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RESUMEN

En trabajos recientes se reportan resultados de simulaciones o experimentos en
los que un reactor catalftico heterogéneo se hace operar en estado no estaciona-
rio introduciendo variaciones periddicas en distintos parfimetros de la corriente
de alimentacidén. Tales resultados permiten ver una respuesta de los reactores

asf operados que, en promedio, es distinta a la de reactores operados en régi -

men estacionario.

En base a esto, en este trabajo se simula, por medio de un modelo matemé4tico,
el comportamiento de un reactor catalftico de 6xido de etileno al operar en régi
men transiente introduciendo variaciones peribdicas en la temperatura y el flu-
jo de la corriente de alimentacidn.

Este sistema presenta la caracterfstica especial de estar compuesto por un con
junto complejo de reacciones, por lo que se puede estudiar la selectividad de 6xi
do de etileno como uﬁa variable de salida interesante, ya que paralelamente se
produce bibxido de carbono. La simulacidn se efectfia usando un modelo pseudo-
homogéneo . Se plantean las ecuaciones de conservacién y se resuelven median
te un programa de computadora. Se reportan resultados de selectividad, conver
sibn y produccidn de dxido de etileno a la salida del reactor. Se compara el com
portamiento promedio del reactor al operarse en régimen transiente con el del
estado estacionario y se concluye que, en este caso, la operacidon en régimen
transiente provoca un descenso en produccibn y conversidén y en algunos casos un

aumento de selectividad de 6xido de etileno respecto a la operacidn en estado es-

tacionario.
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1 INTRODUCCION Y OBJETIVOS

En trabajos previos ( referencia 7 y 8) se ha analizado el efecto de perturba
ciones periddicas en la alimentacidén sobre el comportamiento de reactores ca
talfticos heterogéneos. Sin embargo, se han escogido para su estudio siste -
mas reaccionantes simples, de tal modo que la variable de respuesta importan
te ha sido la conversidn. Se pensd que resultarfa interesante estudiar este -
tipo de efectos en sistemas complejos de reaccibn, en los que no sblo la con -
versidn fuera importante sino también la selectividad. Con este enfoque, se
selecciond como objeto de estudio un reactor para la conversién de etileno a
6xido de etileno sobre un catalizador de plata soportada, en el cual también se
producen bibdxido de carbono y agua. Asf, el objetivo de este trabajo serf el
estudio, por medio de una simulacién, del comportamiento de un reactor de
b6xido de etileno al efectuar cambios periddicos en las condiciones de alimen-
tacidn de éste; es decir, operado en estado no estacionario o régimen tran -
siente. Tales cambios serfn introducidos en variables crfticas para la opera
cidn del reactor como lo son la temperatura y el flujo. La manera en que se
harfin las variaciones serf poniendo la temperatura y el flujo de alimentacion
del reactor como funciones sinusoidales que dependan del tiempo y que oscilen

alrededor de valores promedio dados.

Se harfn simulaciones realizando los cambios en las tres modalidades siguien

tes:

1 ‘Variacién de temperatura manteniendo el flujo constante
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2 Variacién de flujo manteniendo la temperatura constante

3 Variacién de temperatura y flujo en forma simultinea

En cualquiera de las modalidades, la respuesta del reactor se vera reflejada
en variables de salida; concretamente nos ocuparemos del rendimiento, la se

lectividad y la producci6n de 6xido de etileno.

Para poder establecer una medida de los efectos producidos por la introduc-
cién de los cambios, es necesario contar con un patrdn de referencia. En
nuestro caso, dicho patrdén serf el comportamiento del reactor al operarse en
condiciones estables, o sea, en estado estacionario. Por tanto, seri conve-
niente plantear modelos que nos permitan simular el reactor en estado estacio
nario y en régimen transiente; luego, para comparar los resultados al operar
con cambios periddicos, las variables de entrada se harfn oscilar alrededor
de valores promedio que sean iguales a los valores de las variables de entrada
en el estado estacionario. A la salida, se tomarfn también los valores prome-
dio de los resultados de la simulacibn del régimen transiente y se compararin

contra los valores de salida obtenidos de la simulaci6n del estado estacionario.

De esta manera, se podrf saber si la operacidn del reactor en régimen tran -
siente resultarfa més eficiente que la operacidn en estado estacionario. Esto
permite darle un sentido més definido al objetivo de estudiar el comportamien

to transiente del reactor que nos ocupa.

La idea de suponer que el comportamiento promedio resultante de operar el



reactor en régimen transiente sea distinto del comportamiento resultante de la
operacibn en estado estacionario, esti apoyada en varios estudios tedricos y ex
perimentales previos, como ya se menciond . En tales estudios se han obteni-
do conclusiones que permiten pensar en una respuesta significativamente distin
ta, independientemente de que sea mejor o peor que la del estado estacionario.
Como ejemplo interesante,sabemos que Denis y Kabel ( referencia 7 ) estu-
diaron la deshidratacidn en fase vapor de etanol a éter etflico en un reactor tu
bular catalftico heterogéneo y encontraron que al variar la temperatura perio-
dicamente se obtenfa,en promedio, una produccién mayor que al bperar en es
tado estable. Los mismos investigadores ( referencia 8 ) estudiaron ese sis
tema al introducir variaciones peribdicas en la velocidad de alimentacién. En
ese caso, la produccidn promedio sufrié una baja respecto a la produccidon en
régimen estacionario. Basados en tales antecedentes, supusimos que resulta
rfa interesante saber el efecto de cambios de ese tipo en un reactor en el que
se lleve a cabo una reaccidn de alta importancia industrial. Esto y el hecho
de involucrar reacciones paralelas y consecutivas, nos llevaron a elegir la

conversiodn catalftica de etileno a 6xido de etileno para su estudio.

Dado que el presente trabajo es de investigacién, nos interesari saber lo si-

guiente para el sistema reaccionante elegido:

1. Si hay cambios significativos en la respuesta promedio del reac-

tor cuando se opera en régimen transiente, comparada con la sa

lida del estado estacionario.



En caso de cumplirse la caracterfstica anterior, si tales cambios
resultan favorables o desfavorables desde el punto de vista de efi-

ciencia en la produccibn y ,

Qué variables afectan en forma més considerable al comportamien

to del reactor.



2 SISTEMA REACCIONANTE

2-1 Generalidades

2-1-1 OXIDO DE ETILENO

2-1-1-1 Estructura

El éxido de etileno es el &ter cfclico derivado del etilen glicol HO-CH,-CHg- CH

Su estructura se puede representar por la siguiente formula:

Sin embargo, es posible que el estado real de 1a molécula sea un hibrido de re-

sonancia al que contribuyen las siguientes estructuras:
+
c - CH2 H2 c - CH2

\ NI/ /
Of= (6] o-

que involucra un enlace 7 - electrdn, es decir, que el oxfgeno estid unido
al etileno a través de un enlace donador - aceptador utilizando los electro -
nes del doble enlace.

2-1-2-2 Importancia

El dxido de etileno juega un papel muy importante en la industria qufmica. Se



usa como intermediario en la obtencién de etilen -glicol, polietilen- glicoles

y sus derivados, etanolaminas, etilen - cianohidrina y detergentes no i6ni-

cos. Directamente, se usa como fumigante.
Para obtener una idea del consumo de dxido de etileno en México contamos con

los datos estadisticos estimados o recopilados en 1975 ( referencia 10), repor

tados en la tabla 1 del apéndice B .

2-1-2 PROCESOS DE OXIDACION DEL ETILENO

El proceso de oxidacidn de etileno para producir dxido de etileno fue descu -
bierto por Lefort en 1930 y se publicd en una patente en 1934. Para este pro
ceso se usa exclusivamente la plata como catalizador. Comercialmente se -
emplean catalizadores de plata en soportes inertes. Estos se pueden prepa-
rar por tratamiento térmico de sales de plata de 4cidos carboxflicos o por -
reduccibn de compuestos inorginicos de plata. Los soportes mis adecua -

dos son los de e-alimina y los de carburo de silicio.

Aunque anteriormente se obtenfa el dxido de etileno por medio del proceso de
1a clorohidrina, en la actualidad todo el dxido de etileno se obtiene por el pro

ceso catalftico de oxidacidén debido a la mayor rentabilidad de éste.

Existen por lo menos cuatro procesos comerciales en operacidon: los de Car

bide, Scientific Design, Shell y Japan Catalytic Chemical Co.

En el proceso de Scientific Design, se pasan aire, etileno y gases de recir -

culacidn sobre un lecho fijo de catalizador de plata en soporte de e—alfmina a



230° - 350° C y 150 - 300 psig. El catalizador se encuentra en tubos enfria-
dos externamente por un medio de enfriamiento orgénico. Un reactor se -
cundario, méis pequefio, se usa para convertir mucho del etileno que no -

reacciond y que sale con los gases de purga.

El proceso de Japan Catalytic Chemical Co., también emplea aire y un cata

-

lizador de plata en lecho fijo.

El proceso de Shell utiliza oxfgeno de 95 - 100 % y un catalizador de plata
en lecho fijo. El etileno puede contener hasta 10% de metano. La alimen
tacién de oxfgeno se comprime hasta 225 psig. La selectividad ( moles de

6xido de etileno por mol de etileno convertido ) es superior al 70 %.

Recientemente han aparecido muchas publicaciones acerca del proceso de oxi_
dacibn dei etileno. En esta informacidén y en las patentes hay mucho de con -

flictivo o dudoso, aunque hay algunos aspectos claros.

El catalizador ( plata metilica ) y su superficie, deben moderarse con una -
pequefia cantidad de halbgeno o de un material electronegativo similar, para
obtener dptima selectividad. El soporte juega un papel poco importante, de-

be ser inerte y de irea mas bien baja (=1 m2 /gr ).

Se acepta que las reacciones que ocurren en el proceso de oxidacidn del etile-
no son las siguientes:

2 2
2 S / g mol

e}

CH, - CH,+ 10, —CH, - CH, QOH=25 Kk cal



CH2 = CH2 i 302 — ZHZO e 2C02 AH =-316 kecal
g mol
5 : =
CH2 - CH2+7O2 — 2H20 + ZCO2 AH =-292 k cal
LA g mol
O

La segunda es una reaccion lateral indeseable muy exotérmica. Si la tempera
tura no se controla, la reaccidn principal no procede, de ahf que se use un -
medio de enfriamiento para impedir que baje la selectividad de dxido de eti -

leno.

2-2 Mecanismo de Reaccidn

\
A partir de la investigacibn clisica de G. H Twigg en 1946 ( referencia 21 ),

ha aparecido una gran cantidad de informacidn y de teorfas acerca del meca -
nismo de la oxidacidn catalftica del etileno. Haremos un breve resumen de -

los principales estudios realizados para establecer conclusiones.

En su estudio de 1946, G. H. Twigg llegd a las siguientes conclusiones:
Unicamente el oxigeno se adsorbe en la plata y reacciona con etileno que se

encuentra en fase gas. El esquema de reaccibn es entonces como sigue:

a) C,H,+ O - Ag —=C,H/O

4
209
b) Cy Hy + 20 - Ag—2H;C = O ~~2C0y + 2Hy O

Si reacciona un solo tomo de oxfgeno adsorbido con una molécula de etileno
se obtiene dxido de etileno con alta selectividad. Cuando reacciona una mo -
lécula de etileno con 2 Atomos de oxfgeno se obtiene bidxido de carbono y agua.
Twigg proponfa eliminar el dxido de etileno formado pues podfa pasar facil -

mente a bibxido de carbono y-agua. Twigg dcscubrid también que el oxido de



etileno se isomeriza a acetaldehido a t emperaturas comparables con las de -
oxidacibn catalftica del etileno y que esta isomerizacidn es mis ripida cuando

el 6xido de etileno se encuentra adsorbido que cuando estl en fase gas.

Kenson y Lapkin ( referencial3), apoyan en cierta forma el criterio de Twigg
al considerar probable que las reacciones que producen o6xido de etilenoy -
bidxido de carbono involucren diferentes especies de oxfgeno adsorbido sobre
el catalizador de plata. Mencionan que se han descubierto 2 especies de oxf-
geno adsorbido a temperaturas requeridas para la oxidaci6n del etileno. Una
de ellas es el oxfgeno molecular ( enlaces O-O presentes) y la otra el oxige
no atébmico. Sin embargo, a diferencia de Twigg, Kenson y Lapkin suponen
que la formacidn del dxido de etileno se debe a la presencia de oxfgeno mole-
cular adsorbido, mientras que la formaci6n de bidxido de carbono y agua la

atribuyen al oxfgeno atbmico adsorbido. La ruta que proponen para esta Gl-

tima transformacibn es la siguiente:

etileno —mm————
Oy
6xido de etileno adsorbido—— acetaldehido ———

oxfgeno atdmico adsorbido it

CO, y HyO

Kurilenko y sus colaboradores ( referenciai4) desarrollaron un estudio ciné
tico de este sistema usando un reactor con recirculacidon. A partir de su -
estudio y de los trabajos previos de Mac Cormack y Orzechowski propusie

ron el siguiente mecanismo de reaccidn:
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(1) O ads + CgHy —>= C5H40 ads
50 ads .
(2) O ads + CpHg*=CHg= CHOH ads +W 2CO3 + 2H20
———
(3) C2H4O ads <__C2H4O

(4) 0y—>0, ads ——— 20 ads

rapido
(5) O ads + C,H,O : CyH,0, ads
(6) O ads + HyO — 2 O BRAUS

(7) O ads + COgy COg ads

Asignaron arbitrariamente el alcohol vinflico, CHg = CHOH, como el inter -

mediario en la oxidacibn total ya que no aceptaron como intermediarios a los

aldehidos CH3CHO y HCHO.

El mecanismo postulado requiere que el oxigeno sea adsorbido irreversible -
mente en el paso 4. La cantidad de oxfgeno adsorbido en la superficie queda
controladé por la velocidad de los pasos 1y 2. Segfin este mecanismo, los
productos de reaccidn se adsorben reversiblemente. Afin més, el 6xido de -
etileno se adsorbe en superfice pura ( paso 3 ) y en superficie oxidada (paso
5), mientras que el bidxido de carbono y el agua s6lo pueden ser adsorbidos
en superficie oxidada (pasos 6y 7). A partir de los 7 pasos especificados
llegaron a una expresidn de velocidad a partir de la cual, haciendo cero las -
concentraciones de productos, dedujeron la misma expresion obtenida por

Orzechowski y Mac Cormack.

Varios investigadores han propuesto que la reaccidn que produce dxido de eti

leno se efectfia entre etileno fase gas y oxfgeno adsorbido. Sin embargo, -



i1

Nault ( referencia 22), Belousov y Rubanik ( referencia 22), se inclinan
por pensar que el oxfgeno adsorbido reacciona con etileno adsorbido. Aun-
que se sabe que el etileno se adsorbe fuertemente en plata, Voge y Adams

(referencia 22), consideran que puede ser distinto en plata cubierta de oxfge

no.

Por otra parte, se ha notado que la selectividad del d6xido de etileno perma-
nece en un valor constante de 75 - 80 % en un amplio rango de conversiones
y temperaturas. Carri y Forzatti ( referencia 6), tratan de explicar esta
caracterfstica suponiendo que se efectlian reacciones acopladas con el si -

guiente esquema:

1) A g + 02—>A g. O, ads
2) Ag. O, ads + Cy,Hy ads —»CZH4O + Ag. O ads
3) 4 Ag. O ads +C,Hjads ——=2CO + 2H, O

La combinacibn de las ecuaciones 2 y 3 implica que una molécula de etileno
se debe oxidar completamente mientras 4 moléculas‘sblo pasan a 6xido de eti
leno. Esto limita la selectividad al 80 %. Se obtienen las mismas conclusio
nes cuando se reemplaza la reaccidn 3 por un proceso donde se forman bidxi

do de carbono y agua. Este esquema supone que el oxfgeno molecular es el

responsable de la formacidn del 6xido de etileno.

Como es notorio, la adsorcidon del oxfgeno s critica para explicar el mecanis
mo de oxidacidn de etileno. Farece ser que los experimentos que tratan de es-

clarecer la existencia de 2 especies de oxfgeno adsorbido, ofrecen resultados
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conflictivos, debido a la dificultad de obtener una superficie de plata limpia. Sin

embargo, los estudios més recientes ( referencia 22), que recopilan toda la in-

formacidn, llegan a las siguientes conclusiones:

1)

2)

3)

4)

5)

6)

Parece ser que existe adsorcidn disociativa y no disociativa de
las moléculas de oxfgeno sobre la superficie del catalizador de
plata.
El oxfgeno molecular es el responsable de la formacidn del 6xi
do de etileno.
El modelo que se acepta es consistente con un esquema trian-
gular de reacciones de primer orden:
CoHy ——=CoH 40

N

CO2

La mayorfa de los estudios cinéticos coinciden en que es més -
importante 1a contribucién de la oxidacidn directa del etileno a
la formacién de bidxido de carbono, que la oxidacidn consecu-
tiva del 6xido de etileno.

No es posible cubrir todas las condiciones con una sola ecuacidn
de velocidad.

Es muy arriesgado intentar establecer la cinética a partir de un

mecanismo supuesto.

Apoyan esta Gltima conclusidén considerando que el hecho de que una ecuacidn -

cinética derivada de un mecanismo supuesto concuerde con datos experimen --

tales es de poco significado para soportar ese mecanismo; dado que, inclusive



una simple isoterma de Langmuir introduce suficientes constantes ajustables
de tal manera que los datos experimentales pueden ser correlacionados acepta

blemente.

2-3 Ecuaciones de velocidad de reaccidn

Margolis ( referencia 16), da una lista que se anexa en la tabla 2 del apén-
dice en la cual se encuentran resumidas las cinéticas obtenidas por varios in-
vestigadores. A partir de ellas se puede concluir que la velocidad de oxida -
cién de etileno depende ligeramente de la concentracidn de etileno ( orden de

reaccidn entre 0 y 0.45 ) y es proporcional a la concentracidon de oxfgeno (pri

mer orden).

Kurilenko y Temkin, ya citados, llegaron a la conclusidn de que las velocida-
des de formacidn del dxido de etileno y del bidxido de carbono son proporciona
les ala concentracidén de etileno en fase gas y que existe inhibicidn con los pro

ductos de reaccidn.

Experimentalmente se ha encontrado con regularidad que las velocidades de -
formacidn de etileno y bidxido de carbono son proporcionales a uno de los si-
guientes grupos de variables:
11 Concentracién de oxfgeno ( siendo independientes de la
concentracidon de etileno ) .
2. Conceﬁtracién de etileno ( siendo independientes de la

concentracidon de oxigeno ).

3. Concentracidn de etileno y de oxigeno elevadas a poten
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cias fraccionarias.

Estas dependencias parecen estar determinadas por el contenido de especies
moleculares y atdbmicas de oxfgeno en la superficie del catalizador y por las

velocidades de oxidacidén y descomposicion de radicales perbxido.

En este punto es conveniente recordar que no hay una cinética que se pueda -
considerar aceptable en cualesquiera condiciones; de ahf que resulta pro -
bleméAtico elegir ecuaciones de velocidad de reaccidén adecuadas para nues
tra simulacién. Después de probar varias ecuaciones con el modelo matem4
tico que se propone mis adelante, se llegd a la conclusidn de que la cinética
més adecuada para nuestro caso es la obtenida por Buntin en 1961 en la Uni
versidad de Purdue ( referencia 19). La eleccidon de esta cinética se basd
en que resultd 1a que reproducfa mis fielmente el comportamiento real del
reactor en estado estacionario al probarla con nuestro modelo y comparar-

la con datos reales de PEMEX ( referencia 19).

Por tanto, la ecuacidtn de velocidad de reaccidn para la oxidacion de etileno

a dxido de etileno es la siguiente:

- d N¢_H 0.5
= ey - 0.471415 ki Pc,H, (PO,) f(P) grmol C,H, AL
dt 1+ K~ H Pg
Cop g "CoHy he &8
en la que:

- 13600 (1- 0.00195016 )
ky = exp R T



Para la oxidacidn de etileno a CO 5 la ecuacidn es como sigue:

d N 0.5
- ‘¢, H, ;
2 4 _ 0.882485 ky Py, (PO ) f(P) gr mol I
: 075, %
dt 2 (1+KC2H 4PC2H4 ) (1 + KO2PO2"+?) hr gr
donde:
- 15000 (1 - 0.00195916 )
kg = exp R T

Para estas dos ecuaciones se tiene:

1

P + K

f(P) =

P., +P )
(Fgoy © TeyH 40

La oxidacidn de dxido de etileno a COyno esti reportada en esta cinética. Pa-
ra cuantificarla recurrimos a la ecuacidn propuesta por Enrico Martinez ( re-
ferencia 17) y a los datos experimentales obtenidos por &l y se ajustd por mf-

nimos cuadrados la siguiente expresidn:

- d Nepugo k3 CopHgO gr mol CzH4O A-3
& 1+ K3Cc n,.0 hr  gr
donde:
- 6678.032
kg = 222 350 exp T
K 3 = 0.356451 e xp [ 3864, 2455 :|
T

Las constantes de adsorcidn para A-1 y A-2 tienen los siguientes valores:

24,548  atm~ !

Kc2 H,

K _
Oy = 171746 -stm 0
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Ken, = 7.676 atm
Kp,0 = 30.628 atm ™1
La notacidén empleada es:
Ni = nGmero de moles gr mol
Pi = presi 6n atm
4 1y = temperatura S 0S
(®) = concentracién gr mol/ cm®
t = tiempo seg
R = Constante universal de gases, 1.987 cal

g mol °K



3 - MODELO MATEMATICO DEL REACTOR

3 -1 Estado Estacionario

3-1-1 GENERALIDADES

El modelo matemdtico del reactor consiste en el conjunto de ecuaciones diferen-
ciales y algebraicas con las que se trata de representar las condiciones reales
que ocurren en el reactor. Obviamente, cuanto mds exactitud de reproduccidn
de las condiciones reales se exijan al modelo, &ste resultard mis complicado y
mds diffcil de resolver. El objeto del presente trabajo es la obtencién de resul-
tados globales. Por ejemplo, predecir el efecto que tendréd sobre la selectividad
el pasar del estado estacionario al transiente, es un resultado mds bien general,
puesto que no se refiere a fenémenos aislados dentro del reactor, sino a su efec

to conjunto.

Tomando en cuenta este enfoque, el modelo del reactor ha de considerar princi-
palmente los fendmenos méds importantes. De cualquier forma, se justifica, en

su caso, que un fendmeno no se incluya en el modelo.

Dadas estas consideraciones, el modelo elegido es el llamado de flujo tapon o tu

bular ideal. Las premisas de éste son :

1 Mezcla total en la direccidn radial.

2 Ausencia de meazcla longitudinal.

Supone, ademds, que la reaccibén se realiza en un tubo cilindrico, el cual sc ali~

17
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menta por un extremo y se obtiene el producto en el otro extremo. Esto implica
que las condiciones tales como temperatura y concentraciones varfan de punto a
punto a lo largo del reactor; pero son idénticas en direccién radial (para una mis

fha longitud).

Es justificable usar un modelo que no incluya dispersién axial. Se ha demostra-
do (referencia 4 ) que se puede suponer con seguridad que la dispersidn axial e-

jerce un efecto may pequefio en el comportamiento del reactor cuando el nimero

de aspecto g: (longitud de reactor sobre didmetro de partfcula) es mayor que

150. En este caso:

por lo que se estd aproximadamente dentro de la zona de seguridad.

En relacién con la dispersidén radial, Carberry (referencia 4 ) anota que cuando

el nimero de aspecto radial g;’ (radio del reactor/didmetro de partfcula) es pe

quefio (2 a 4), se puede asegurar un gradiente radial despreciable. En el proble

ma que tratamos :

" 1"
Ro = 12 ydp= g Re . L2 2.67 y también podemos ignorar la dis-

16 > dp 3/16
persidén radial.

Ya que hemos mencionado algunas dimensiones del reactor, es conveniente acla-
rar que éstas no son arbitrarias. Pretenden simular en lo posible a uno de los

reactores para la oxidacién catalftica de etileno existentes en la planta que PE-
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MEX tiene instalada en Pajaritos, Ver. Cada reactor (ver figura 1) consta de
un envolvente provisto de mamparas y de un gran ntimero de tubos empacados
¢on catalizador. Los gases reaccionantes entran por los tubos donde se efectia
la reaccién. En forma paralela circula mobiltherm como medio de enfriamien-

to.

Algunos datos importantes del reactor se dan a continuacidn :

Longitud del reactor ( tubos ) = 7.62 m
Didmetro de la coraza = 2.26 m
Didmetro de tubos = 1 pulgada
Espesor de tubos BWG - 16
NGmero de tubos = 4899

Catalizador. Flata soportada en alGmina; esferas de difmetro= _3 pulgada
16

Masa de catalizador 17888 Kg.

En la figura podemos apreciar el diagrama del circuito de sintesis en el cual es-
t4 incluido el reactor. Al circuito se alimentan dos corrientes, una de etileno y
otra de aire. Estas se mezclan con el gas de recirculacién y pasan a un cambia
dor de calor donde se precalientan con el efluente del reactor. Después cie reac
cionar y de intercambiar calor,. los gases efluentes pasan a un absorbedor donde
el agua se lleva un 99% del 6xido de etileno. Los gases que salen del absorbedor
pasan a una compresora para que parte de ellos sean venteados y el resto se mez

clen con la alimentacidén.
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3-1-2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

He aquf el planteamiento de las ecuaciones de balance de materia y energia que
es necesario resolver para conocer la respuesta del reactor a las condiciones a-

limentadas.
3-1-2-1 Balance de Materia

Para mayor generalidad y simplificacién desarrollamos el balance para un com-

ponente cualquiera i. Para efectuar el balance, se toma un elemento cilindrico
de reactor de volumen AV.
v

A
N K
\
A : FIGURA 2
1
4 X
z

Z+0Z —» Z

S ———

Por el plano z entran :

Ni| at A _glll% seg cm2
seg cm

donde :

Ni = masa velocidad—g-—m—ol-
seg cm

I

At intervalo

2

=
1l

drea transversal cm
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yenz + Az salen:

At A _g_rg_q}z_ seg cm?

NIIZ"'AZ seg cm

y se generan :

3 2
(> « ij rj) Pp Adzot B BT o om seg

=1 seg gr cm3
donde : X
= reaccidn j.
ajj = coeficiente estequiométrico del componente i en la reaccidn s el cual es
negativo para reactivos y positivo para productos.
Py = densidad del bulto del catalizador.
Ty = velocidad de la reaccién J por unidad de masa del catalizador.

AAz = volumen AV
Por tanto, el balance queda :

Nil, AtA - Ni|, 4 o, YA +3 P oy rjep AAZ AL=0  E-1
=1

El miembro de la derecha es cero, pues en el estado estacionario no hay varia-

cién de masa con el tiempo. R

Si se divide entre AAtAz y se agrupa, se tiene :

Ni|z + az - Ni| 3
_ |Z+Az Z +jzz:1

a ij l‘j Pp = 0
Si se toma el limite cuando Az tiende a cero resulta :
dNi 3 2
gEra e T L S
=1
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A 3
G - teY oy ' Ll
=1

Para escribir 1a ecuacién diferencial para cada componente primeramente debe-

mos identificarlos, lo mismo que a las reacciones. Estas, ya balanceadas, son :

CpHy + —— 0y ——C3HyO 1
CoHy + 30y ————=2C0y + 2Hp0 2
CpH4O + —— Op——=2C0p + 2HpO 3

los componentes se identificardn como :

CoHy 1
)

0)) 2

CoH40 3

COq 4

HpO 5

Ny 6

El balance para cada componente queda :

dNy

Frgieae s WL B
%=-%Pb (rq + 6rg + 5r3) Bi—d
9&1‘;_3_2 €y (rl - rg) E-5
ML _ 9 0y (5 + Tg) st

dz



dNg E -1
=== 2 Gp Sg ¥ iy

dNg
=0
% o bien NG = cte ,pues el N2 es un componente inerte en el sistema .

Las condiciones de fronterason : a'z=0,N; (i=1, 6 ) sonlos de alimen-

~

tacidn.
3-1-2-2 Balance de Energia

7/
De igual forma que en el balance de materia se toma un elemento de volumen AV
(ver figura 2 ) .La cantidad de calor que entra con el fluido por el plano z es .

(eCpTu)], AAt _gmol cal °K cm cm? seg
cm3 g mol °K seg

donde :

€ = densidad promedio del gas _g mol
3
cm

Cp = capacidad calorifica media del gas __cal
gmol °K
T = temperatura en K
u = velocidad lineal del gas _cm
seg
La cantidad de calor que sale con el fluido por el plano z + Az es :

(pCpTu)'zJ_Az A At g mol cal °K cm cmzseg’

cm® gmol °K seg

A su vez la generacion de calor queda expresada como :



3 2
Z rj (— AHr) ] AAz At gr g mol cal cm cm seg
eb iE

1 cm® seg gr g mol
Por otro lado , ya que el sistema reaccionante es altamente exotérmico, el reac-
tor deberé4 ser enfriado por un medio externo. Para realizar el balance este me-

dio se supondré a una temperatura Tf (°K) . El coeficiente de transferencia de ca-

cal

cm?2 seg °K

intercambio de calor con los alrededores serd entonces :

lor U ( ) en este caso se considerari constante. El término de
UPAzAt ( T—Tf) E-8

donde :

P= perimetro cm

PAz = 4rea de transferencia cm2

El balance de energia en el estado estacionario seréd :

e + - .
pCp Tu| AAt pCpTul . AAdt+o, Az Al Ji‘l rj( AHr),

UPAzAt (T — Tf)=0 E-9
Dividiendo entre A Az At resulta ;

_ pCpTUﬁ,%z —pCpTulz +pszj:1 Ty (— AHr), — UR(T- T;) =0
z

A
Tomando el 1fmite cuando Az — 0 y ya que 3 - rh = radio hidrdulico ,queda:

_d(pCpTu) +pb 4]%__‘,1 rj (—AHr)j-—-U(T—T) = 0
= Th

dz

Considerando constantes ¢ Cp y u resulta .

3
_pCpug:+pb er(—AHr)j_U(T_T)=0
=1 th

Para facilidad de manejo dejamos explicita la derivada *

3
4T _ r,(—AHr), — U(T—T,) _ ,
dz ~—ptpm ;“:1 J b ecpurn E- 10



El error introducido al considerar la velocidad fuera de la derivada es practi-
camente inexistente por dos razones. Por un lado, el cambio en la velocidad
se debe a la variacién en el nimero de moles de las reacciones; éste solo es
de — % mol en la primer reaccibn, cero en la segunda y _;. mol en la
tercera, ademas de que, dadas las bajas fracciones mol de etileno y oxfgeno
alimentadas, el cambio es despreciable. ‘1 Por ejemplo, en el caso extremo de

suponer 100% de conversibén, para una alimentacién con una fraccién molar de

0.11 para etileno y 0.06 para oxfgeno y suponiendo que sdlo se efectlia la reac
cién principal ( la tercera casi no se lleva a cabo), el cambio en nimero de
moles serfa de 5.5 %, lo cual puede despreciarse. Por otro lado, aun cuando
el cambio sea despreciable, al integrar numéricamente las ecuaciones se eva
1Ga en cada intervalo una nueva velocidad. Este hecho involucra la variacién
de la velocidad con la distancia ( o con el tiempo en régimen transiente). Es
to también es vilido para el calor especifico y la densidad.

El balance que se ha desarrollado hasta aquf es aplicable al flufdo dentro de los
tubos empacados. También es necesario establecer un balance de energfa para
el flufdo de enfriamiento que circula por el envolvente. Por medio de este ba -
lance podemos determinar la temperatura T en cada punto a lo largo del reac

tor. Esta temperatura no es constante debido a que el medio de enfriamiento -
se calienta al circular por el reactor. Si se toma un elemento de volumen de
envolvente AVe limitado por los planos z y z+ Az (ver figura), se tienen las

siguientes cantidades:

ENVOLVENT
7 Z+42
Z

4

~
‘/TUBOS

FIGURA 3

AVe



Cantidad de calor que entra con el fluido de enfriamiento por el p'ano z :
At F Cpg Ty | ”
donde:

F = flujo masico del flufdo de enfriamiento gr
seg

Cpf = capacidad calorffica (constante ) del l{quido de enfriamiento cal
K

gr
Tf = temperatura del liquido de enfriamiento °K
Cantidad de calor que se transfiere de los tubos al medio de enfriamiento (ver
ecuacién E - 8 ):
UPAzAt(T-Tg) Ny
donde :
Nt = nfimero de tubos.
Cantidad de calor que sale con el fluido por el plano z + Az
ALF Opp Ty|s+as
El balance de energfa queda entonces como sigue :
AtFCprf|Z + UPAzAt(T- Tf)N: At FCpg Tg

Z + AZ

Si acomodamos convenientemente esta ecuacién resulta lo siguiente :

rep, (Tl sas — Tlpz) = UP(T-ToN
AZ

Si tomamos el 1fmite cuando Az tiende a cero, obtenemos :

F Cp, dTg :UP(T-Tf)Nt E-11
o bien:

dr, - UP_ (T-Tgp) N

i t

F Cpf
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Esta ecuacién diferencial representa el balance de energfa para el fluido de en-

friamiento.

Resulta pertinente hacer notar que la inica solucién posible de las ecuaciones
diferenciales obtenidas debe ser numérica . No existe una solucién analftica de-
bido a la complejidad de las expresiones de velocidad de reacci6n ( I ), que

muestran una dependencia exponencial de la temperatura.

3-1-3 SOLUCION DE LAS ECUACIONES

En el estado estacionario se presenta el problema de resolver numéricamente un

sistema de 7 ecuaciones diferenciales ordinarias.
3 -1-3-1 Método de Runge Kutta

Existe una gran variedad de métodos numéricos aplicables en este caso. Aplica-
remos el método de Runge-Kutta de 4° orden con coeficientes de Kutta, que es .
muy preciso y usual. Su fundamento es sencillo. Si se tiene una ecuacibn diferea

cial de primer orden puesta en la forma :

dy -

con valores iniciales :
y (Xo) = Yo
Su soluci6n se puede aproximar tomando incrementos muy pequefios Ax sobre
el eje de las X y evaluando la correspondiente y de la siguiente manera :
Yp+1 = Yot AxE(x,,¥y)

Es decir, la solucién se va aproximando por pequefios tramos de recta, cuyas pen
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dientes se calculan como f (X , y ) . La féormula de Runge-Kutta de 4°orden dis
minuye el error, calculando esta pendiente en diversos puntos del incremento y
haciendo un promedio ponderado de estos valores. No es posible extendernos aqui
en una explicacién rigurosa del método (ver referencia 3 ) . Basta con anotar
que el error local E , depende del tamaio del incremento Ax en la relaci6n :
Eaq 1 =

AXO

La férmula de Runge Kutta de 4° orden con coeficientes de Kutta es por tanto:

Yot =T +Aé< (kng + 2kny + 2kng +kn, ) E-12
.donde :
kn; = f(xn, Yn) E-13

2 2
kng = f(xptl Ax,y,+1 axkn, )
2 2

kn, = f(xn-i-Ax,yn+A‘<kn3)

kng = f(xn+L Ax,y,t1 Axkn; )

La suma (kn, + 2 kn, + 2 kng +kn, ) se puede interpretar como la pendien
1 2 13 4 =

te promedio ya mencionada.

Aunque hasta aquf se ha explicado el método para una sola ecuacién diferencial,
éste se puede hacer extensivo a un sistema de ecuaciones diferenciales como el

de nuestro problema.

Por la gran cantidad de cdlculos que se deben efectuar , la finica forma préctica
de usar cualquier método numérico es con la ayuda de una computadora. Mis ade
lante se incluye el diagrama de flujo desarrollado para implementar el método en

lenguaje FORTRAN .
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3 -1-3~-2 Célculo de Velocidades de Reaccidn

En la seccién anterior notamos que para resolver las ecuaciones diferenciales es
indispensable evaluar las derivadas que aparecen en las ecuaciones E-3 a E - 7;
es decir, es preciso evaluar los miembros de la derecha de todas ellas en cada uno
de los incrementos. Para esto , es necesario calcular las velocidades de reaccién
I (ry,ry ¥ T3); tomando en cuenta los fenémenos de transferencia de masa y
calor internos y externos.

Fendmenos Externos

Puesto que 1a reaccidn se efectfia en la superficie del catalizador, las velocidadé;_&,\/'
de reaccidn se deben calcular a las condiciones de la superficie , tanto de concen-
tracién como de temperatura. Al empezar a calcular sobre un nuevo incremento,

1o que se conoce son las condiciones en el bulto del gas; para establecer las con-
diciones en la superficie hay que tomar en cuenta los fenémenos de transferencia

de masa y calor externos. En nuestro caso suponemos que no existe gradiente de
concentraciones entre la superficie del catalizador y el bulto del gas. Tal suposi-
ci6n es légica si se considera que el efecto de estos gradientes es despreciable en
comparacién con el efecto del gradiente de temperatura , el cual es exponencial y

sf se incluye. Ademé4s se debe usar una masa velocidad alta , lo cual reduce los

problemas de transferencia externos.En el apéndice se justificard matemética-

mente esta suposicidn con resultados concretos.

El gradiente de temperatura reviste mayor importancia, ya que las tres reaccio-
nes son altamente exotérmicas. Por esto , su efecto no serd despreciado ,como

ya anotamos. Para cuantificar este fenémeno, sc¢ hace un balance de energia en
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el que el calor generado por las reacciones en la superficie debe ser igual al ca-
lor transferido al bulto del gas :

r, (-AHp) + Ty (- AHp) + Ty (~AH ) =ha (Tg — T, )

E-14
donde :
h = coeficiente de transferencia de calor de la superficie al bulto del gas
cal
—_——
cm” seg °K
a = Area externa por unidad de masa del catalizador cm2
g
T. = temperatura de la superficie del catalizador en i ¢

i = temperatura del bulto del gas en °K

En vista de que los gradientes de masa se ignorarén, las concentraciones en el
bulto del gas han de ser iguales que las concentraciones en la superficie. Por
ello, ry , T ¥y Ty se tendrdn que calcular con las concentraciones conocidas

en el bulto del gas , pero a la temperatura de la superficie.

Es conveniente aclarar que el modelo matemdtico desarrollado hasta aquf es del
tipo pseudohomogéneo, pues en él se usan velocidades de reaccidn globales. Es-
tas tienen la caracteristica de que incluyen los efectos de los fenémenos internos
y externos de masa y calor en la expresi6n que las representa. Por eso, el trata-
miento que se da a estas expresiones de velocidad globales es el mismo que el em-
pleado para expresiones de modelos homogéneos. Si los efectos de los fen6menos
de transferencia que se presentan debido al catalizador se incluyen en su totalidad
en las expresiones de velocidad, es posible utilizar un modelo pseudohomogéneo

similar al homogéneo en todo. Para incluir c¢s{os efectos , las velocidades de



reaccibn globales presentan la siguiente forma :

=nf (T, Cig) E-15
donde :
r = velocidad global
n = factor de efectividad interno . Incluye efectos de transferencia de masa y
calor internos
f = funcibn de la temperatura y de las concentraciones en la superficie

Obsérvese que al calcular 1a funcién f en las condiciones de la superficie, ya se
involucran fenémenos de transferencia de masa y calor externos. Aunque hasta
aquf no se ha resuelto el problema de evaluar T > 1a ecuaciébn E - 14 permitird
salvar este obstdculo. Por lo que respecta a las concentraciones en la superficie,
ya hemos recalcado que se tomarfin como idénticas a las concentraciones respec-
tivas en el bulto del gas.

Fendmenos Internos

Regresando a la ecuacidén E - 15, observamos que el factor 7 incluye efectos de
transferencia de masa y calor internos. Por éstos se debe entender aquellos fe-
némenos de transferencia que ocurren en los poros del catalizador y permiten lle~
var los reactivos hasta los sitios activos del catalizador, sacar los productos al
seno del gas y disipar o introducir calor a los centros activos, segln que las reac-
ciones sean exo o endotérmicas respectivamente. El factor de efectividad es enton
ces una funcién complicada del tamaiio y geometria del catalizador, de la difusivi-
dad efectiva y de las concentraciones y temperatura en la superficie. Cuando el
catalizador no es poroso , este factor toma el valor de 1, puesto que en ese caso

los sitios activos se encuentran en la superficie externa del catalizador y no es
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necesario vencer resistencias internas a la transferencia de masa y calor . En el
caso del catalizador que nos interesa, se ha encontrado que la superficie activa
es casi en su totalidad externa. Esto significa que préicticamente es un cataliza-
dor no poroso. Dada esta situacién , podemos suponer con seguridad que los fac
tores 7 valdrdn aproximadamente 1 en nuestro problema. Para disipar cualquier
posible duda, también corroboraremos esta Suposicibn con resultados precisos
en el apéndice. Por ahora, de aquf en adelante supondremos 7= 1, con lo que

las ecuaciones de velocidad global tomardn simplemente la forma r; = f( Ty Cis)»

donde las funciones especificas son aquellas dadas por las ecuaciones A-1 y A-3.

Método del Intervalo Medio

Para resolver 1a ecuacién E - 14 en cada punto, se cuenta con la temperatura en
el bulto T}, y las concentraciones en el bulto C;;=Cig - El coeficiente h se podrd
calcular a partir de las propiedades del bulto que se evalGan en cada punto ; a es
conocido. Las r; son funciones conocidas dependientes de Tg y Cjp, ( Ci5) - Los
calores de reaccidon AHj se podréin calcular facilmente a cualquier temperatura
por medio de 1a ecuacién E - 47. Aquf es importante aclarar que , aunque en
rigor los A!Ij se deben calcular a la temperatura de la superficie, los calculare_
mos a la temperatura del bulto del gas. Hacemos esto con el fin de ahorrar tiem-
po de computacién, puesto que la solucién de E - 14 debe ser iterativa, y no de-
seamos incluir en cada iteracién el cdlculo de los AH]- , sino tomarlos como un
valor conocido a la temperatura Ty . Es obvio por tanto, que la ecuacién E - 14
se puede escribir como una ecuacién cuya finica incdgnita es Tg. Sin embargo, no

es posible poner T g en forma explicita; por ello se requiere una solucibn iterati-
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va. El método que emplearemos para resolver esta ecuacidén es una modificacion
del método del intervalo medio. Como 1a solucién de esta ecuacibén es una parte
considerable del programa de computadora, es importanie hacer una breve des-
cripcién del método. Usaremos para ello la ecuacién E - 14 a la que serd apli-
cado. Los pasos son los siguientes:

a ) Se define una funcién error igualando a cero la ecuacién , como se muestra:
Y=ry (- AHy) +19 (- AHy) +1rg (- AHg) —ha (Tg - Ty) =0

b ) Por ser exotérmicas las reacciones , la temperatura en la superficiz debe
ser mayor que la temperatura en el bulto del gas. Por tanto , la iteracién em-
pieza tomando como limite inferior de 1a solucién Tg = Ty, .

c ) Se define una Y izquierda que se evalGia suponiendo Ts =Tpyuna Y derecha
que se calcula haciendo Tg = Ty, + 5 . Se comparan los signos de Y izquierda y
Y derecha; si son distintos, la solucidn estd en el intervalo entre Ty 5 Ty t5
si son iguales, se aumenta T 4 supuesta en 5 grados. Lo mismo se hace cada vez
hasta que Y cambia de signo. Cuando esto ocurre, se tiene localizada la solu-
cién dentro de un intervalo de 5 grados.

d ) Para afinar la solucién se parte el intervalo por la mitad en cada nueva itera
cién. Por medio del anilisis del signoen Y , se tiene el criterio para reducir
el intervalo por la derecha o por la izquierda. Se continfia asf hasta encerrar la

solucién en una tolerancia dada, que en nuestro caso serd de 0.1 °.

Incluimos aquf el diagrama de flujo completo de este método tal como se usa en

el programa.
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METODO DEL INTERVALO MEDIO

FIGURA 4
( INICIAR )
Tsi = Tb L = Bandera
Tsd =Tb+5 S = Memoria
i =izquierda
/ d =derecha
L=0
w
Tsd=Tsd+5 Yi=Yi(Tsi)
Tsi=Tsd Yd=Yd(Tsd) <
+
¢Yi-Yd? iL=0?
~ NO
L=1
eYi-yd? Tsi=Tsd A
S=Tsd Tsd=S
v
Tad = T3 Yi=Yd
(Tsd-Tsi)/ 2
»0.1° i
2| S-Tdb >
= Tsd+Tsi
Tg =ity

PARAR
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Con la temperatura en la superficie encontrada de esta forma es posible calcular
las velocidades de reaccién a esa temperatura y evaluar las derivadas de las ecua

cionesE-3 a E-7, E-10 y E-11.

Con esto queda casi completo el modelo matemédtico del reactor en el estado es-
tacionario. Sélo resta, como punto relacionado con el modelo, el cilculo de las
propiedades. Trataremos este punto después de referirnos al modelo del régimen

transiente.

3 ~-1-4 RESUMEN DEL MODELO

Es importante sintetizar algunas de las premisas del modelo del estado estacio-
nario utilizadas en este trabajo.

1 - Se emplea un modelo pseudohomogéneo de flujo tapdn (esto es, se supone que
no hay dispersi6n axial ni radial ).

2 - Por ser un modelo pseudohomogéneo se requieren velocidades de reaccién
globales. Para calcular éstas, se supone lo siguiente:

a ) Las concentraciones en la superficie son iguales.a las del bulto del gas ( jus-
tificacién en el apéndice ) .

b ) La temperatura en la superficie es distinta a la del bulto del gas y se evalia
en cada punto.

¢ ) Se considera al catalizador no poroso, por lo que el factor de efectividad in-
terno se iguala a 1. Esto implica que no hay resistencias a la transferencia de
masa y calor internas ( justificacién en el apéndice ) .

3 - La integraci6n de las ecuaciones diferenciales de balande de masay energia
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debe ser numérica ; para establecerla se usari el método de Runge-Kutta de 4°

orden.

3 - 2 Régimen Transiente

3 -2-1 GENERALIDADES

El modelo matemético para el estado no estacionario o régimen transiente, con-
tiene las mismas simplificaciones que el ya descrito para el estado estacionario.
La diferencia bdsica entre ambos , es la inclusién del tiempo como una variable
en las ecuaciones de conservaci6n para el reactor. De esta forma , el modelo del
régimen transiente estard constituido por un sistema de ecuaciones diferenciales

parciales y no ordinarias. El planteamiento de dicho modelo se ofrece a continua-

cibn.

3 -2 -2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

3 - 2 - 2 -1 Balance de Materia

En forma semejante al balance de materia desarrollado para el estado estaciona-

rio, se toma un elemento cilindrico de reactor de volumen AV.

Por el plano z entran :

Nilz At A g mol seg cm?
seg cm

Enz + Az salen:

2
Ni,z+Az AtA _gmol segcm
seg cm
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Se generan :

3
Z*l( ajj rj) pbAAz At _gmol gr ecm? cm seg
= seg gr cm3

El cambio de moles en el elemento de volumen AV es entonces :

AAz, N; cm2 cm mol seg
b e £1o,

e
seg cm® cm
La ecuacidén de balance de materia queda como sigue :

N,| AtA — N-l +az AtA + i (auTs)onA AzZAt = A Az ,, N;
il z i|z z = ijti’Pp A(—ul—)

Si se divide entre A Az Aty se toma el lfmite cuando Az—0 y At— 0 ,resulta:

24
ON; i ass PLT: — 3¢ u )
- + = bl = R
dz R at
Desarrollando la derivada de la derecha , queda :
3
~A X (eyrj)ep - L AN - N ou
oz j=1 &2 b u Jt u ot

Por las razones expuestas al realizar el balance de energia, no se comete un error

importante considerando la velocidad u constante en el tiempo. Por ello,du_ _

ot
y la ecuacién se reduce a :
AN; ue ZS T = 9N,
- =N 4+ b a i e
v e P 9 d E - 16

Es posible aplicar esta ecuacidén a cada componente,con lo que obtenemos :

u ONj _(r1+r2)uob= ONy

oz ot E - 17
_ u ONp _ 1 (ry+6r, + 5r5)u ey = 9ONp
dz 2 ot
E - 18
— u ON3 + Ay — Ty ) wey = ANg

dz ot E - 19
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e ONg |, 2 (rg +t 13y uey = ONy

dz at E - 20
—u ON5 , 2 (ry+1y) ue = JNg

dz ot E - 21
WNg _ o

N, (i=1,6)=f(z) E - 22
Esta funcién estd dada por la solucidén de las ecuaciones en el estado estacionario
y es la distribucién de flujos molares a lo largo del reactor. A z=0 y t=0, en
el caso més general , las condiciones de frontera son :

N =A1+Blsen(w1t +¢1)

1

N, -= Ag + By sen ( wgt + ¢y )
N3=A3+B3sen(w3t+¢3)
N4=A4+B4sen(w4t+¢4)
N5=A5+B55en(w5t+¢5')

N6=A6+BG sen(wst + @6 ) E-23
donde :

Ay, By, wj y ¢; son constantes.

La forma de estas ecuaciones obedece a que los flujos molares de alimentacién
son algunas de las variables que nos interesa modificar periédicamente con el
tiempo.En el caso de que los flujos molares sean constantes, simplemente las

Bi correspondientes son cero.
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3 - 2 - 2 - 2 Balance de Energfa

Para este balance partimos de la ecuacién E - 9 , en la cual incluimos el cambio
en cantidad de calor durante el tiempo At en el miembro de la derecha :

3
AAt+ PpAAzAL er - AHI')j —
=1

pC,Tu [, AAt — eCpTu

p zt+ AZ

UuP AzAt(T—Tf)= A(pCp T)AAz
Al dividir entre A Az At , tomar el limite cuando Az — 0 y At —»0 y simplificar,

queda la siguiente ecuacion :

3
_ _d(eCpTu) 2 pbz rj(-AHr)j— U(T-Tg) _ Jd(eCpT)
Jdz =1 rh at

Considerando constantes e, Cp y U:

3
—pCpu 0T + ey er(-AHr)j— U(T-Tg) _eCp 3T
dz =1 rh a3t
Si se divide entre eCp , da ¢
3 -
u dT ST r, (-4AHr); — U(T-Tg) _ QT
oz PEP (= . rh pCp Ot
E-24
Esta ecuacidn tiene como condiciones iniciales :
a t=0 y z=>0
T = #(z) E - 25

También esta funcién se obtiene por medio de 1a solucién de las ecuaciones en el
estado estacionario . Es la distribucion de temperaturas en ese estado a lo largo
del reactor ;

a z=0 y t=0 enelcasomis general:

T=A, + B

7 7 sen ( wot +®0) E - 26
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De la misma manera que para el estado estacionario , es necesario establecer un
balance de energfa en el régimen transiente para el fluido de enfriamiento. Las
cantidades involucradas en este balance son las mismas que las que intervienen
en el estado estacionario, sélo que ahora se debe tomar en cuenta el término de
acumulacién de calor en el elemento de volumen de envolvente AVe durante el
tiempo At . Esi\:e término queda representado como sigue :

Aelz A(peCpp Tp)

donde :
Ae = seccibn transversal de flujo del fluido de enfriamiento cm?
¢y = densidad del fluido de enfriamiento _g
cm
Por tanto , 1a ecuacidén resultante es la siguiente :
AtFCp Tg |, + UPAzAt(T-Tf) Ny — AtFCpTg| . =

Ae Az A ( prpf Tg) = Ae Az p Cpp ATy
Si dividimos esta ecuacién entre Az At , reacomodamos términos y tomamos el

1fmite cuando Az -0 y At—0 , obtenemos :

—FCpp OTg UP(T-Tg) N, = e;CppAe OT;
dz i ¥ 1 at

Si consideramos que :
F=us Aep £

donde ug = velocidad lineal del fluido de enfriamiento cm
seg

y dividimos entre Ae ¢ prf , la ecuacién del balance de energfa del régimen tran-
siente para el fluido de enfriamiento resulta finalmente :

ot dz Ps Cp; Ae E - 27
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Las condiciones iniciales para esta ecuacidén ,son :

Ty =17(2) ' E - 28

Esta funcién es la distribucién de temperaturas a lo largo del reactor para el
fluido frio ,

a z=0 y t=20

Tf=cte. E -29

3 -2 -3 SOLUCION DE LAS ECUACIONES

El problema de resolver las ecuaciones del estado no estacionario o régimen tran-
siente , consiste en resolver el conjunto de 7 ecuaciones diferenciales parciales
(EDP) E-17 a E-21, E-24 y E -27 , con las condiciones correspondien
tes. Estas EDP , como sistema, son del tipo hiperbélico y por ello es posible apli-

car para su solucién un método numérico denominado método de las caracterfsticas.

3-2-3-1 Método de las Caracterfsticas :

Con el objeto de explicar el método y aplicarlo a nuestro problema , tomamos las
ecuaciones E - 16 , E-24 y E - 27 . Conviene escribir las ecuaciones enla si

guiente forma ¢

3
aNi Y U BN!- o= u Z aij rj pb E - 30
ot Oz =1

3
T, uw T = g ), T AH) — W(T-Tg)
ot dz eCp j=1 J rh pCp
E - 31

oTf 4+ w 9T, = UP (T-Tp) N,

dt dz eg Cpg Ae E - 32
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Dadoque Nj =N; (t,2z),T=T(t,z) y Tg=Te(t, z) . las diferenciales

totales son :
dN; = 9N, dt + ON, dz E - 33
at dz
dr = T dt + T dz E._34
ot Oz
d'I'f = an dat 0 BTf dz E -35
Jot dz
Tomando por pares E-30 con ©-33, K-31 con E-34 y E-32 con
E - 35, resulta :
N JN. u S r: P E - 36
LIONE PSSR = @ss *j b g
ot + oz =1 i
oNj dt + ON;dz . dN
ot dz
3
dT OT =T r, (- Aflr), — U(T-Ts)
3 u j j LI O Sl i
Jt 3z eCp j=1 rh ¢ Cp
T dt + JT dz= 4T s
ot dz
JT¢ uy Ty _ UP ¢(T=T.) N, E - 38
dt + dz e, Cp, Ae
fcf
OTg dt , _OTgdz. dTg
St Dz

Los pares de ecuaciones E - 36 , E - 37 y E - 38 se pueden considerar como

ecuaciones simultdneas cuyas incognitas son :

JN; ,
t

@ o/

T

F)/o/
o+

ON;

dz

oT
dz

OT¢
Oz

y

respectivamente
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Efectuando el determinante de cada par e igualando a cero , tenemos para los dos

primeros pares :

1 u
=dz—udt=0; obien dz _
dt dz dt ™
E -39
y para el par de ecuaciones E - 38 se tiene :
L g
=dz—udt = 0: obien dz _
dt dz dt
E - 40

Las ecuaciones E - 39 y E - 40 se denominan curvas caracteristicas. Sus
tituyendo la ecuacién E - 39 en las ecuaciones E - 33 y E - 34 yla

ecuacion E - 40 en la E - 35 , obtenemos lo siguiente :

Ny = DN, . dNj  u y© dt
ot dz E-41
dnl = OT QT
S et E - 42
de i ( an + an - up ) dt
ot dz E - 43

Nétese que los términos entre paréntesisde E-41, E-42 y E - 43 son igua
les a los miembros izquierdos de E- 30 , E-31 y E - 32 respectivamente.
Por tanto, podemos obtener :

3
u z (aij T Pb)dt

dNi =
=1
3
dT = (_ey Z ry (- AHr); — U(T-Tg) dt
eCp =1 rh ¢ Cp

ate ={__UP (T-T;) N
f _— f dt
( e CpfAe t )



3
dNi =g z("'ijrjpb) E - 44
dt =1
3
SR I 8 W < IR R E - 45
at pCp j-1 ' rh p Cp
dTy _ _UP (T By, E - 46

De esta manera.el sistema original de ecuaciones diferenciales parciales se pue
de sustituir por un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias que incluyen

las ecuaciones de las curvas caracterfsticas. Con el objeto de resolver las ecua
ciones por este método , requerimos de un diagrama de z contra t, en el cual

graficamos familias de curvas caracterfsticas :

4
P N
CURVA\S‘ CARACTERISTICAS TIPOL H-M‘E 39 (Erll‘.:ov;;s g:ﬂmnm
2 N R TR AR o) sTliE A0

estacionario %ﬁ M Z /’7

/4/

L/ » t

INTRODUCCION DE PERTURBACIONES
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A lo largo del eje vertical z son vélidas las conciiciones dadas por las ecua-
ciones E-22, E-25 yE -28. A lolargo del eje horizontal t valen las con.
diciones dadas por las ecuaciones E -23 , E-26 y E - 29 . Estas se convier-
ten en condiciones iniciales para la integracion de las ecuaciones diferenciales
ordinarias E - 44 a E - 46. Estas ecuaciones se resuelven a través de las tra
yectorias dadas por las curvas caracteristicas , especificamente se calculan en
los puntos de cruce de las ecuaciones caracteristicas E -39 y E - 40. Para
evaluar las variables dependientes en un punto cualquiera, s6lo es necesario co
nocer los valores de esas variables en los dos puntos que le anteceden. Asf, por
ejemplo, las temperaturas y los flujos molares en el punto (1,1 ) se pueden eva
luar a partir de las condiciones conocidas en los puntos (1,0) y (08 ) (ver
figura 5 ). De esta manera se puede llenar la malla y conocer las condiciones

a la salida del reactor como funcidén del tiempo.

El método numérico que se aplica en este caso es el de Euler modificado.Este mé
todo tiene el mismo fundamento que el método de Runge Kutta anteriormente expli
cado, pero es menos preciso que aquél. Sin embargo , aguf resulta més convenien
te puesto que es més fécil de aplicar y su menor precisién se puede compensar

por medio del uso de incrementos més pequefios . El conjunto final de ecuaciones
diferenciales ordinarias que se resolverén a lo largo de las trayectorias descri-

tas por las ecuaciones caracteristicas se da a continuacion :

dN; = —upp(ry + ro )

dt

dNo - — upy (r1+6r2 + 5rg )
dt 2
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dNg = upb(rl—r3)
dNy - 2uPy (r9 + r3)
dN; = 2ul’b(r2 +r3)

3
dT = Ph er(-AHr)j—— U(T-T¢)

dt PCp =1 rh P Cp
dTy _ _UP (T-Tp) Ng
dt P Cpf Ae

3 - 3 Célculo de Propiedades

Antes de pasar a la elaboracidén de diagramas de flujo para el programa de com-
putadora, debemos establecer como se efectuaré el cédlculo de propiedades . Es-
te punto es importante , puesto que gran parte de la precisién en 1a solucidén nu-
mérica depende de una buena evaluacion de las propiedades . Ademds, una sub-

rutina del programa corresponde al cllculo de propiedades.

3 -3-1 CAPACIDAD CALORIFICA

Los calores especificos serdn evaluados para cada componente como una funcién
de la temperatura,a partir de fé6rmulas polinomiales del tipo :

Cp= 8 + bT + cT® + dT°
Los pardmetrosa, b, ¢ y d se han tomado de los datos de K.A. Kobe y cola-
boradores que aparecen en la tabla C (referencia 11) . El error al evaluar los
calores especificos en esta forma es , en todos los casos , menor de 3.5% .
Puesto que se requiere un Cp promedio en el balance de energfa, serd necesario

calcular tal Cp como un promedio basado en las fracciones molares x; de cada
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componente . Asf : p= >, xCp

3-3-2 CALORES DE REACCION

Debido a que los calores de reaccién son una funcién de la temperatura, seré
indispensable calcular éstos punto por punto. Aquf harermos uso de la ecua-
cion :
T

AHT = AHTO it fToACp dT E - 47
enla que ACp es la diferencia de capacidades calorificas molares entre reac
tivos y productos, AHT0 es el calor de reaccibén calculado a una temperatura
base To y AHp es el calor de reaccibn a la temperatura T. Los AHTO se

evaluardn a To = 298° K tomando como base los calores de formacidén que apa

recen en la tabla 1-1 de la referencia 20,

3-3-3 CALCULO DE VISCOSIDADES Y CONDUCTIVIDADES TERMICAS

La evaluacién de viscosidades y conductividades térmicas individuales se ha-
r4 a partir de la teorfa del potencial de Lennard Jones. La viscosidad para un

solo componente estd dada por la ecuacién de Chapmann Enskog :

-5 ,
K= 2.6693 X 10 M T
X -

o Q E - 48
donde :
# = viscosidad en poises
T = temperatura en °K
M= peso molecular

0.€= constantes en la funcién de energfa potencial de Lennard Jones.
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Q“= integral de colisién para viscosidades, funcién de Ko T
€
( Ks = constante de Boltzmann )
Aquf es conveniente aclarar que la relacién funcional entre Ka T y {se
€
presenta en forma de tabla o grédfica en la bibliograffa consultada ( referen-
cia9 ) . Para poder introducir esta funcién a un programa de computadora,
fue preciso efectuar un ajuste por mfnimos cuadrados, para lo cual se toma-

ron 13 puntos de la curva y se usd una funcidén del tipo :

2
Q=A[log(&T)]3+B[log(K,T):l +

€ €
C log ( i{_.:_’l‘ ) + D E -49
Los pardmetros A, B, Cy _D obtenidos asf y que dan una desviacién mi-
xima de 10% y una desviacién promedio de aproximadamente 4%, son :
A =-0.21315209 C=-1.6744785
B =1.0249554 D=1.6124526

La conductividad térmica para un componente se obtiene por ( referencia 2 ):

k= (Cp+ 22 ) e
donde :
k = conductividad térmica cal
°C seg cm
Cp = capacidad calorffica cal
gr °C
R = constante universal de los gases = 1.987 cal
g mol °K
M = peso molecular gr

g mol
Una vez calculadas las viscosidades y conductividades térmicas individuales

de todos los componentes por medio de las ecuaciones E -48 y E - 50, se



debe emplear otra correlacidon para obtener las propiedades de la mezcla a
partir de las individuales. Para realizar &sto, se aplican las siguientes ecua

ciones ( referencia 2 ):

n
# mezcla = Z X;  Mi E-51
i=i n
e Xj Cbu
=1
donde: 1
M; _'z_ 4 2 <
®ij - 1 (1+M1 : i M1J1/2 Mj | 1/4
NG j o i
x = fraceidn mol.
ki = viscosidad individual
M = peso molecular

Para conductividad térmica:

Se aplican las mismas ecuaciones, intercambiando solamente las " u "
por-1 ki
La estimacidn de las propiedades de transporte por medio de la teorfa del po-
tencial de Lennard Jones sdlo es aplicable a compuestos no polares. En este
trabajo se aplica la misma teorfa a todos los componentes. incluyendo al agua
y al dxido de etileno que son polares, sin embargo, no se introduce un error
importante debido a que la simulacibn se efectGa a una presidon de 1 atmdsfe-
ra a la cual no se presentan desviaciones considerables provocadas por la po
laridad. Para aplicar las ecuaciones involucradas con las propiedades de
transporte se requiere obtener los parimetros € y o para cada componente.
Para componentes no polares dichos valores se hallan reportados en tablas;

para los componentes polares es necesario estimarlos. Las correlaciones cue
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se usan aquf para esta estimacidn son ( referencia 9 ) :

€

—= 115 'Tb
Ke

o= 1.17 (vb) 1/3

Th y Vb son temperatura normal de ebullicién en °K y volumen molar en el

punto de ebullicidn en cm3 , respectivamente. Los datos empleados en es
mo.

te par de ecuaciones se obtuvieron de la tabla D-7 de la referencia 9.

Por lo que respecta a los parimetros € y ¢ para los demis componentes

( nitrégeno, oxigeno, etileno y bidxido de carbono ), se extrajeron de la refe-

rencia 20,

3-3-3 CALCULO DE PARAMETROS DE TRANSFERENCIA

Para el cllculo del coeficiente de transferencia de calor h, se recurriri a la

siguiente correlacidn:

-2/3
h = C,G Jh (Pr) /
donde:
h = coeficiente de transferencia de calor de la superficie del
catalizador al bulto de gas cal
Ok cm 2 seg
C = capacidad calorffica de la mezcla cal
P e
K ecm® mol
G = masa velocidad total g mol
seg em?
Pr = nGimero de Prandtl C,E m

Jh = nlimero adimensional funcién del nGmero de Reynolds



Jy, se obtendr# por medio de la ecuacidn ( referencia 18 ):
-1/2
J, = 1.15 (Re)
Re = nlmero de Reynolds D G PMM
I
D, = diidmetro de partfcula -
PMM = peso molecular medio = Z‘,— 1 M

3-4 Diagramas de Flujo

Como ya expresamos, los diagramas de flujo de los programas de computado
ra vienen a ser una recopilacidén y culminacidn de lo expuesto en este capftu-
lo. Presentaremos dos diagramas bisicos, uno para el estado estacionario

y otro para el régimen transiente, los cuales tienen algunas subrutinas en co

mbn o muy parecidas.

3-4-1 ESTADO ESTACIONARIO

Se compone de:

a Programa principal

b Subrutina Runge.- Aplicacion del método Runge Kutta de 4°
orden.

c Subrutina Deri.- CAlculo de las derivadas necesarias para el

Runge Kutta. Incluye el método del intervalo medio

d Subrutina Propie.- Chlculo de Propiedades

3-4-2 REGIMEN TRANSIENTE

Esti formado por las siguientes partes:
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Programa principal

Subrutina Euler. Aplicacion del método de Euler
Subrutinﬁ Deri. Calcula las derivadas que serfn usadas
por el método de Euler

Subrutina Propie

Subrutina Grafic. Grafica los resultados para tenerlos en

forma mis objetiva y clara.
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{INICIAR)
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RESULTADOS
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PROGRAMA PRINCIPAL

ESTADO ESTACIONARIO

K - es una variable que indica cada vez que se termind un intervalo. Cuan
do esto ocurre, K =0. Si K # 0, se calculan derivadas .

ICOUNT es un contador del nlmero de intervalos.



SUBRUTINA RUNGE
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|
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X=X +0.5AX;

K
M=0

=0

RETURN
regresar)



SUBRUTINA RUNGE

M es una variable cuyo valor indica qué rama del siguiente bloque se debe seguir.
El subfndice '"i" indica que se esti aplicando a cada una de las ecuaciones del sis
tema E-3 a E-7 y E-10, E-11

SAVEY guarda el valor de Yn en cada intervalo (E-12)

PHI sumaknj + 2 kny, + 2 kng + kn,

conforme obtiene cada término.

Aunque el método se esté aplicando a las ecuaciones E-3 a E- 7y E-10, E-11,

1a notacibn estd generalizada por medio de las ecuaciones E-12y E-13
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SUBRUTINA PROPIE
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SUBRUTINA EULER
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SUBRUTINA GRAFIC
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4 RESULTADOS Y CONCLUSIONES

Las variables en la corriente de alimentacidn que se seleccionaron para su es-

tudio fueron la temperatura y el flujo, como ya se especifico.

De esta manera, se hicieron tres corridas del programa que simula el régimen

transiente variando por separado cada una de las variables enunciadas y variin

dolas conjuntamente.

La forma de las variaciones introducidas en las condiciones de alimentaci6n fue
periddica, de acuerdo a una onda sinusoidal, alrededor de su valor en el estado
estacionario, es decir; para la o las condiciones de alimentacidn sujetas a va-

riaciones peribdicas, su valor en el tiempo t esti dado por:
Fo(t) = Fo(0) + A sen (wt) 1

Para observar la influencia de estas variaciones sobre el comportamiento del

reactor, se obtuvieron para cada corrida tres tipos de grificas, a saber:

- Conversion a la salida contra tiempo
- Produccidn de 6xido de etileno contra tiempo

- Selectividad global hacia 6xido de etileno contra tiempo.

En seguida se especifican los valores que se asignaron a las variables de entra
da, asf como los criterios que se emplearon para tal asignacidn, luego se pre-

sentan y se discuten los resultados.

63
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4-1 Asignacidn de valores a las variables de entrada

Los programas de simulacién del comportamiento del estado estacionario y del
régimen transiente, permiten que se les alimenten como datos un conjunto de -
variables que determinar8 los resultados. Entre mfs variables quedan como
datos no fijos, la simulacidn es més flexible y permite probar un mayor niime
ro de condiciones. Los criterios que delinearon la asignacidn de valor a las

variables fueron los siguientes, en orden descendente de prioridad:

1 Ajustar los datos de tal manera que los métodos numéricos
aplicados produjeran resultados confiables, con un tiempo
de procesamiento limitado y sin introducir dificultades ex
tras en la aplicaci6n de tales métodos.
2 Reproducir en lo posible las dimensiones y las condiciones
de operacidn de los reactores reales de PEMEX.
Asf, para el estado estacionario se introdujeron como datos los siguientes valo

res de entrada:

Masa velocidad total = 0.€0333 gr. mol
seg. cm?2

Masa velocidad corriente de enfria-

miento = 211 740 1b
nr  ft2

Fraccidon mol de etileno - 0.11

Fraccidn mol de oxfgeno = 0.06

Fraccidén mol de dxido de etileno = 0.00



65

Fraccidn mol de biéxido de carbono = 0.07
Fraccidn mol de agua = 0.003
Fraccion mol de nitrégeno = 0.757
Temperatura de la corriente de reaccidon = 543 ° K
Temperatura del mobiltherm (enfriamiento) = 513 ° K
Coeficiente de transferencia de calor ‘ = 50 BTU

hr ft °F
Presion = 1 atm
Longitud del reactor = 50 cm
Dismetro de los tubos = 2.54 cm

Todos los datos anteriores, con excepcidn de la longitud del reactor, la masa
velocidad total y la presidon, reproducen valores reales del reactor de PEMEX.
En cuanto a la longitud, no se tomd el dato real de 750 cm aproximadamente, ya
que esto implicaba un tiempo de procesamiento demasiado grande al simular el
régimen transiente. Para compensar &sto, se redujo la masa velocidad real -

de 0.05 gr mol (10287 1b ) en forma proporcional hasta 0.0033

seg. cm hr ft
gr mol (686 1lb_ ). Haciendo esta reduccidn en masa velocidad y lon-
seg. cm2 hr ft

gitud , la conversidn y demés variables de salida permanecen pricticamente sin
alterarse. Por lo que respecta a la presidn, el reactor real opera a 15 atm. Sin

embargo, la cinética que se empled para la simulacidon se determind a una pre -

sibn de 1 atm; de ahf que se haya introducido este valor.
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El coeficiente de transferencia de calor se calculd como un valor promedio a
partir de un balance de calor con las temperaturas y las cantidades de calor

del reactor real.

Para el régimen transiente se dieron los siguientes valores de entrada:

Fracciones molares Iguales que las especifi

cadas para el estado -

estacionario.
Temperatura del mobiltherm (enfriamiento) = 513 °K
Coeficiente de transferencia de calor U = 50 BTU

hr ft 2°F

Presion = 1 atm
Temperatura del mobiltherm (enfriamiento) = 513 °K
Longitud del reactor = 50 cm
Difimetro de los tubos = 2.54 cm

Cuando se varid la temperatura, la ecuacién I-1 tomd la siguiente forma:
T (t)= 543 °K + 10 °K sen (wt)

Esto implica que la amplitud de las oscilaciones fue de 10 °K con lo que la tem
peratura varid entre 533 y 553°K. Flvalor elegido para la frecuencia de las osci
laciones ( w ) requiere una explicacién més amplia. Como se puede observar en
la figura 5, se tienen dos tipos de curvas caracterfsticas. A las descritas
por la ecuacidn E-39 les llamaremos curvas caracteristicas tipo I, a las dadas

por la ecuacidn E -40, las denotaremos por curvas caracteristicas tipo II. La
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primera curva caracterfstica de tipo I ( que representa el limite del estado
estacionario, es decir, a la izquierda de ella las perturbaciones introduci -
das no tienen efecto afin ), se cruza con curvas caracterfsticas del tipo II
a intervalos que dependen del espaciamiento Az que se da para la integra-
ci6n de las curvas del tipo I. Dado que Az queda fijado como un méaximo
permisible por la precisién del método numérico y el tiempo de procesa -
miento 1fmite, esto fija también el espaciamiento de las caracterfsticas
de tipo II y por lo tanto el At con que se introducirin las variaciones a lo
largo deli eje t con z =0 . Unavez que estd fijo el At, esto determina
cuantas curvas de tipo I se pueden integrar sin exceder un lfmite razonable

de tiempo de procesamiento.

Mediante pruebas, se concluyd que se podfan integrar hasta 25 curvas con
un Az miximode 1 cm. Para poder apreciar variaciones ciclicas sufi -
cientes con un mfAximo de 25 curvas, se pensd que serfan convenientes ocho
caracterfsticas de tipo I para un ciclo completo (desde wt = 0 ° hasta-
wt =360 °), lo cual permite simular tres ciclos completos. Esto fija

el valor de w de la siguiente manera:

Si se recorre un ciclo en ocho intervalos de tiempo, cada intervalo debe per
mitir recorrer T radianes . En la figura 5, se aprecia que este
4

angulo se debe recorrer en un tiempo dado por At, . Este intervalo se -

puede calcular como:
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Aty = DELT2- DELT1

donde DELT1 = Az = 1 cm = 0.00665 seg
u 150.33 cm/seg
y DELT2 =Az = 1 cm = 0.02997 seg
uf 33.356 cm/seg
de donde w = U

4 (DELT2 - DELT1)

lo cual da un valor de: 33.6 seg

Aunque este valor resulta demasiado pequefio para ser prictico, es aceptable

tebricamente.

Por otro lado, cuando se varid el flujo molar total, éste se calculd por medio

de la ecuacibdn:

N (t) = 0.00333 gr mol_+ 0.000666 gr mol2 (wt)
seg. cm seg cm

Con w asumiendo el mismo valor que ya se especificod para las variaciones de
temperatura. Notese que el valor miximo de la amplitud de las oscilaciones

fue 20 % més alto que el promedio y el mfnimo 20 % més bajo.

4.2. Presentacion de Resultados

Los resultados obtenidos se muestran en el apéndice en forma de tablas y de -

gréficas.

Para el estado estacionario se reportan, en funcién de longitud, perfiles de las
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siguientes cantidades:

Temperatura de mezcla reaccionante

Temperatura de fluido frfo

Conversidon = moles de C2 H4 que reaccionaron
moles de Co Hy alimentadas

Rendimientos de C g Hg4 O = moles de C,H4O producidas
moles de CogH4 alimentadas

Estos resultados se encuentran en la grafica 1 y en la tabla 3 del apéndice.

Para el régimen transiente se reportan graficas y tablas de valores (apendice B)
de variables a la salida del reactor en funci6n del tiempo. Las variables repor-

tadas son:

Convexrsion

Selectividad de CgH40 = Rendimiento de C, H4 O
Conversidn

Produccion de C 2 H4O

Los resultados estfn distribuidos de la siguiente manera:
a) Con variaciones de temperatura exclusivamente:
Conversion : Grifica 2 y Tabla 4
Selectividad de CoH4O : Gréfica 3 y Tabla 5
Produccién de Cg Hy O : Gréfica 4 y tabla 6

Temperatura de salida : Tabla 7
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b) Con variaciones de flujo exclusivamente:
Conversibn : Gréafica 5y tabla 8

Selectividad de C, H O = Gréfica 6 y tabla 9

Grafica 7 y tabla 10

Il

Produccidn de CoH40

Temperatura de salida = Tabla 11

c) Con variaciones de flujo y temperatura simultineamente:

Conversidon : Gréafica 8 y tabla 12
Selectividad de CoH4O = Grafica 9 y tabla 13
Produccidn de CoH40 = Gréfica 10 y tabla 14

Temperaturas de salida= Tabla 15

4.3 Discusidén de Resultados y Conclusiones

Es importante tener en cuenta que los resultados obtenidos deben considerarse
mAs como resultados cualitativos que como indicadores del comportamiento -
real que presentarfa el reactor si se introdujeran en &l las condiciones simula
das en este trabajo. Este hecho se explica en virtud de las simplificaciones -
introducidas en el modelo y de la incertidumbre en el valor de algunos parime

tros, principalmente de las ecuaciones de velocidad de reaccidn.

En las gréficas 2 a 10 se pueden hacer las siguientes observaciones:
11 La conversibn total de etileno es més sensible a la temperatura
de alimentacién ( To ) que al flujo de alimentacidn ( Qo) (gra-

ficas 2y 5 ).



2. La selectividad de Co H4O para el caso de variar To pric-
ticamente se mantiene constante. Las variaciones son me-
nores a 1% ( gréfica 3).

3. La selectividad de C9H 4O varfa en + 9 % para el caso de
variar Qo ( gréfica 6).

4, Considerando los 2 puntos anteriores y dado que las varia -
ciones que se introdujercn en la temperatura fueron propor
cionalmente bastante menores que las de flujo, la selectivi
dad también resulta més sensible a To que a Qo.

5 La produccidén promedio de CoH4O disminuye ligeramen-
te en todos los casos. Esta disminucidén es del mismo or -
den en los tres casos considerados ( grificas4 , 7y 10 ).

6. Los efectos de variar Qo y To en forma simultinea se
anulan parcialmente de tal modo que las oscilaciones a la
salida del reactor para este caso estfn en un valor inter-

medio de los casos individuales.
Te En general, el modelo predice que el reactor se estabiliza
rapidamente.
Es importante aclarar que cuando se varib el flujo, la conversidn y la selecti-
vidad se calcularon de la siguiente manera:

Conversidon de CoHy = moles de Cy, Hy alimentadas al introducir



72

la perturbacién - moles de C2H4 que salieron con la perturbacidn/

moles alimentadas al introducir la perturbacidn.

Selectividad de g H4O = moles de CgH4O que se produjeron al salir

la perturbacién / Conversion de CoH 4

Estas definiciones son justificables ya que por el tipo de modelo que se selec-
ciond ( flujo pistdén), la respuesta del reactor sigue muy cercanamente la for-
ma de las perturbaciones a la entrada y es posible asociar cada onda en la
salida con una perturbacidén correspondiente en la entrada. Las deformacio
nes en las respuestas del reactor se deben a los efectos difusionales externos.
Por otro lado, las definiciones anteriores explican las aparentes discontinuida

des iniciales de la grafica cuando se varid el flujo.

Una simplificacién importante del modelo empleado, es el hecho de no haber
considerado que en el estado no estacionario la concentracién de las especies
adsorbidas en el catalizador no es constante sino que varfa respecto al tiem
po. Sin embargo; la carencia de datos de velocidades de adsorcidon impidid

introducir este fendmeno en el modelo.

Finalmente, podemos establecer las siguientes conclusiones:

- Resulta ldgico que las variacionesen To sean méis importantes que

las variaciones en Qo debido a la dependencia exponencial de las cons

tantes de velocidad de reaccidon con la temperatura.



De acuerdo al modelo empleado en este trabajo, no existe ninguna mejo-
rfa en el comportamiento del reactor en cuanto a producci6n de C yH,O
por el hecho de introducir perturbaciones periddicas en la alimentacidn.
Por el contrario, hay un descenso, aunque dudosamente significativo, en
la produccidn de CHLO .

Se recomienda el uso de modelos mateméticos més complejos que inclu-
yan dispersidn radial y variacién de concentracién de especies adsorbi-
das con el tiempo ( previa estimacidén de los parimetros necesarios), pa
ra una simulacién més real del comportamiento del reactor al introducir
este tipo de perturbaciones e inclusive estudiar el efecto de otras varia-

bles del sistema.
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