrico [vo] tampoco
aumenta como en el caso en el que solo se vario la cantidad de catalizador [Mcat]
dando como resultado un comportamiento compensado que se aprecia lineal dentro

del intervalo de flujo seleccionado para cada cantidad de catalizador fija.”

Anadimos también que este resultado esta de acuerdo con lo analizado en las
secciones dedicadas al estudio de los efectos de variaciones independientes, dénde
esta visto que por parte de la hidrodinamica del reactor se prefieren flujos pequefios
para una cantidad de catalizador fija esto con el fin de tener diametros pequenos de
burbuja que favorezcan el intercambio de reactivos entre fases del lecho.



Nuevamente y para concluir la variacion simultanea del flujo volumétrico de
alimentacion [vo] y la cantidad de catalizador [mcat] permiten modificar el valor de la
conversion [Xch4] y selectividad [Scznsa] obtenidos y que el punto donde estas dos
cantidades son mayores es para una cantidad de catalizador [mcat] igual a 6kg y 1L/s

de flujo volumétrico [vo] dentro del intervalo de estudio.



7.7 Efecto combinado de la variacion de la temperatura —
relacion molar de alimentacion CH4/O2 sobre el caso base
(Efecto 6).

A continuacion, se analiza el comportamiento que tuvo el reactor al cambiar la
temperatura de la corriente de alimentacién [T] y la relacion molar de alimentacion
[CH4/O2] de manera simultdnea. Como se explicd, se tomaron como referencia las
condiciones de operacion del reactor en el caso base [Seccion 7.1]; se vario
sistematicamente el valor de estos dos parametros manteniendo constantes los
demas de dicho caso base [Tabla 7.1]. Consecuentemente, en esta parte del
estudio, [T] y [CH4/O2] son las variables independientes. Para facilitar la
presentacion y el analisis de resultados, primeramente se presentan y discuten los
efectos que tuvieron el valor de [T] y [CH4/Oz2] sobre los parametros del modelo que
estan relacionados con las condiciones de transferencia (masa y cantidad de
movimiento) que prevalecen en el lecho fluidizado, tales como la altura de lecho
fluidizado, [H], el didametro de burbuja, [db], y el tiempo de residencia de la corriente
que pasa por el reactor, [1], por ser ellos quienes determinan en buena medida el
desarrollo de las reacciones quimicas. Una vez establecidas las condiciones del
lecho fluidizado, se analiza el comportamiento del reactor en términos de la
composicion de la corriente que sale del reactor, utilizando para ello algunas de las
caracteristicas de dicha corriente, tales como la concentracion de sus componentes
[Ci], la conversion de metano, [Xch4], y la selectividad hacia etileno, [Sc2n4] Los
resultados del modelado matematico del reactor de lecho fluidizado se presentan

en forma de graficas.

7.741 Resultados del efecto combinado de la variacion de la

temperatura — relaciéon de alimentaciéon CH4/02 sobre caso base.

Variables Relacionadas:

Relacion Molar de Alimentacion [CH4/Oz2] vs Temperatura [T]



Gréafica 7.7 .1

Temperatura [T, K], Relacién Molar de Alimentacion [CH4/O2] vs Conversion de
Metano [ XcHs]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para la conversion [Xcha4] al
variar la temperatura en conjunto con la relacion molar de alimentacion [CH4/Oz2]).
Cada sucesion representada por un marcador diferente fue calculada a una
relacion de alimentacion fija como expreso en el codigo de marcadores. Asi mismo
cada punto en determinada sucesion representa el valor calculado de la

conversioén [XcH4] para la temperatura [T, K] correspondiente.
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Gréfica 7.7.2
Temperatura [T, K], Relacion Molar de Alimentacion [CH4/O2] vs Selectividad

[SC2H4]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para la selectividad al variar
la temperatura en conjunto con la relacién molar de alimentacién [CH4/Oz2]. cada
sucesion representada por un marcador diferente fue calculada a una relacién de
alimentacion fija como expreso en el codigo de marcadores, asi mismo cada punto
en determinada sucesion representa el valor calculado de la selectividad [ScaH4]

para la temperatura [T, K] correspondiente.



Grafica 7.7.3

Conversion de Metano [XcH4] vs Selectividad [ScaHs]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para la relaciéon conversion
[XcHa] — selectividad [Sc2n4] al variar la temperatura [T] en conjunto con la relacion
de alimentacion molar [CH4/Oz2]. Cada sucesion representada por un marcador
diferente fue calculada a una relacion de alimentacion fija como expreso en el
cdédigo de marcadores, asi mismo cada punto en determinada sucesion
representa el valor calculado de la selectividad [Sc2H4] para cada valor de la

conversion de metano [XcH4] alcanzado correspondiente.
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Temperatura [T, K], Relacion de Alimentacion [CH4/Oz2] vs Rendimiento [Rc2H4]
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Representacion grafica de los resultados obtenidos para el rendimiento [Rc2n4] al
variar la temperatura [T] en conjunto con la relacion molar de alimentacion [CH4/Oz].
Cada sucesion representada por un marcador diferente fue calculada a una relacion
de alimentacidn fija como expreso en el codigo de marcadores, asi mismo cada punto
en determinada sucesién representa el valor calculado del rendimiento [Rc2n4] para

la temperatura [T, K] correspondiente en el eje de las abscisas.



7.7.2 Analisis de resultados del efecto combinado de la variacion de la
temperatura — relacion molar de alimentaciéon CH4/02 sobre caso

base.

Para este analisis y de nuevo como en los anteriores buscamos que la conversion
[XcH4] y la selectividad [Scz2Ha] sean maximas en primera instancia, tenemos que por
la Grafica 7.7.1 en la cual se representan las conversiones alcanzadas y en general
estas aumentan a temperaturas altas para cada valor de relacion molar de
alimentacion, de nueva cuenta se puede apreciar que el intervalo de temperaturas
para cada relacion de alimentacion no es el mismo y de forma analoga este detalle
ya se discutié en la seccién anterior, que para ser breves estos fueron los intervalos
en los que se logré convergencia en la secuencia programada en Mathematica.
Retomando el analisis, hay dos valores de relacion molar de alimentacién que nos
interesan, a saber: 1.5y 2, para los cuales la conversién de metano es visiblemente
mayor sobre los valores restantes. Por otro lado de la Grafica 7.7.2
inspeccionaremos el valor de la selectividad para cada uno de los valores de
alimentacion, nuevamente se observa que el maximo valor de selectividad se
encuentra a temperaturas altas y para las relaciones molares de alimentacién 1.5y
2 sabiendo esto y analizando esta vez la Grafica 7.7.3 la cual relaciona
simultaneamente la conversion [Xch4] y la selectividad [Sc2h4], el punto de operacion
en el que se prefiere operar es aquel en el que la selectividad y conversion sean de
ser posible, ambas maximas esto nos lleva a buscar un punto entre los valores de
1.5 y 2 para la relacion molar de alimentacion y sus respectivas temperaturas. Si
bien no es posible determinar tan solo con esto un punto donde ambas sean
cantidades obtengan valores grandes recurriremos a la Grafica 7.7.4 la cual nos
muestra la relacién de temperatura [T] y relacidn molar de alimentacion metano-
oxigeno con el rendimiento podemos observar que el rendimiento maximo se
encuentra dentro del mismo intervalo antes resuelto lo cual afianza la prediccion

hecha.



7.8 Resultados finales.

En este punto se procede a evaluar los puntos intermedios antes mencionados,
sobre el modelo junto con el resultado de flujo volumétrico y cantidad de catalizador

obtenidos en el analisis anterior. Los puntos a evaluar son:

Cota inferior Punto medio Cota superior
Temperatura (K) 1123 1139 1155
Relacion molar
2 1.75 1.5

de alimentacion



Resultados para cota inferior:

Condiciones de Operacion:

Temperatura: 1123 K (°C)

Presion: 101325 Pa (1 atm)

Flujo Volumétrico: 0.001 m”3/s (1 I/s)
Velocidad de Fluidizacion: 0.1 m/s (10 cm/s)
Catalizador: 6 kg

Relacion molar Metano/Oxigeno: 2

Diametro del Tubo: 0.114 m (11.4 cm)

Altura del Lecho: 0.55 m (55.0 cm)

Tabla de concentraciones:

Entrada Salida

Metano: 3.10 Metano: 0.97
Etileno: 0.42
CO: 0.35
CO2: 0.39

*mol/m?3

Selectividad, [Sc2n4] = 1.2
Rendimiento, [Rc2n4] = 0.135

Conversion, [XchHa] = 70%




Resultados para punto medio:

Condiciones de Operacion:

Temperatura: 1139k (°c)

Presion: 101325 pa (1 atm)

Flujo Volumétrico: 0.001 m”3/s (1 I/s)
Velocidad de Fluidizacion: 0.1 m/s (10 cm/s)
Catalizador: 6 kg

Relacion Molar Metano/Oxigeno: 1.75

« Diametro del Tubo: 0.114 m (11.4 cm)

* Altura del Lecho: 0.55 m (565.0 cm)

Tabla de concentraciones:

Entrada Salida

Metano: 2.7 Metano: 0.56
Etileno: 0.43
CO: 0.36
CO2: 0.39

*mol/m3

Selectividad, [Sc2n4] = 1.719
Rendimiento, [Rc2H4] = 0.160

Conversion, [XcHa] = 70%




Resultados para cota superior:

Condiciones de Operacion:

Temperatura: 1155k (°c)

Presiéon: 101325 pa (1 atm)

Flujo Volumétrico: 0.001 m”3/s (1 I/s)
Velocidad de Fluidizacion: 0.1 m/s (10 cm/s)
Catalizador: 6 kg

Relacion mol metano/oxigeno: 1.5

Diametro del tubo: 0.114 m (11.4 cm)

Altura del Lecho: 0.55 m (55.0 cm)

Tabla de concentraciones:

Entrada Salida

Metano: 2.43 Metano: 0.079
Etileno:  0.39
CO: 0.40
COz: 0.38

*mol/m3

Selectividad, [Sc2n4]= 0.98
Rendimiento, [Rc2H4]= 0.7160

Conversion, [XcHa]= 96%




Analizando los tres casos anteriores podemos decir que los resultados son bastante

ajustados, siendo para el punto medio los valores mas equilibrados (considerando

s6lo los valores de conversion [Xch4] y selectividad [Scera] altas) los cuales en

definitiva son los valores y las condiciones que nos permitiran tener un mejor punto

de operacion y bajo las consideraciones hechas, un mayor rendimiento de nuestro

reactor, que en comparacion con el caso base las mejoras sobre selectividad

rendimiento y conversion son mucho mejores. Llevandonos asi a concluir que

modificando los valores de las variables seleccionadas podemos obtener nuevos y

mejores valores para las cantidades conversion [Xch4] y selectividad [Scan4]

Caso base:

Caso optimizado:

Condiciones de Operacion:

cm/s)
Catalizador: 4 kg

Altura del Lecho: 0

Tabla de concentraciones:

Entrada

Temperatura: 1093k (°C)

Presién: 101325 Pa (1 atm)

Flujo Volumétrico: 0.0035 m”3/s (3.5 I/s)
Velocidad de Fluidizacion: 0.34 m/s (34

Relacion Molar Metano/Oxigeno: 2.5
Diametro del Tubo:

0.114 m (11.4 cm)

.51 m (561.0 cm)

Salida

Metano: 3.71

Selectividad, [Scan4] = 0.57

Rendimiento, [Rc2H4] = 0.06

Conversion, [XcHa] = 37%

Metano: 2.34
Etileno: 0.21
CO: 0.38
CO2: 0.29

*mol/m3

Condiciones de Operacioén:

Temperatura: 1139k (°C)

Presién: 101325 Pa (1 atm)

Flujo Volumétrico: 0.001 m”3/s (1 I/s)
Velocidad de Fluidizacion: 0.1 m/s (10
cm/s)

Catalizador: 6 kg

Relacién Molar Metano/Oxigeno: 1.75
Diametro del Tubo: 0.114 m (11.4 cm)
Altura del Lecho: 0.55 m (55.0 cm)

Tabla de concentraciones:

Entrada Salida

Metano: 2.7 Metano: 0.56
Etileno: 0.43
CO: 0.36
COz: 0.39

*mol/m3

Selectividad, [Sczn4] = 1.19
Rendimiento, [Rc2ns4] = 0.160

Conversion, [XcHa] = 70%
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8. CONCLUSIONES.

8.1 CONCLUSIONES Y COMENTARIOS ADICIONALES.

De forma breve concluimos que: se pudo simular un reactor de lecho fluidizado
utilizando el modelo de Kunni-Levenspiel y reproducir la reaccion de acoplamiento
oxidativo de metano (OCM), via su solucibn numérica utilizando Wolfram
Mathematica, que a través de la variacidon hecha de cuatro parametros que son:
flujo volumétrico de alimentacién [vo], cantidad de catalizador [mcat],
temperatura de operacién [T] y la relacion molar de alimentacion [CH4/Oz2] se
pueden modificar los valores obtenidos de conversion [Xch4] y selectividad
[Sc2na].

Adicionalmente se tiene que un posible punto de operacion para el que se observd
notables mejoras en cuanto a conversién [Xch4] y selectividad [Scan4] sobre el caso

de estudio base dentro de los intervalos de estudio es el siguiente:

Condiciones de Operacion:

Temperatura: 1139k (°C)

Presién: 101325 Pa (1 atm)

Flujo Volumétrico: 0.001 m3/s (1 1/s)
Velocidad de Fluidizacién: 0.1 m/s (10 cm/s)
Catalizador: 6 kg

Relacién Molar Metano/Oxigeno: 1.75
Diametro del Tubo: 0.114 m (11.4 cm)

Altura del Lecho: 0.55 m (55.0 cm)




8.2 COMENTARIOS ADICIONALES.

Si bien el trabajo anterior es una buena aproximacién ésta puede refinarse y
adaptarse segun las exigencias o rigor dados. Se presenté en este trabajo un
enfoque creativo que intenta simplificar y aproximar de forma adecuada el sistema
de un reactor de lecho fluidizado y la reaccidén de acoplamiento oxidativo de metano
“‘OCM” para entender la fenomenologia elemental implicada y obtener resultados
coherentes entre el modelo matematico/fisico y la dinamica real del sistema. Un
elemento crucial e importante para el desarrollo de este trabajo fue la herramienta
de computo Mathematica utilizada para obtener las soluciones del modelo
matematico empleado y demostrar que eligiendo ciertas variables se puede
modificar el valor de la conversidn y selectividad en este sistema de reaccion. Si
bien hoy dia existen y se han desarrollado tecnologias y técnicas que permiten
obtener soluciones mas realistas éstas estan basadas en elementos y fenédmenos
basicos como el modelo que se utilizd, siendo cuestion de tiempo, recursos y
escrutinio lo determinante para requerir un tipo de analisis u otro. Este tipo de
herramientas aumentan el poder de calculo integrando de forma mas facil los
fendbmenos o matematicas que se consideren pertinentes al problema, hecho que
se cumplié en este trabajo con el software Mathematica. Esto nos lleva a ponderar
este trabajo y a exaltarlo por la metodologia disefiada la cual desde el inicio
pretendié aplicar los recursos y teoria disponibles de forma adecuada con un

enfoque practico.

Mas aun, este analisis abre las puertas hacia la mejora de este trabajo, a través de
la investigacion e implementacion de técnicas que suplan las consideraciones o
simplificaciones aqui tomadas de modo tal que este cuente con mayor detalle
soportandose en el estudio fenomenoldgico basico aqui hecho. Un paso posterior
pertinente podria ser integrar la reaccion en fase gas aplicado a un modelo a tres
dimensiones que implemente la transferencia de las tres cantidades fundamentales

(masa, momento, energia) de forma integral bajo un enfoque de CDF (computer



fluid dynamics) por ejemplo soportados por técnicas de discretizacién del modelo
matematico como el método del elemento finito para su solucion numérica via
software etc. Siendo el fin encontrar una solucion viable y fiel a la idea de este
trabajo: la aplicacion de la técnica a el aprovechamiento responsable de los recursos
y la transformacién de estos en productos quimicos de mayor valor para el beneficio
humano como en la reaccion de oxidacion acoplada de metano (OCM) estudiada
en este trabajo para la conversion de metano en etileno: producto de extremo valor

en la industria quimica.
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9. APENDICES

9.1 Apéndice A: Difusividad.

En gases, la difusividad aumenta con la temperatura, y disminuye al aumentar la
presion, también disminuye al aumentar el peso molecular. En un gas a baja
presion, la difusividad es independiente de la concentracién, por lo que se cumple
que Dag=Dga. Para nuestros fines utilizaremos como una aproximacion el modelo
de difusividad en fase gaseosa a baja presidon a saber: el modelo cinético de

Chapman Eskong.

0.002662T1>

= 0.5 2
PMyg " 0,5°Qyp

DAB

Doénde:

Das = Difusividad de A en B (cm?/s)

P = Presidn (bar)

M = Media armdnica de pesos moleculares [g/mol]
oas = Diametro de colision

Qp = Integral de colision

T = Temperatura [K]

El modelo anterior se basa en el modelo de Lennard-Jones para la energia potencial

de interaccion (@as) entre una molécula A y una molécula B:

©ap(r) = 445 [(q:,_B)lz - (%)6]



Donde €4 (energia caracteristica, que se suele usar dividida entre la constante de
Boltzmann k) y oas (diametro de colision) son parametros que dependen de las
moléculas que interactuan y se obtienen a partir de los valores de las sustancias

puras:

1
Oup = E(O-A + 03,)

K2

0 y ¢/k son valores reportados y se recomienda que vengan de la misma fuente
bibliografica. La integral de colision Qp (Tabla 1.1) se puede consultar tabulada en

funcién de la temperatura adimensional T *, definida como:



Integral de colisién (Lennard-Jones)

™ Q=0 Qg T Q=01 Qg T* Q=0 Qg

0.25 | 3.0353 | 2.8611 | 1.65 | 1.2633 | 1.1544 | 4.1 | 0.9637 | 0.8801
0.30 | 2.8458 | 2.6502 | 1.70 | 1.2486 | 1.1412 | 4.2 | 0.9587 | 0.8753
0.35 | 2.6791 | 2.4705 | 1.75 | 1.2347 | 1.1287 | 4.3 | 0.9539 | 0.8708
0.40 | 2.5316 | 2.3164 | 1.80 | 1.2216 | 1.1168 | 4.4 | 0.9493 | 0.8664
0.45 | 24003 | 2.1832 | 1.85 | 1.2092 | 1.1056 | 4.5 | 0.9448 | 0.8622
0.50 | 2.2831 | 2.0675 | 1.90 | 1.1975 | 1.0950 | 4.6 | 0.9406 | 0.8581
0,55 | 2.1781 | 1.9664 | 1.95 | 1.1865 | 1.0849 | 4.7 | 0.9365 | 0.8541
0.60 | 2.0839 | 1.8776 | 2.00 | 1.1760 | 1.0754 | 4.8 | 0.9326 | 0.8503
0.65 | 1.9991 | 1.7993 | 2.1 | 1.1565 | 1.0576 | 4.9 | 0.9288 | 0.8467
0.70 | 1.9226 | 1.7299 | 2.2 | 1.1388 | 1.0413 | 5.0 | 0.9252 | 0.8431
0.75 | 1.8535 | 1.6680 | 2.3 | 1.1227 | 1.0265 | 6.0 | 0.8948 | 0.8128
0.80 | 1.7900 | 1.6127 | 24 | 1.1079 | 1.0120 | 7.0 | 0.8719 | 0.7895
0.85 | 1.7341 | 1.5630 | 2.5 | 1.0943 | 1.0004 | 8.0 | 0.8535 | 0.7707
0.90 | 1.6825 | 1.5181 | 2.6 | 1.0817 | 0.9838 | 9.0 | 0.8382 | 0.7551
0.95 | 1.6354 | 1.4774 | 2.7 | 1.0700 | 0.9781 10 | 0.8249 | 0.7419
1.00 | 1.5925 | 1.4405 | 2.8 | 1.0591 | 0.9681 12 | 0.8026 | 0.7201
1.05 | 1.5533 | 1.4067 | 2.9 | 1.0489 | 0.9588 14 | 0.7844 | 0.7026
1.10 | 1.5173 | 1.3758 | 3.0 | 1.0394 | 0.9500 16 | 0.7690 | 0.6879
1.15 | 1.4843 | 1.3474 | 3.1 | 1.0304 | 0.9418 18 | 0.7556 | 0.6753
1.20 | 1.4539 | 1.3212 | 3.2 | 1.0220 | 0.9341 200 | 0.7439 | 0.6643
1.25 | 1.4259 | 1.2971 | 3.3 | 1.0141 | 0.9268 25 | 0.7196 | 0.6416
1.30 | 1.4000 | 1.2746 ] 3.4 | 1.0066 | 0.9199 30 0.7003 | 0.6236
1.35 | 1.3760 | 1.2538 | 3.5 [ 0.9995 | 0.9133 35 0.6844 | 0.6087
1.40 | 1.3538 | 1.2344 | 3.6 | 0.9927 | 0.9071 40 | 0.6710 | 0.5962
1.45 | 1.3331 | 1.2163 | 3.7 | 0.9864 | 0.9012 50 | 0.6491 | 0.5758
1.50 | 1.3139 | 1.1993 | 3.8 | 09803 | 0.895 | 75 | 0.6111 | 0.5405
1.55 | 1.2959 | 1.1834 | 3.9 | 0.9745 | 0.8902 | 100 | 0.5855 | 0.5167
1.60 | 1.2791 | 1.1685 | 4.0 | 0.9690 | 0.8850 | 150 | 0.5512 | 0.4850

Valores calculados con las correlaciones de Neufeld citadas en Reid ef af, 19587,
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9.2 Apéndice B: Viscosidad.

En 1893 William Sutherland, un fisico de Australia, publicé una relacién entre la
viscosidad dinamica, J, y la temperatura absoluta, T, de un gas ideal. Esta férmula,
a menudo llamada ley de Sutherland, se basa en la teoria cinética de los gases
ideales y un potencial intermolecular ideal. La ley de Sutherland todavia es de uso
general y a menudo da resultados bastante precisos con un error de menos de un
pequefio porcentaje en un amplio intervalo de temperaturas. La ley de Sutherland

se puede expresar como:

N| W

H = Href Tref T+S

Dodnde:

Trer = Temperatura de referencia

Mref = Viscosidad a la Tref temperatura de referencia

S = Temperatura de Sutherland (Unica para cada compuesto)

T = Temperatura de a la cual se quiere la viscosidad

Para aproximar la viscosidad de una mezcla de gases se utiliza la siguiente

relacion:
Hgas = Xili
*suma sobre indice repetido
Donde:
Mi = Viscosidad del i-ésimo componente

xi = Fraccién molar del i-€simo componente



9.3 Apéndice C: Densidad.

Una aproximacion de esta propiedad de una mezcla de gases es a través del
modelo de gas ideal, siempre y cuando este se encuentre a temperaturas altas y

presiones relativamente bajas. Del modelo de gas ideal se tiene que:

PV = nRT
n_P
V RT
C—P c="
CRT TV
moc="" y= l
_W ; = masa molar
M P e
p_ RT rp_

Asi para el i-ésimo componente se tiene que:

_ Mp
" RT

Pi
Y para la densidad total de una mezcla de gases:
Pgas = XiPi
*suma sobre indice repetido
Donde:
P= presion del sistema

V= volumen del sistema

R= Constante universal de los gases



T= Temperatura del sistema
M= masa molar

p= Densidad



204

10

GLOSARIO




10.

GLOSARIO

Concentracion del i-ésimo componente en la burbuja
Concentracion del i-ésimo componente en la nube
Concentracion del i-ésimo componente en la emulsion
Altura del lecho fijo

Area trasversal del reactor

Area de la particula

Concentracion de A en la burbuja

Concentracion de A en la nube

Concentracion de A en la emulsion

Concentracion de B en la burbuja

Concentracion de B en la nube

Concentracion de B en la emulsion

Diametro del tubo / reactor

Energia de activacion de la j-ésima reaccion
Constante de equilibrio de O2de la j-ésima reaccion
Constante de equilibrio de CO2de la j-ésima reaccién
Coeficiente de transferencia de masa burbuja - nube
Coeficiente de transferencia de masa nube - emulsién
Volumen de la particula

Numero de moles de A transferidos de la burbuja a la nube por unidad
de tiempo por unidad de volumen de la burbuja
Numero de moles de B transferidos de la burbuja a la nube por unidad
de tiempo por unidad de volumen de la burbuja

Masa total de las particulas de catalizador

Diametro de la i-ésima particula

Diametro promedio de las burbujas

Diametro inicial promedio de la burbuja

Diametro de burbuja maximo



qp

qc

Umf
ad
Yb
Ye
Ye

Diametro de la particula

Fraccion de la i-ésima particula

Coeficiente cinético de la j-ésima reaccion

volumen de intercambio entre la burbuja y la nube por unidad de
tiempo por unidad de volumen de la burbuja

Volumen de gas que fluye de la burbuja a la nube por unidad de tiempo
por unidad de volumen de la burbuja

Volumen de gas que fluye desde la nube a la burbuja por unidad de
tiempo por unidad de volumen de la burbuja

Velocidad inicial

Velocidad promedio de las burbujas

Velocidad de ascenso promedio de las burbujas

Velocidad del gas en la emulsion

Velocidad minima de fluidizacion

Velocidad de sdélidos en movimiento

Velocidad terminal o de escape

Entalpia de adsorciéon de Ozde la j-ésima reaccion

Entalpia de adsorcién de CO2de la j-ésima reaccién

Porosidad a velocidad minima de fluidizacion

Porosidad del lecho fijo

Densidad de las particulas de catalizador

Densidad del gas

Diferencia de presion

Diametro de la burbuja

Altura del lecho en cualquier instante t

Velocidad de fluidizacién minima

Fraccion del lecho que consiste en estelas

Volumen de catalizador en las burbujas

Volumen de catalizador en las nubes

Volumen de catalizador en las emulsion



Emf
Re
Sh

(I - - I - BN~ T )

< ®

Fraccion del lecho ocupado por las burbujas
Porosidad del lecho a fluidizacion minima
Numero de Reynolds

Numero de Sherwood

Numero de Schmidt

Velocidad del fluido

Constante gravitatoria

Presién

Constante Universal de los Gases Ideales
Temperatura

Porosidad del lecho en cualquier instante t
Término gravitacional

Viscosidad del fluido

Esfericidad
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