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Permeacién de Gases y Separacién de H2 con una

Membrana Tubular de Zeolita LTA

1\"101(—%(}11138 Permeadas — POI‘O Zeolita LTA — l\/loléculas Retenidas

Ch On Q"'o-_) *“N-_) ! CH,

Resumen

Para la realizacion de este trabajo se requirié de una membrana tubular de zeolita Linde
Tipo A (LTA) y se estudiaron teéricamente los coeficientes de transporte de 5 gases
distintos (H., He, Os, N, CH4) con la finalidad de obtener la difusién, la permeacion y la
separacion de los distintos gases cuando se encuentran en mezcla, y analizar su
comportamiento en funcién de dos variables (i) la relacion de flujos de mezcla a la

entrada del sistema y (i7) la longitud caracteristica de la membrana. Se encontr6 que la



permeancia depende proporcionalmente a la cantidad de gas presente, y al didametro
cinético de la molécula, de este modo, la permeabilidad de N, fue mayor que la
permeabilidad de He e H,. Se realizaron dos tipos de experimentos, el primero
corresponde a la permeacion de helio y aire, en estado estacionario y condiciones de
presiéon y temperatura estandar. Las cantidades permeadas de He, N, y O, fueron
determinadas por medio de cromatografia de gases y por mediciones directas de los
flujos de salida. Se estudi6 la permeacion variando las relaciones de flujos volumétricos
de alimentacién Que/Qare = 0.5, 1.0, 1.3, 1.7, 3.0, 5.0 y 7.5, se obtuvieron eficiencias de
permeacion para He de hasta de 80 % a partir del flujo inicial. Se compard el
comportamiento cuando el sistema opera a flujo en contracorriente o en paralelo,
resultando que la permeacién a contracorriente es un orden de magnitud mayor que la
operacion en paralelo. El segundo tipo de experimentos consistio en la separacion de H»
a partir de una mezcla ternaria, bajo condiciones de estado estacionario usando N> como
gas acarreador, a presion y temperatura estandar. Las cantidades de H., CHs y N»
permeadas fueron determinadas de la misma forma que las He, N2y O.. Se comparo el

rendimiento en la separacién de H. de la mezcla variando el area de permeado (longitud

normalizada de la membrana |' = 0.2 - 1.0) y la relacion de flujos en la mezcla

alimentada (Qy /Qcy,= 0.5, 1.0 y 2.0). Con este sistema se alcanzé una eficacia de

permeaciéon del 46 — 50 %. Los resultados obtenidos indican que la relacién de los
tiempos espaciales puede considerarse como criterio para establecer las caracteristicas
del sistema en funciéon de la relacion de flujos alimentados y del volumen caracteristico

de estos sistemas modulares de membrana.
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Capitulo |

Introduccidén

Una membrana es una barrera fisica entre dos fases, que actiia de forma activa o pasiva
al transporte de materia entre las fases, debido a una fuerza motriz (Tavolaro & Drioli,
1999). Como una primera clasificacion, las membranas pueden dividirse en dos grupos:
membranas biolégicas y membranas artificiales (Koros et al., 1996). Este tltimo término
puede ser aplicado a todas las membranas hechas por el hombre con materiales
naturales (modificados por el hombre) y sintéticos (membranas sintéticas). Las
membranas sintéticas pueden ser divididas en: orgénicas (hechas con polimeros) e
inorganicas (hechas con alimina, metales, etc.). Las membranas sintéticas también
pueden ser clasificas como “simétricas” o “asimétricas”. Las membranas simétricas estan
compuestas por un solo material o por una composicion y estructura morfolégica tnica
(a veces se les llama “isotrépicos”). Las membranas asimétricas estan constituidas por
dos o mas planos estructurales de diferente morfologia, y el tamano de los poros cambia
de una superficie de la membrana a otra (a veces se les llama “anisotrépicas”). Estas
membranas estan caracterizadas por poseer una delgada capa de material poroso o no
poroso en la superficie de la membrana, mediante la cual se realiza la separacion
(Tavolaro & Drioli, 1999). Las zeolitas son sélidos tridimensionales, microporosos,

cristalinos con estructuras bien definidas que contienen Al, Si y O en su estructura
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normal. Son clasificadas de acuerdo a su estructura como simétricas, con un codigo de
identificacién de tres letras, usado por la International Zeolite Association (IZA)(Nagy
et al., 1998).

El desarrollo cientifico y tecnolégico de membranas, representa actualmente una
herramienta importante para el diseno de procesos industriales sustentables. Desde el
punto de vista energético, las membranas son diez veces mas eficientes, con un impacto
ambiental menor que las opciones térmicas para la desalinizaciéon del agua. Esto ha
permitido proyectar que la tecnologia de separacion de gases por medio de membranas
aumente cinco veces desde el ano 2000 hasta el 2020 (Hernéndez et al., 2012). Las
membranas poliméricas se han utilizado para obtener H,, O., N» y otros gases no
condensables. Sin embargo, el factor de separaciéon es aiin muy bajo, ademas sus costos
de produccién muy altos, debido a la materia prima (cerdmicos y, en algunos casos,
metales preciosos). Las membranas zeoliticas son una excelente herramienta en la
separacion de gases, debido a sus propiedades potenciales de malla molecular, areas
superficiales grandes (Bosch & Schiffer., 1988), capacidad de generar en su estructura
sitios activos de diferente magnitud, y a sus propiedades de adsorcién selectiva debido a
los tamafios especificos de poros y cavidades, en el intervalo de tamano de las diferentes
moléculas de interés (Gascon et al., 2013). Los procesos de separacion basados en
membranas generalmente son, en cuestiones energéticas, mas eficientes y
ambientalmente mas amigables, que los procesos tradicionales de separacién; como la
adsorciéon o destilacion. Investigaciones de gran relevancia se han enfocado en la
produccion de membranas altamente permeables y selectivas para la separacion
adecuada de gases y liquidos a escala industrial (Cacho-Bailo et al., 2014). Un candidato

prometedor para la separacion y purificacion de H. y otros gases deseados son las
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membranas inorganicas, que también han mostrado un importante desarrollo en la
produccién de Hy (Lu et al., 2007). Esto debido a que estos sistemas, y en particular las
membranas zeoliticas, presentan estabilidad térmica, quimica, mecanica, ademas de una
alta selectividad hacia la separaciéon de Hs. Es debido a su funcién de “tamiz molecular”
que las membranas zeoliticas son capaces de discriminar los componentes de una mezcla
gaseosa o liquida (Kang Li, 2007). La purificacién y separacién de gases mediante
permeaciéon con membranas tiene bastantes ventajas, asi como desventajas, ambas se

muestran en la Tabla 1-a.

Tabla 1-a Esquema de ventajas y desventajas en el uso de membranas como sistema de

separacién de gases.

VENTAJAS DESVENTAJAS

¥ Se requiere tener un flujo
completamente limpio.

» DBajos costos de inversion

v

Facilidad de operacion
. . Por lo que en muchos
# El sistema del médulo de i .
casos particulas solidas y
la membrana posee un Lo

liquidos, deben ser

bajo peso y eficiencia
espacial del sistema

avances en el campo de

las membranas

removidos,
Debido a su  naturaleza

»?  Facilidad de operacion ) . .

modular, existen pocos

» El uso de sistemas recursos  y  proyectos

operativos es minimo enfoeados al escalamiento

»  Sin partes moviles asociado con instalaciones
¥ Facil instalacion de membranas.

% Flexibilidad Debido a  que  las

» Bajo impacto ambiental membranas requieren

»  Rentabilidad presion  como  fuerza

¥ Facilidad para incorporar motriz  del - proceso, e

requieren  considerables
cantidades de energia para

la compresion del gas.
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La tecnologia de membranas aplicada a separacion de gases incluye: la permeacion de
gases, la ultrafiltracion y la pervaporacion, entre otros procesos. Estas separaciones se
basan en la rapidez con la que se transfieren los solutos a través de una membrana
semipermeable. Mediante el proceso de permeacion, los componentes se transfieren
selectivamente a través de la membrana zeolitica (Hernandez et al., 2012). El flujo de
permeacion de cada componente estd determinado por las caracteristicas del
componente, el tamano de poro, las propiedades de adsorcion de la membrana y sus
caracteristicas, y de la diferencia de presiéon parcial del componente gaseoso a través de
la membrana (en el caso de permeacién con el método AP). Més que en una barrera
absoluta para un solo componente, la separacién se basa en la diferencia de los flujos
que permean, por lo tanto, el componente recuperado a través de la membrana (el
permeado) nunca es 100% puro (Kohl & Nielsen, 1997). Es importante mencionar que
cuando la permeaciéon no se realiza por el método de Wicke-Kallenbach (W-K) es
necesaria una presién parcial finita como fuerza motriz, de modo que una porcion del
componente permeado se retiene en el gas de residuo, por lo que una recuperacion de
100% tampoco es posible (Kohl & Nielsen, 1997).

Antes de abordar el tema a desarrollar para difusién, permeacién y separacion de gases
en membranas zeoliticas, es necesario revisar antecedentes y las investigaciones mas
relevantes sobre la separacion de gases con membranas, asi como, los mecanismos

mediante los cuales se difunden los gases.

1.1 Generalidades

La separaciéon de gases usando membranas poliméricas fue reportada por primera vez

hace 180 afios por Mitchell en un estudio con una mezcla de H, y COs,. En 1866 Graham

4
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propuso que la permeacién involucra un mecanismo de solucién-difusién, mediante el
cual las moléculas permeadas primero se disuelven en la parte superior de la membrana,
donde difunden a través de los poros de la membrana. La primera aplicacion exitosa de
un sistema de membranas para procesos de separaciéon ocurrié en 1970, y fue con
membranas poliméricas para separar Hs, a partir de corrientes de amonio gaseoso (Baker
et al., 2004).

La separaciéon de H. a partir de gases supercriticos!, como CHs, CO y N, se obtiene
facilmente con membranas poliméricas, debido a que H tiene un alto coeficiente difusivo
(el cual depende del sistema en que difunde) en relacion al resto de las moléculas,
excepto He. Los factores de solubilidad son favorables para H., debido a que dominan
las contribuciones difusivas y permite, en general, una alta selectividad. Por ejemplo, la
selectividad Ha/CHs de algunas membranas rigidas de poliamidas es cerca de 200 (Lu et
al., 2007). Como ejemplo, en 1977 Monsanto realizd el primer estudio completo de un
separador de membrana a escala, ajustando la relacion Ho/CO. Después en 1979 utilizo
membranas poliméricas para la produccion de CH;OH a partir de gases de sintesis, con
lo que publicé un estudio en planta que produciria 378 millones de L/ano de CH;0H, y
comercializé6 médulos de membranas con fibra hueca como separadores (Burmaster &
Carter, 1983). De 1979 a 1982 estos separadores fueron evaluados en varias refinerias de
purificacién de H, (Bollinger et al., 1982). El éxito de esas pruebas piloto establecié la
viabilidad comercial de la separacion de gases con membranas.

Algunas companias industriales que ofrecen sistemas comerciales de membrana a escala
son Air Products and Chemical, Inc. cuya aplicacién principal es para separar He, Hs,

N, Os y CO,. Union Carbide, hoy Praxair, tiene entre sus principales aplicaciones la de

! Gases supercriticos: Gases que después de alcanzar su temperatura y presion criticas poseen una viscosidad mas
baja y un coeficiente de difusién mas elevado.
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separar Ha, O2 y Nao. Dow (Generon), llamada en la actualidad Generon IGS (Innovate
Gas Systems), se enfoca en la separacién de aire. DuPont utiliza estos sistemas de
membrana para separar He e Hy; en México existen algunas plantas de esta compaiia.
En el campo de separacion de aire, la mejora econdémica de los procesos basados en
membranas ha impulsado en gran manera la unién entre los proveedores de gas
industrial con los proveedores de membranas. Esta tendencia ha sido senialada por
Prasad et al. (1994), quienes proporcionaron la cronologia descrita en la Figura 1.1-a.

En conclusion, la tecnologia de membranas aplicada a la industria ha demostrado tener

una tendencia, cada vez mayor, como primera opcion para el uso a escala industrial.

I —
Permea, Inc. se convierte en una propiedad
subsidiaria de Air Products and Chemical, Inc.

+— 1991
) 1950 Medal AL se
L’Air Liquide y DuPont forman un — convierte ol
proyecto conjunto. propie dad
1989 subsidiaria de
Unién de L'Air  Liquide,
Carbide -
il 1988 British Oxygen Co. (COB) y
Gases, Inc. v — '
Al Y 2 Down/Generon Membrane
Y N System forman un proyecto
International coniunto.
Membrane 19
Venture
forman una
empresa Albany International Membrane Venture se convierte
1985 > en una propiedad subsidiaria de Carbide Industrial

Gases (hoy Praxair, Inc.)
I —

Figura 1.1-a Cronologia del desarrollo econdémico de los procesos basados en membranas
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1.2 Aplicaciones y Costos

Separacién de Hy

H, es una molécula gaseosa, pequefia y no condensable a temperatura ambiente, con alta
facilidad para permear, en comparacién con otros gases. Esto es particularmente cierto
con polimeros vitreos usados principalmente para fabricar membranas selectivas a Ho.
Debido a su permeabilidad selectiva es facil entender porque la separacion de Hs fue el
primer proceso de separacion de gases desarrollado. En el campo del consumo mundial
de energia se predice que para el ano 2050 serd, aproximadamente, el doble del actual
(Ockwing & Nenoff, 2007). Sin embargo, existen varios obstaculos entre la produccién
de Hs, el uso y las capacidades de almacenamiento. Es decir, una tecnologia competitiva
y sustentable requiere H: de alta pureza. Las inversiones globales en el H: se han
acelerado dramaticamente, en los tultimos anos y ahora estd en el orden de varios
billones de doélares americanos. Por ejemplo, durante la administraciéon de G. Bush se
destinaron 1.7 billones de ddlares americanos a un programa dirigido hacia el avance de
la tecnologia de H,, en particular, las celdas de combustible vehiculares. La produccion
de EUA deberda aumentar aproximadamente 11Mt/ano (millones de toneladas
americanas por ano) a 265 Mt/afno (millones de toneladas americanas por afio) para
satisfacer las necesidades de transporte proyectadas en EUA en el ano 2020 (Dresselhaus
et al., 2003). Un estudio reciente asume que habra méas de 6, 000,000 de automoviles
alimentados por Hs en Europa en el afno 2020 (Bennaceur et al., 2005). En el ano 2007,
Japon anuncié sus planes de introducir cerca de 4,000 estaciones de combustible de H. y

5, 000,000 vehiculos con celdas de combustible para el ano 2020, junto con un sistema
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de cogeneracion de celdas de combustible con una capacidad de 10 GW (Bennaceur et
al., 2005). Quizéds el mejor ejemplo para una economia de H, es Islandia, quien ha
establecido como meta una completa transiciéon hacia el Hy como principal combustible
para el ano 2030. Shell Hydrogen estima que una red de estaciones de aprovisionamiento
de Hs costaria unos US$ 20,000 millones para EUA y Europa, y aproximadamente US$
6,000 millones para Japon. La proyeccion de costos de generacion de Hs que provee ITM
Power (AIM: ITM), compainia de almacenamiento de energia y combustibles limpios, en
Europa es de EUR9.90 /kg en 2015 y EUR5.50 /kg en 2025. En este escenario, H,
promete fomentar la diversidad de energias en distintas naciones, como una propuesta

ambientalmente amigable.

Separacién de He de gas natural

En la naturaleza He constituye una proporcién minima (< 5%) de algunas corrientes de
gas natural. Usualmente es recuperado mediante un proceso de dos etapas: en la primera
se recupera un crudo concentrado de He (cerca del 50%) de una corriente de gas
natural, en la segunda se purifica He a un producto de alta pureza (> 99.99% de He
grado A). Se han evaluado (Choe et al. 1988) diversos procesos hibridos para lograr su
recuperacion y su purificacién en una sola operacion. El proceso mas atractivo
econémicamente es un sistema hibrido que combina criogenia, adsorcion por oscilacion
de presién (AOP) y separaciéon con membranas para producirlo con pureza de 99.99% a
partir de gas natural diluido. Al inicio del proceso dicha corriente se enfria a -51 °C para
condensar los hidrocarburos mas pesados. Después, el gas se enfria hasta -151 °C para
condensar la mayor parte de CHy y algo de Na. En este punto el gas contiene 30-35% de

He. Posteriormente se utiliza una membrana para separar He del gas natural,
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produciendo una corriente con 95% de He. AOP se usa para aumentar esta corriente a

pureza de grado A.

Separacién de Oy y Node aire

Por mucho, el proceso de separacién de gases mas usado en la actualidad, es la
producciéon de Ny a partir de aire (Baker 2004). Las primeras membranas usadas para
este proceso estaban basadas en poli(4-metil-1-pentano) (TPX) y etil celulosa. Se
requiere una alta selectividad de O:/N, para obtener un proceso de produccién de N
rentable. Todas las membranas selectivas a O,, incluso membranas con selectividad
O2/N; menor que 2, son capaces de producir 99% de N, aunque en muy bajas
cantidades. La venta de N» se debe, principalmente, a la compra de cilindros de gas y de
N, liquido, pero una vez que el consumo excede los 5,000 scfd (standard cubic feet/day)
de N,, las membranas se convierten en la alternativa de menor costo. Esto es
particularmente cierto cuando se requiere N» con una pureza entre 95% y 99%. Un
proceso con membrana para separar N> del aire, inevitablemente producira una corriente
de aire enriquecida con O, como subproducto. En ocasiones ese subproducto llega a
contener hasta 35 % de O.. Sin embargo, ain con varias etapas de separacién con
membranas, con selectividad O:/N, de 8 y una diferencia de presion ilimitada, solo se
producird una corriente con un 68% de O,, debido a que son moléculas de didmetro
cinético parecido, lo que complica la separacién con membranas con el mismo tamano de
poro. La tecnologia mas competente para produccion de O, puro es el producido
mediante un proceso criogénico. Una comparacién de los costos de aire enriquecido de
O: producido mediante membranas y mediante separacion criogénica demuestra que la

separaciéon con membranas es, en general, menos competitiva que la separacion
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criogénica. (Baker et al., 2004). En 1991, Bhide & Stern publicaron dos estudios sobre el
costo de produccién de aire enriquecido en O, mediante procesos con membranas
poliméricas de goma de silicon poli(éxido de fenileno) en el intervalo de varias
permeabilidades y selectividades de O:/N.. Proponen médulos de membrana de bajo
costo (US$54/m?) y membranas compuestas por capas de separaciéon (goma de silicon)
extremadamente delgadas y selectivas (1,000A), que estan constituidos por materiales
cuyas selectividades de O:/N; se encuentran entre 3 y 4 y sus permeancias entre 50 y
500, y que podrian producirse con un costo aproximado de US$30-40/ton. La produccién
de estos modulos de membrana de alto rendimiento, ain se encuentra fuera del limite de
la tecnologia actual, pero abre una posibilidad a diversas aplicaciones con membranas en

el futuro.

1.3 Mecanismos y Ecuaciones de Transporte

La separacion de gases en mezcla se obtiene con base en la diferencia de sus masas
moleculares, tamano o forma, o en la diferencia en afinidad de las moléculas gaseosas a
la superficie de la membrana. Asumiendo que los poros en las membranas estan
constituidos por capilares, el transporte difusivo a través de la membrana puede ser

descrito mediante la teoria cinética de los gases.

En general, hay cuatro mecanismos de transporte molecular a través de membranas que
se resumen como sigue (Bird et al., 2013) (Figura 1.4.1-a):
(a) Flujo viscoso. Ocurre cuando la trayectoria libre media es mucho més pequena

que el tamano del poro, la difusion del gas ocurre debido a las colisiones

10
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molécula-molécula. Si un gradiente de presién es aplicado al poro, el flujo laminar
existe. Por lo que el flux molar de los gases puede ser descrito con la ecuacion de
Hagen-Poiseuille (Li, 2007).

(b)Régimen de flujo Knudsen. Ocurre cuando la trayectoria libre media de la
molécula de gas es mucho mas grande que el radio del poro de la membrana. En
este caso las colisiones de las moléculas con las paredes del poro son més
frecuentes que las colisiones entre moléculas. Este mecanismo, generalmente
predomina en membranas macroporosas y mesoporosos (Li, 2007).

(c¢) Por difusion ordinaria, que es el transporte molecular de una sustancia con
respecto a otras, debido a su movimiento molecular y estd descrita por las
ecuaciones de Maxwell-Stefan (Bird et al, 2013).

(d) Por difusién superficial, es decir, la reptancia de moléculas adsorbidas a lo largo
de la superficie de los poros (Bird et al, 2013). La difusién superficial ocurre
cuando las especies permeadas muestran una fuerte afinidad por la superficie de
la membrana y se adsorben a lo largo de las paredes del poro a temperatura
suficientemente bajo y/o alta presién. Cuando las moléculas adsorbidas son
moviles, la difusion superficial no ocurre (Li, 2007). Este tipo de flujo ocurre en
paralelo con otros mecanismos de transporte, como Knudsen y flujo viscoso

(Kérger,1992).

11



Capftulo [. Introduccién

Corriente superior Corriente superior Corriente superior
Corriente 5 ‘9o X X
superior ‘b" ¢ © A, © €y » “" ¢ ¢ %‘-
oc ¥ Y NS
C / (%] (% Apertura de
U. © © brecl'fa ]
u & transitoria en
| Q’g ® //"*“\\ la Matriz

(%]

cgcctgrﬁ

\

; )

| T~

e / . N
// N

) \
/ \
(@
!
,

Corriente inferior Corriente inferior Corriente inferior Corriente inferior

(a) Flujo viscoso (b) Flujo Knudsen (c) Difusién ordinaria (d) Difusién superficial

Figura 1.3.-a Mecanismos de transporte molecular a través de membranas.

Existe otro mecanismo de transporte molecular que es la difusiéon activada gaseosa,
ocurre cuando las moléculas permeadas son del orden de magnitud del didmetro del poro
en la membrana. La difusion se mejora con el aumento de temperatura, este efecto es
bastante marcado en este tipo de difusion por lo que puede describirse en términos de la
ecuacién de Arrhenius (Sea et al., 1996).

En el caso de capilares de tamano uniforme, se ha encontrado que, dependiendo de la
magnitud relativa del radio del poro, 7, y la trayectoria libre media de las moléculas, A,
las moléculas del gas atraviesan el capilar mediante alguno de los mecanismos descritos
arriba. A es la distancia que recorre una molécula entre dos colisiones consecutivas y se
estima a partir de la teoria cinética de los gases (Bird et al., 2013; Kikoin & Kikoin,
1979), para un gas de esferas duras a baja densidad, en donde los gradientes de presion,
temperatura y velocidad son pequenos, expresiones para la trayectoria libre media y la

velocidad molecular promedio estan dados por las ecuaciones 1.3-1 y 1.3-2

12
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_ Trayectoriatotal ~ K,T RT =] 1.3-1
No. de Colisiones «25?p  z+/2d,’N,P

v = [BRT _ BKeT 1) 1.3-2
M m S

en donde Kp es la constante de Boltzman (1.38x10% J/K), R es la constante universal de
los gases (0.0820562 atm L/mol K) y Ni es el ntmero de Avogadro

(N, =6.023x10®® mol™), M es el peso molecular (Kg/mol), m es la masa de las moléculas

(Kg), 0 es el diametro de colisién (m), p es la presién (atm) y T es la temperatura
absoluta (K). De acuerdo a estos parametros, Liepmann (1961) sugiere que cuando
(r,/A) < 0.05, el flujo tipo Knudsen predomina. De acuerdo con Kong & Li (2001), el
flujo deslizante se encuentra en el rango de (r,/A) = 0.05 a 3 y el flujo viscoso ocurre
cuando (r,/A) > 3. La razén de A al didmetro de poro d, (4.2x107° m) es llamada

numero de Knudsen.

ky =— 1.3-2

Un ejemplo de flujo tipo Knudsen es el transporte de gases rarificados. A partir de la
teoria cinética de los gases se obtiene la ecuacion para el flujo molar, para un tubo largo

capilar de radio a de la siguiente forma

8a 1 dp, _ 8a | RT dc, 1.3-3

T3 J2zMRT dz 3 \27M, dz

13
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Aqui p, es la presiéon parcial de la especie A en cualquier mezcla. Nétese que la
ecuacion anterior establece que el transporte de cualquier especie individual en estas
condiciones limitantes no es afectado por la presencia de otras especies. Asi, la velocidad
de flujo molar total en un tubo es proporcional al cubo del radio del tubo y al inverso de
la raiz cuadrada del peso molecular. Esta dependencia con respecto al peso molecular se
conoce como ley de Graham.

De la ecuacion anterior puede definirse la “difusividad de Knudsen” D, como

p, -8 | RT 1.3-4
* 3\2zM,

y volver a escribirse de la siguiente forma

dc
N,=-D, —2 1.3-5
A Ka dZ
Sin embargo, esto debe considerarse como una difusividad binaria para la especie A con

respecto al medio poroso que no es consistente con la ley de Fick, debido a que la

densidad de flujo molar no contiene el término convectivo. Como resultado, D, no es

una propiedad de estado, conteniendo como se observa, el radio a del tubo. Para
permitir la naturaleza tortuosa de los canales en un medio poroso y el area limitada de
la seccion transversal disponible para flujo, la expresion de la densidad de flujo debe

modificarse atin mas, de forma

« dc
(N,)=-Dg d_zA 1.3-6

14
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donde

DY =(¢/7)Dy, 1.3-7

y (N,)es la densidad de flujo molar basada en la seccién transversal total del medio

poroso. En esta expresion € es el espacio fraccionario libre en el material poroso, y T es
el factor de tortuosidad. Como una alternativa a la ecuacién (1.3-7) para la difusividad
efectiva de Knudsen, el cuerpo gaseoso puede tratarse como una coleccién de grandes
esferas inmoviles y usar la teoria cinética de Chapman-Enskog (Bird et al., 2013).

Los coeficientes de transporte a través de un medio poroso, tal como lo es una
membrana zeolitica, pueden ser determinados mediante un balance de masa y haciendo
uso de ecuaciones de la teoria cinética de gases (el método estd descrito en el apéndice
A), como se muestra a continuacion.

La permeancia es un coeficiente en el que se asume que el transporte ocurre en dos
direcciones, hacia el lado de la coraza y hacia el lado de tubo, de modo que en cada lado

se tiene una fraccién molar (Figura 1.4.1-b), derivada del balance de masa.

Z'SC _ FA;ET - Fr\jTZiST 1.3-8
i F’\ic

25 = FB/ECZiEC - FJTZiST 1.3-9
1 FSC
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Figura 1.3-b Esquema del balance de masa y fracciones molares obtenidos en el sistema

de permeacion y separacién (Herndndez et al. 2015).

El calculo del flux molar permeado por componente en la membrana requiere de las

ecuaciones anteriores de fraccion molar. La Fc. 1.3-10 y la Ec. 1.3-11 definen el flux del

componente del lado del tubo y el flux del lado de la coraza, respectivamente.

i = Dy _mol
' AVem s-cm?
e = Pz g ol
' AYem s-cm?
donde:

AMem =7 LMem . DI‘T-

1.3-10

1.3-11

16
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En el caso de permeancia con el método de W-K, el cambio de presiéon entre ambos
lados de la membrana es nulo (AP=0), y la presién total del sistema es la atmosférica
(Pr = 0.76 atm, en el caso de la ciudad de México), la temperatura se mantuvo

constante a 20 °C, la permeancia de He, N2 y O2 se obtuvo con las ecuaciones 1.3-12 y

1.3-13.
Jn mol
P, = . = 1.3-12
Y Py M P
P _ 302,N2 [:] mol 1.3-13
ot PT(ZSZC,NZ_ZSINZ) s-m”-Pa

Los valores de permeancia para Hs, Noy CHys a partir de una mezcla ternaria se obtienen

de las ecuaciones 1.3-14 y 1.3-15.

3N mol
P - : _ 1.3-14
; F’T(Zif—zﬁf)[ I s
P Iy cn, [=]—mo! 1.3-15
Gt P (Zfif CH, _Z::, CH4) s-m’-Pa

El modo de operaciéon mas eficiente esta determinado por el porcentaje de permeacion
del componente cuando el sistema es operado con flujo a contracorriente (CC) con la

Ecuacion 1.3-16 o en paralelo (P) con la Ecuacién 1.3-17 (Figura 1.4.1-c).

17
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a) CCy b) P (Modificado de Herndndez et al. 2015).

PCC

cc e
%P = PCC':'FPP 100
He He
p
%P! :i.loo

P cc
PHe + PHe

1.3-16

1.3-17

Otro coeficiente de transporte estudiado fue la difusiéon de los gases a través de los

poros. Para el calculo de la difusividad viscosa global se utiliza la ecuacion de Chapman-

Enskog, que se obtiene a partir de las bases de la teoria cinética de los gases

considerando las difusividades en términos de trayectorias libres medias y colisiones

entre moléculas (Ec. 1.3-18).

D, =0.0018583

2
T Oas Qg

T32 (]/MA+1/MB)1/2 [=]ﬂ

2

S

1.3-18
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Mientras que la difusividad de Knudsen se calcula con la ecuacion:

o (T e 1.3-19
(D), =9.70X0° & | — | [=]— :
M, S

Donde a representa el radio del poro. En este caso « =2.10x10° cm .

1.3.1 Tiempo Espacial como Pardmetro para Evaluar la Eficiencia de

-7
Permeacmn.

El tiempo espacial, T”, ha sido definido como la relacién de los volimenes y de los flujos

volumétricos en las regiones del tubo y la coraza, de la siguiente manera.

R
oV 1.3.1-1
QEnt.
donde R indica la regién (coraza o tubo), con V¢OFZ = 175 ¢cm?y V'UP9=1.52 cm?;

Q" 1. es el flujo volumétrico a la entrada de cada regién de la membrana. Por lo que la

relacion de tiempos espaciales entre la coraza y el tubo es:

CORAZA CORAZA TUBO
T \Y Q

He,Ent. 131—2

TUBO ~ (~CORAZA VTUBO
Aire,Ent.

T
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1.3.2 Estimacién de las Energlas de Activacién de Difusién

Para realizar una estimaciéon teodrica de las energias de activacién, segin describen Xiao
& Wei, 1992, es necesario realizar dos suposiciones,; 7) Las energias potenciales son
atribuidas a las interacciones entre la molécula y los &tomos de oxigeno de la zeolita, por
lo que las interacciones entre atomos de silicio y cualquier catién son despreciables, no
se incluyen las interacciones entre moléculas, y i7) La geometria de la zeolita es simple:
el poro (o cavidad) es esférico y los atomos de oxigeno se encuentran en la superficie de
la cavidad. La entrada del poro es circular y los atomos de oxigeno estan distribuidos
equitativamente en el perimetro del circulo. La molécula en el poro es modelada como
“una esfera (la molécula) dentro de otra esfera (el poro)”. El didmetro de la molécula
estd determinada por una representacion esférica de la molécula, lo que es equivalente
constantes de longitud de Lennard-Jones, 0.. Las moléculas en la entrada del poro son
modeladas como “un disco circular (la molécula) en una esfera concéntrica (el poro)”. El
diametro de la molécula es el didmetro minimo de la seccion transversal de la molécula,
dy. Los valores de ow y dy estan especificados en la Tabla 1.3.2-a, junto con los valores

de las constantes de energia potencial para las distintas moléculas.

Tabla 1.3.2-a Dimensiones para la estimacién de energias de activacién de varias

moléculas.
Molécula, dn (A) ouw (A) en/K (K) Ow/ d
Helio 2.6 2.576 10.2 0.99
Hidrégeno 2.89 2.915 30.8 1.01
Oxigeno 3.46 3.433 113 0.99
Nitrégeno 3.64 3.667 99.8 1.01
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Las suposiciones anteriores conducen a la siguiente suma de potenciales de Lennard-

Jones

12 6
o~ S 4 (%J —(QJ 1.3.2-1

O en el poro p

Para la energia potencial en el poro. El ntimero total de iones de oxigeno es 5 para cada
uno de los anillos de una zeolita A. La distancia, 7., del centro del poro al ntcleo de

oxigeno puede calcularse como:
1
r,=2(d, +dy) 1.3.2-2

donde d. es el diametro del poro y do es el diametro del atomo de oxigeno. En este
estudio los valores de d. v do estan dados por 4.2 A y 2.8 A para 5A segin Ruthven,
1984. Las constantes de longitud potencial, o., para cada para cada par de molécula-

oxigeno en el canal es:
o, =5(d,+do) 1.3.2-3

Su correspondiente 2. es

1131 1.3.2-4

20| ™
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donde R es la constante de los gases y 113 es el valor de 2o/R para oxigeno (Bird et al.,

2001). De igual forma el potencial en la entrada del poro puede ser estimado por:

12 6
o~ Y 4 (zj _(ﬁj 1.3.2:5
O en la entrada re I'e

Para una zeolita 5A hay 72 atomos de oxigeno en el poro que es una cavidad esférica
con un didmetro aproximado de 11.4 A (Breck, 1974; Barrer, 1978). Entonces r; y (i se

pueden estimar por:
r,=5(d.+dy) 1.3.2:6

o, =5(d, +dg) 1.3.2-7

Finalmente la energia de activacion puede ser estimada por

E=0_ -, 1.3.2-8

donde

®, . =max(d, d.), & .., =min(d,, d ) para valores dados de (d,,o,) 1.3.2-9
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1.4 Estado del Arte

En 1989 Gavalas et al. depositaron capas amorfas de SiO, sobre las paredes de tubos
porosos Vycor mediante la oxidaciéon de SiHi con reactivos que fluyen en direccién
opuesta: SiHy se hizo pasar por dentro del tubo, mientras que O- se hizo pasar por fuera
del tubo. Los dos reactivos difunden en direccién opuesta al otro y reaccionan en las
paredes del lado interior del tubo para formar una delgada capa de SiOs. Una vez que
los poros se saturan, los reactivos ya no estdn en contacto y la reaccién se detiene. A
450 °C y 0.1 y 0.33 atm depositanto SiO, y en presencia de O, la reaccién se completa
en 15 min. Ellos estimaron que el espesor de la capa de SiO es cerca de 0.1 u. Sus
mediciones de permeacion de H, y N, mostraron que la pelicula de SiO, fue altamente
selectiva a la permeacién de H.. La razén de flux entre Ho y Ny a 450 °C fue variada
entre 2,000 y 3,000. Encontraron que aplicando un recocido térmico a 600 °C en la
membrana se reduce un tanto dicha selectividad. Y que un recocido térmico en presencia
de vapor de H»O disminuye la permeaciéon de N, y aumenta la H.. Proponen que la
permeacion de Hs ocurre mediante el mecanismo de difusién activada.

En 1991 Kitao & Asaeda sintetizaron membranas cerdmicas de SiO, sobre alimina por
el método de sol-gel y CVD, para estudiar las separacion de gases a alta temperatura.
Obtuvieron que las razones de permeabilidad de H:/N, e Hy/N, fue notablemente
mejorado después del tratamiento de CVD. Las permeaciones de He e H, fueron llevadas
a cabo por difusion activada. Encontraron que las energias de activacion de estas dos
moléculas son mayores en las membranas d espués del tratamiento de CVD, que las

energias de activacion de aquellas muestras preparadas por el método sol-gel.
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Kim & Gavalas en 1995 depositaron delgadas capas de SiO. en la superficie porosa de
cristales Vycor, alternando deposiciones en fase vapor con SiCli y H.O. Su membrana
preparada por esa técnica tiene una permeancia de Hs de 0.3-0.4 ¢cm?(STP)/(min cm?
atm) y una selectividad de Ha/N> de 500-1,000 a 600 °C. La dosificacion de SiCly en
cada ciclo de silacién, la concentraciéon inicial de grupos OH en la superficie y la
temperatura de reaccion influyen significativamente en el espesor de la capa depositada.
Encontraron que después de dos semanas de calentamiento a 550 °C bajo 3 atm de
vapor de agua, la permeancia de Hs de la membrana disminuye cerca de un 20%, y la
selectividad aumenta a mas de 2,000. Ademas, las propiedades de su membrana después
de ese tratamiento hidrotermal son superiores a las de las membranas preparadas con
flujo constante.

En 1996 Sea et al. elaboraron membranas cerdmicas con TEOS (tetra-ortosilicatos)
sobre a y y- Al,Os por CVD, hicieron permear gases puros (CO2, N2, CHs, CoHg, n-CiHio
e +-CyHy). Sus resultados muestran que la permeacién de H: es mayor en membranas
hechas con a-AlOs que las hechas con y-AlOs. En la permeacion de H» predomina la
difusion activada, debido a su didmetro molecular, mientras que para el resto de los
gases predomina la difusién Knudsen.

En 1996 Morooka et al. sintetizaron membranas de silice usando como soporte un tubo
de a-alimina de 2.5 mm de didmetro externo y 1.9 mm de didmetro interno, usaron la
membrana para la separacion de H, a alta temperatura. La estructura del poro en su
tubo fue como sigue: distribuciéon de tamafio, 110-180 nm, tamano promedio 150 nm, y
porosidad, 0.4-0.55. Los macroporos del tubo fueron saturados con silice de la
descomposicion térmica de tetraetilortosilicio a 600 °C. Para mejorar la fase de

cobertura de huecos en la deposicion, el reactivo fue evacuado constantemente a través
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de las paredes porosas de soporte. Los resultados de permeaciéon de H» con la membrana
sintetizada fueron del orden de 10® mol m? s* Pa'! a 600 °C, mientras que la permeacion
de N> la encontraron por debajo de 10" mol m? s! Pa'. Usaron su membrana para
separar H, en presencia de HBr y abundante vapor a 200-400 °C en un proceso de
descomposicién termoquimica de agua. La permeancia de Hs a partir de una mezcla Ho-
H>O-HBr fue cercana a la obtenida con H> puro y la de H.O fue méas pequena que la del
limite de detecciéon en su estudio, 10 mol m? s' Pa'. Eso significa que su
permselectividad de H: a agua fue al menos 100. Las moléculas de HBr no pueden
permear la membrana debido a su tamano grande y su permeancia estuvo por debajo de
102 mol m? s' Pal. La membrana es duradera en una atmosfera de Ho-H-O-HBr a 400
°C.

En 1997 Coronas et al. prepararon membranas de zeolita ZSM-5 con propiedades
reproducibles mediante sintesis in situ en soportes tubulares porosos de a y y-altmina.
Obtuvieron que la permeacién de gases puros de H,, N,, CHs, CO., n-CiHip e -CiHig
aumenta con la temperatura, pero algunos gases exhiben una permeacion maxima o
minima y que las selectividades ideales mas altas obtenidas a temperatura ambiente
fueron 299 para N,/SFs, 392 para Hy/n-CiHiy y 2,820 para Hs/#-CsHyp. Sus membranas
pueden separar mezclas de n-CiHio/i-CiHwo, Ho/n-CiHio y Hy/#-CiHi. Todas las
separaciones selectivas de n-CyHio/#CiHio tienen una separacién maxima en funcién de
la temperatura y son mas altas que las separaciones ideales porque n-CiHip inhibe la
permeacion de -CiHi. Por lo que la separaciéon no es debida a una selectividad por
tamafnio, pero si lo es por bloqueo del poro. Obtuvieron que la dependencia de la
permeacion y separacion selectiva de gases puros con la temperatura estd marcada por

la ubicacién de los cristales zeoliticos, y la ubicacién esta determinada por el método de
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preparacion. Las selectividades ideales también dependen fuertemente del método de
preparacion. Cuando la zeolita forma una capa continua en el interior del tubo soporte,
las permeaciones de -CsHio puro son mas rapidas que las de n-CiHyo puro, por lo que las
permeaciones de gases puros no estan determinadas solamente por el tamaiio molecular.
El comportamiento que encontraron en sus permeaciones lo atribuyen a la permeacion a
través de los poros no zeoliticos en paralelo con los poros zeoliticos, este hecho lo
determinaron mediante pruebas de temperatura. Al aumentar la temperatura se
supondria que se deberia de aumentarse la permeacién de las moléculas mas pequenas,
sin embargo no ocurre, ain moléculas de un tamano cercano al del poro aumenta su
permeacion.

En 1998 de Vos & Verweij realizaron mejoras en el proceso de fabricacion de
membranas de silice, principalmente en el uso de técnicas de sala limpia, con lo que
obtuvieron membranas de silice sin defectos mesoscopicos detectables, lo que resulté en
un mejoramiento significativo en las propiedades de transporte. Sus membranas
soportadas fueron calcinadas a 400 °C, poseian un espesor de 30 nm y mostraron una
permeancia a Hy a 200 °C de 2210° mol m™? Pa' s, y permeancias de CHs; mas de 500
veces mas pequena que la de H,. Moléculas de mayor tamano que CH. fueron
completamente retenidas. Sus membranas de silice calcinadas a 600 °C no muestran un
flux de CHy detectable, pero si una permeancia de Hs de 52107 mol m™? Pa! s a 200 °C.
En 1998 Sea et al. sintetizaron una membrana de silice con base de carburo sobre los
macroporos de un tubo de a-altmina como soporte, por deposicién quimica de vapor de
tri-isopropilsilano a 700-800 °C con un flujo forzado a través de los poros de la pared.

Obtuvieron que todos los gases, a excepcion de H.O, permean a través de la membrana
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mediante difusion Knudsen principalmente, a temperaturas de permeacion entre 50-400
°C. Reportaron una permeancia de Hs de (5-6)2107 mol m? Pa! s a 50-400 °C.

En 1998 van de Graff et al. realizaron experimentos de permeaciéon con membranas
Silicalita-1 soportadas en discos de acero inoxidable. Estudiaron la permeacién de CHy,
CoHs, CsHs y n-CiHip entre -3.15 y 352 °C a presiones entre 10 y 425 kPa, el flujo
volumétrico total a la entrada del sistema fue de 100 mL/min. Compararon los valores
de permeacion obtenidos con dos métodos: Continuo y W-K. Los resultados indican que

el gas de arrastre influye significativamente (P on, con método continuo = 5.1210-7 mol
m* Pa' s'y P, con método W-K = 3.8210-7 mol m? Pa’ s') en la permeacién y que

este efecto depende de la naturaleza del gas (diametro cinético y masa molecular) en la
cantidad permeada. También obtuvieron que a bajas temperaturas la permeacion esté
controlada por el gradiente de concentracién de la fase adsorbida. En estos resultados el
gas de arrastre no se considera inerte, puesto que éste también permea, afectando la
permeacion de los otros gases. Los experimentos de modo continuo demostraron que no
existe flujo viscoso; esto lo comprobaron porque en los experimentos con método
continuo fueron desarrollados bajo una diferencia de presiéon absoluta permanente y
observaron que la permeancia es independiente de la diferencia de presion. Si el flujo
viscoso existiese, la permeancia determinada con el método de flujo continuo deberia
incrementarse por la diferencia de presién. Lo anterior no puede ser demostrado con los
experimentos W-K, debido al aumento de difusiéon del gas de arrastre ocasionado por la
alta temperatura. En los experimentos W-K la difusion esté controlada por mecanismo
Knudsen. Un ano después (van de Graff et al., 1999) con el mismo tipo de membrana
realizaron experimentos de permeaciéon de He y Ne en un intervalo de temperaturas de -

73 a 327 °C con la finalidad de obtener més informaciéon acerca de los mecanismos de
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permeaciéon de estos componentes que se adsorben débilmente a la superficie de la
membrana. Ellos proponen que la permeacion se realiza a partir de tres contribuciones:

permeacion a través de poros no zeoliticos, difusiéon superficial (E; = 4-5 kJ mol?) y
difusién activada gaseosa ( E{= 17-18 kJ mol'), a través de los poros zeoliticos.

En 1999 Shiflett & Foley mediante deposiciéon ultrasénica crearon una pequena capa de
polimero en un soporte tubular macroporoso de acero inoxidable. Sintetizaron la
membrana mediante pirolisis a 450 °C, usando alcohol polifurfurilico como precursor de
los poros de carbono. Obtuvieron las siguientes permeancias en mol m? Pa® s'; 1.8210
para N, 5.6210"! para O,, 3.3210" para He y 6.1210" para H.. Las permeancias fueron
probadas en un rango de presiones de 300 a 7,000 KPa, encontrando que las
permeaciones fueron independientes de la presién, lo que indica que no existe flujo
Poiseuille a través de la membrana.

En 1999 Xu et al. sintetizaron membranas tubulares de perovskitas LaySr,,Co,,Fe;,0; .

Desarrollaron un modelo matematico para evaluar la eficiencia de la membrana en la
permeacion de Os. Modelaron el flux de permeacion de O; en funciéon de la longitud y
del espesor de la membrana tubular. Con base en sus resultados modelados concluyeron
que el flux de permeacién de O, disminuye cuando aumenta la longitud del tubo. El
aumento del flujo volumétrico de aire introducido en la entrada remitird esta
disminuciéon del flux permeado de O, debida a la longitud del tubo. Y asimismo, que
este flux se puede incrementar mediante la reducciéon del espesor de la membrana hasta
que sea menor que un valor caracteristico.

En 2000 Aoki et al. realizaron dos estudios para permeacién de gases en mezcla, en el
primero® utilizaron una membrana zeolitica tubular ZSM-5 (Si/Al=25 y 600), la cual fue

sometida a un intercambio iénico con cationes H*, Na*, K*, Cs*, Ca*" y Ba’"; hicieron
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permear He, Hs, No, CO», -CiHyp y n-CiHip con el método de W-K, usando Ar como gas
acarreador a 27 °C y 1 atm. En este estudio los resultados muestran que la relacién
Si/Al y el tamano del ion de intercambio afectan la permeacién de la siguiente forma:
para la membrana con una relacién Si/Al de 600. El intercambio iénico solo afecta la
permeancia de ~C,Hyo, aparentemente porque el ntimero de sitios de intercambio es mas
pequenio; para la membrana con una relacion Si/Al de 25 las permeancias individuales
aumentan cuando el tamano del ion de intercambio decrece. En el segundo estudio®
utilizaron una membrana tubular de zeolita tipo A con relacién Si/Al de 1, para hacer
permear mezclas equimolares de gases con vapor de agua, donde la concentracién de
H->O fue de aproximadamente 2% mol con el método de W-K; las permeaciones de Ho,
He, N», O, y CHs demostraron que existen dos tipos de poros: poros zeoliticos de 0.4 a
0.43 nm de didmetro y poros no zeoliticos. Encontraron que moléculas de tamano mayor
que C:Hs no atraviesan los poros zeoliticos, que la separaciéon de los gases en la
membrana depende del tamano de la molécula, afinidad a las paredes de los poros y la
hidrofobicidad de las moléculas permeadas.

En 2000 Wang et al. prepararon membranas soportadas de carbono usando alcohol
furfurilico (AF) como precursor mediante polimerizacién por deposicién de vapor. Los
soportes tubulares de y-AlLOs/a-AlOs o cristal/ a-AlLOs; fueron pretratados con un
catalizador 4cido y expuestos a vapor de AF a 90 °C. Los tubos fueron calentados a 200
°C para formar la red de polimero poli(alcohol furfurilico) y carbonizado lentamente a
600 °C. Los ciclos de polimerizacién y carbonizacion fueron repetidos para mejorar las
propiedades de permeacion. Las membranas fueron probadas en celdas de permeacion
con gases puros (Ha, Na, Oz, CO,, CHi) y con la mezcla CO»-CHy. Después del primer

ciclo de polimerizacion-carbonizacion las membranas tienen una baja selectividad de
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gases de separacién. Después del segundo ciclo las membranas tienen selectividades
ideales de 10-13 para /N, 80-90 para CO./CHs, y 90-350 para H:/N, a temperatura
ambiente. Las permeancias fueron 0.6-2.5 para H,, 0.27-0.58 para CO, y 0.8 para O.,
todos en MPU (1 MPU=10® mol m? Pa’ s'). Las permeancias son drasticamente altas a
150 °C pero las selectividades son bajas, por ejemplo; una de las membranas tiene
permeancia de Hs de 10.6 MPU y una selectividad ideal Ha/N. de 30.

En 2000 Prabhu y Oyama reportaron la preparacion de una membrana de vidrio Vycor
modificada por distintos métodos; polimerizacion, recubrimiento por inmersion,
impregnaciéon por sol-gel y deposicion quimica por vapor (CVD). Encontraron que la
membrana (a la que le llamaron Nanosil) formada mediante CVD de tetraetilortosilicato
(TEOS) a alta temperatura en gases inertes exhibe una selectividad a H» de 100% con
respecto a CHy, CO, CO, y H.O. Encontraron que el transporte de H> no fue a través de
difusion Knudsen, sino a través de difusién activada. Su membrana fue empleada en un
reactor catalitico para reformado de metano: CHs;4+CO,¢2CO+2H,, usando un
catalizador 1% Rh/Al,Os;. Como resultado de reacciones simultdneas y separacién, sus
conversiones fueron mas altas que las de un reactor de lecho empacado operado a las
mismas condiciones.

Guan et al. utilizaron en 2001 una membrana zeolitica tubular tipo NaA para realizar
experimentos de permeaciéon de gases acarreados con vapor de H>O donde la
concentraciéon final de vapor en los experimentos fue de 3% y la presién total en ambos
lados de la membrana fue de 101.3 kPa y a 35 °C, la membrana fue sometida a
intercambio iénico con Ca' y K*. Obtuvieron que la permeaciéon en la membrana para
mezclas binarias y especificamente para la mezcla Hy/N, depende del tamano de las

moléculas permeadas y de su facilidad para adsorberse en la zeolita. En toda la zeolita
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se encuentran poros zeoliticos y no zeoliticos, estos altimos ocasionan que la selectividad
de permeacién disminuya, debido a que su didmetro de poro es mayor, minimizando su
funcion como tamiz molecular.

Okamoto et al. realizaron en 2001 experimentos de permeacién de vapor (VP) y
pervaporacion (PV) con una membrana tubular de zeolita A, con un flujo total de
mezcla de HoOviporcas de 30 mL/min a condiciones estdndar. Sus resultados muestran
una alta permeabilidad de la membrana al vapor de H.O (Razén de permeacion: R =
12107 c¢cm?® (STP)/(cm? s ¢cmHg) a 105 °C) debido a que la zeolita A es un gran
adsorbente de agua gracias a su fuerte hidrofibilidad por la presencia de cationes como
Na®. Sin embargo, sus membranas son impermeables a cualquier gas que no esté
completamente seco; cuando si lo estan, la permeacion de gases fue atribuida a difusion
Knudsen, lo que sugiere que la separacion de las moléculas permeadas por este tipo de
difusién se realizan a través de los espacios intersticiales entre las particulas cristalinas
de la zeolita, o los poros mno zeoliticos, que permanecieron presentes durante el
crecimiento de la capa densa cristalina de zeolita.

Gilron & Soffer realizaron en 2002 mediciones de permeacion en membranas de tamiz
molecular de carbono (MTMC) para un intervalo de moléculas prueba (He, Hz, N2, CHy,
COs, C:;Hi) entre 25 y 500 °C. Sus resultados demuestran que el didmetro de poro
adecuado para una difusién Knudsen es el diametro de membrana efectivo, que esta
dado por la diferencia entre el didmetro de poro y el didmetro cinético de penetracion;
éste ultimo, fue propuesto por ellos y definido como la diferencia entre diametro de poro
y el didmetro cinético de la molécula.

En 2004 Xu et al. hicieron permear gases puros (He, No, n-C-Hy, SFs) a 25 °C y con

0.10 MPa de diferencia de presiéon usando zeolita NaA depositada sobre un soporte de
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fibra hueca. Con la finalidad de mejorar la calidad de su membrana zeolitica, el proceso
de sintesis fue repetido (a lo que llamaron sintesis en multi-etapa), para generar mas
capas de zeolita depositada. Los resultados de permeacion de gas indican que después de
un proceso de tres etapas de sintesis, la membrana zeolitica NaA mostré el mejor
rendimiento de permeacién y que incrementos en la etapas de sintesis mayores que
cuatro etapas deteriora el rendimiento de la membrana de zeolita NaA.

En 2005 Xu et al. sintetizaron membranas de zeolita NaA sobre soportes (discos) de a-
Al,Os con la ayuda de semillas de nucleacién de un gel mezcla de sintesis. Estudiaron la
influencia de las condiciones de sintesis, como tiempo de sintesis, etapas de sintesis y
semillas de nucleacion en las propiedades de formacion y permeacién de la membrana.
La membrana que mostré mejores rendimientos de permeacion fue la obtenida después
de una sintesis de tres etapas, con un tiempo de sintesis de 24 h y con la ayuda de
semillas de nucleacién de la zeolita. Los estudios de permeacién de gases puros (Ha, O,
N, n-CiHyo y +CiHio) se realizaron a 25 °C y AP=0.10 MPa, sus resultados muestran
que la permeancia decrece conforme el didmetro cinético molecular de los gases se
incrementa. Con el aumento de temperatura la permeancia se incrementa mientras que
la permselectividad decrece ligeramente. De sus resultados concluyen que la permeacion
de gases fue controlado por el efecto de tamiz molecular de la membrana zeolitica de
NaA y los gases principalmente se permean a través de los canales de la zeolita.

Hussain et al. hicieron distintos tipos de experimentos para identificar y validar
parametros de transferencia de masa y calor con membranas tubulares en 2006. La
membrana fue hecha sobre un soporte de a-Al,O; con dos capas de a-AlLO; y una capa
de y-AlOs. Los pardmetros de transferencia de masa de cada capa individual fueron

obtenidos mediante Dusty Gas Model (DGM), tomando en cuenta la asimetria de la
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membrana. Los experimentos de permeacién de gases puros (He, N», aire) fueron
realizados no solamente para la membrana compuesta sino también para el precursor y
las capas intermedias, comenzando por el soporte. De esa manera, los parametros de
transferencia de masa fueron obtenidos por separado para cada capa mediante
simulacion con DGM, el cual combind exitosamente los mecanismos de difusion
Knudsen, flujo viscoso y difusion molecular. Sus resultados indican que el flujo de
permeacion es fuertemente afectado por la diferencia de presion total en el caso del
soporte y de la primera capa, ya que predomina el flujo viscoso, debido a que estas
capas poseen el mayor tamano de poro. Mientras que en las capas, segunda y tercera
predomina la difusion Knudsen, debido que el tamano de poro es menor, en otras
palabras las capas compuestas mostraron un cambio con respeto a la masa molar,
exactamente opuesto al comportamiento del soporte.

En 2007 Zah et al. compararon las caracteristicas de permeacion de una membrana
compuesta por una capa semicristalina de zeolita NaA (70% cristalina) rodeada por
aluminosilicato amorfo, contra las caracteristicas de una membrana policristalina
tradicional (100% cristalina). Obtuvieron las permeancias de Hz, N2 y SFs con el método
de flujo continuo a dos temperaturas (23 °C y 107 °C). Obtuvieron que la permeancia de
todas las gases a través de la capa policristalina tradicional incrementa en respuesta a la
temperatura, lo que indica una contribuciéon dominante de la difusion activada
(gaseosa), la permeancia de H, también mostré un aumento en respuesta a la
temperatura (de 4.8 a 6.52107 mol m? s! Pal, de 23 °C a 107 °C). Para la capa
semicristalina, el mismo comportamiento se observa para N» y SFs mientras que la
permeancia de Hy disminuye de (8.7 a 3.92107 mol m? s Pa!, de 23 °C a 107 °C). Este

efecto lo atribuyeron a la expansién de la interfase cristal amorfo a altas temperaturas.
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La comparacion de los factores de selectividad y Knudsen mostré que la permeancia
inicial de Hy a 23 °C esta regulada por el tamiz molecular de LTA (permselectividad, PS
H./SFs=63.8), mientras que los mecanismos de flujo Knudsen y viscoso predomina a
altas temperaturas (PS H,/SF¢=5.2). Basados en posibles fuerzas de repulsiéon
electrostaticas, sugieren que la interfase cristal amorfo en la membrana semicristalina
tipo A constituye una densa fase cerrada en la frontera de la interfaz, que puede ser
atribuida a un barrera de baja carga presente por la fase amorfa (Si/Al > 1).

En 2011 Stoltenberg et al. sintetizaron membranas de monolitos de vidrio mesoporosos
con diferentes propiedades superficiales y diametros de poros dentro del intervalo de
mesoporos (entre 2.3 y 12 nm), y las usaron para estudiar la permeacién de gases
adsorbibles y no adsorbibles. Desarrollaron mediciones de permeaciones dinédmicas de
gases puros (He, Ns, CO;) usando un celda modificada de tipo W-K. De sus resultados
obtuvieron que una modificacién quimica en la superficie interna de las membranas
(introduccién de grupos aminos) condujo en una alteracién de las propiedades de
adsorcion y difusion; la adsorcion de CO» se mejord a altas temperaturas. La difusion
superficial de CO: y por lo tanto la selectividad de CO2/N; fue més baja en la superficie
modificada. Debido a la ausencia de difusion superficial en la membrana modificada, la
selectividad decae a valores cercanos al limite de Knudsen tedrico. La modificacién
superficial debido a la introduccién del grupo (3 amino-propil)trietoxisilano condujo a
una caida significativa en la permeabilidad total para gases adsorbibles y no adsorbibles
debido a la reducciéon de la estructura del poro.

Du et al. en 2011 donde analizaron la permeancia y selectividad de H. y N, en funcién
del tamafio de poro; diseharon mediante simulacién molecular dindmica (DM) una

membrana porosa de grafeno para separar H: de N> a 25 °C. Encontraron que cuando el
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tamano de poro se incrementa, el flujo de moléculas de H, que atraviesan el poro
muestra una dependencia lineal con el area del poro, en cambio, no demostraron una
correlacion entre el flujo de moléculas de N2 que atraviesan el poro y el area de este.

En 2013 Garcia-Abuin et al. analizaron la influencia de la deposicién de zeolita ZSM-5
en un tubo de altmina sobre la velocidad de transferencia de materia de distintos gases
(O3, N2, CO2) con el fin de analizar la capacidad de separacién. Evaluaron la influencia
de la presencia de zeolita, asi como el caudal de gas alimentado y la temperatura a la
que se desarrolla la separaciéon. Obtuvieron que la presencia de la zeolita en la
membrana ocasion6 una reduccion en la velocidad de transferencia de CO, y Os a través
de la membrana, lo cual indica que aumentd la resistencia al transporte. A medida que
el didmetro cinético de las moléculas estudiadas por ellos aumentod, la velocidad de
transferencia de materia disminuyd, este comportamiento fue particularmente cierto
para N2, O, y CHy4, mientras que CO, mostré un comportamiento contradictorio, a pesar
de poseer el mayor diametro cinético es el gas que obtuvo menor rendimiento de
permeacién, creen que esto se debe a la presencia de defectos en la membrana, que
permiten el paso arbitrario de todas las moléculas a través de la membrana.

En 2014 Valdés-Parada et al. estudiaron el transporte de O» de una corriente de aire
hacia un flujo de He puro, mediante una membrana porosa que es permeable a los gases
en diferentes concentraciones por el método de W-K. Desarrollaron un modelo
matematico, en donde promediaron las ecuaciones puntuales en la secciéon transversal
del sistema, lo que originé un sistema de dos ecuaciones diferenciales ordinarias que
representan la transferencia de masa de no equilibrio en cada regién del sistema (tubo y
coraza). Estas ecuaciones escaladas estan escritas en términos de coeficientes de medio

efectivo que capturan las caracteristicas esenciales del transporte puntual y se predicen a
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partir de la solucién del problema de cerradura asociado. Para evaluar las capacidades
predictivas del modelo, compararon los perfiles de concentracion que resultaron de
resolver las ecuaciones puntuales. Estudiaron la influencia de la permeabilidad de la
membrana sobre la transferencia de O, y encontraron una cercana correspondencia entre
los modelos puntual y escalado. Evaluaron la permeabilidad de la membrana en funcién
de la longitud caracteristica, la cual definieron como longitud total de la membrana
entre el radio externo del tubo. El modelo considera que solo O forma una solucién
diluida en ambas regiones del sistema. El analisis de sus resultados mostré que su
modelo es sensible a pardmetros adimensionales como: niimero de Sherwood modificado,
ntmero de Peclet asociado a cada region y la razén entre difusividades moleculares en
cada regién.

Hernandez et al. realizaron en 2015 pruebas de permeacion de He variando los flujos
volumétricos en la entrada del sistema (11-41 mL/min) y con diferentes flujos de gas
acarreador (9-90 mL/min), a través de una membrana tubular de Silicalita-1. La
fraccibn molar fue obtenida en funcion de la relacion de tiempos de residencia.
Investigaron la influencia de los pardmetros geométricos en el sistema tubular y la razén
de los flujos alimentados en la permeacion. Introdujeron el término de relacién de
tiempo espacial %78 que relaciona el efecto del flujo de entrada en el sistema y el
area por region en sistemas de permeacién con membranas tubulares en donde hay dos
regiones; coraza y tubo (Ec. 1.3-21). Obtuvieron experimentalmente la dependencia de
la permeacién con la relacién de tiempo espacial y propusieron que esta dependencia es
un criterio 1util para el diseno de sistemas de permeacién con membranas tubulares. Sus
resultados muestran que una combinacién apropiada entre los flujos y el area de las

secciones del sistema resulta en una permeacion eficiente. Ademéas muestran que la
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permeancia de los gases en membranas tubulares depende tanto de los flujos

alimentados como de los radios del tubo y de la coraza usados en el sistema.

El estado del arte realizado proporciona las siguientes conclusiones acerca de cémo se
transporta la materia a través de membranas zeoliticas: La permeacion de gases puede
llevarse a cabo dentro de los poros zeoliticos y dentro de los poros no zeoliticos (poros
del soporte) de la membrana. En el caso de los poros no zeoliticos la transferencia de
masa ocurre por flujo viscoso, mientras que en los poros zeoliticos de la membrana
predomina la difusién molecular, difusién superficial y la de tipo Knudsen. Esto se debe
al efecto de tamiz molecular que proporciona la zeolita, hace que la permeancia sea
selectiva a moléculas de menor tamano, como He e Hs. Entonces, al aumentar el niimero
de moléculas en el sistema ocasionard un incremento en la difusion de He, N, y O2 a
través de la zeolita, debido a que la difusion de las moléculas dentro de estos poros
dependera principalmente de los choques entre las moléculas y con las paredes de los
poros, por lo que la permeancia dependerd del flujo volumétrico en el sistema. La
adsorcion de moléculas no polares sobre la membrana es despreciable. La selectividad
entre un gas y otro se mejora con el aumento de temperatura y la presencia de poros

zeoliticos, principalmente por tamano de poro.

1.5 Definicién del Problema

Existen dos propiedades de las membranas zeoliticas que las hacen diferentes a otras; (7)
Su didmetro y forma de poro les permite una separacion selectiva y (i) Son estables atn

a altas temperaturas e inertes quimicamente en presencia de distintas moléculas. Sin
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embargo, hay algunos retos que atn deben de ser superados antes de lograr poner a las
membranas zeoliticas como una de las opciones méas viables para la purificacion y
separacion de gases, el principal de ellos es que la mayoria de las separaciones realizados
con membranas zeoliticas lo hacen mediante el método AP lo que genera altos costos
debidos a las considerables cantidades energéticas para llevar a cabo la separacién del
gas. También existen procesos de separacién como la adsorcion o destilacion que pueden
generar gases coll mayor pureza.

Por otro lado, en el campo de separacion de gases con membranas diversas
investigaciones se han realizado. En 2008 la Academia de Ciencias Australiana reportd
que los tres paises con mayor ntimero de publicaciones cientificas mundiales sobre Hs (de
1980 a 2006) fueron: EUA, Japén y Alemania con el 24.3%, 13.7% y 9%,
respectivamente, del total de publicaciones. Sin embargo entre 2002 y 2008 fueron
asignados US$22, 650, 000 para 48 proyectos de investigacién orientados a H,, de los
cuales el 23% del total de proyectos se destind a su produccién, mientras que solamente
el 6 % estuvo relacionado con membranas. Del Estado del Arte notamos que las
principales variables de investigaciéon para mejorar la permeacion y selectividad de Ho
son: temperatura, diferencia de presién, tamano de poro y método de sintesis de la
membrana (influye en la naturaleza fisica y quimica de la membrana), mientras que
variables como relaciéon de flujos alimentados puros o en mezcla son escasamente
investigados, y variacién en el area de permeacién (longitud de la membrana), que es
una variable que no ha sido investigada, con la finalidad de observar el efecto de area
disponible para realizar la permeacién. Debido a esto, esta tesis se enfoca en explicar el

efecto de estas dos variables en la difusion y permeacion de gases.
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1.6 Hipétesis

Puede mejorarse la separacion de Hs de una mezcla de gases de CH+-No-Hs, a condiciones

estandar, modificando dos parametros: relacion de flujos volumétricos de los gases

(@n,, ent/@n,-cH,, ent) ¥ longitud de la membrana (h.

1.7 Objetivo General

Estudio de la permeacion de He, Ha, No, O2 y CHy, y separacion de Hs de una mezcla de

H>-CHy en un sistema de membrana zeolitica tubular.

1.8 Objetivos Especificos

Caracterizar la membrana comercial zeolitica tubular de LTA usada en los
experimentos mediante difraccion de rayos X (DRX), microscopia electrénica de
barrido y validar el sistema mediante pruebas de permeacion de He donde se
utiliza aire como gas de arrastre y se opera a contracorriente y en paralelo.
Estudiar procesos de permeaciéon y separacion en el sistema en estado estacionario
y transitorio, en donde se consideran como variables la relaciéon de flujos y el area
de permeado.

Estudiar la separacion de Hy de una mezcla ternaria de gases (CHs - N - Hs) en

membrana tubular de zeolita LTA cuando se opera a contracorriente.
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En este capitulo se explica el método de sintesis y caracterizacion de la membrana
utilizada en los experimentos de permeacién y separacion de gases. Para dichos
experimentos se estudiaron dos sistemas. El primero consiste de dos corrientes puras de
gases, He y aire, para el cual se determinan las condiciones 6ptimas de permeacion. El
segundo corresponde a una mezcla ternaria de Ho-CHs-N», para el cual se determinan las

condiciones para la separacion de Hs de la corriente de gas.

2.1 Sintesis y Caracterizaciéon de la Membrana de LTA

La membrana LTA fue sintetizada por cristalizacién asistida con vapor (CAV), método
descrito por Alfaro y Valenzuela (Alfaro et al., 2006), en la superficie interna de un tubo
de a-alimina (Inoceramic: 6.6 mm D. I.; 9.96 mm D. E. y 46.5 mm longitud) con un
diametro de poro promedio de 200 nm. El gel precursor para la sintesis y deposicion de
la zeolita en el tubo fue hecho disolviendo 2:Na,O 1:AlOs 2:Si0O2 120:H,O (Kumakiri et
al. 1999) vy NaOH en agua destilada. La LTA coloidal fue anadida lentamente con
agitaciéon hasta que se obtuvo un gel transparente. El soporte tubular fue sumergido

dentro del gel durante una hora y después secado a 100 °C por una hora.
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Posteriormente el gel seco fue cristalizado en un autoclave con revestimiento de teflén
bajo la presencia de vapor a 170 °C durante 8 dias. Este procedimiento fue repetido tres
veces hasta que se obtuvo una membrana impermeable. Los residuos del proceso fueron
eliminados por calcinacién a 440 °C durante 10 h. La morfologia fue determinada por
microscopia electrénica de barrido (MEB, Leica Stereoscan 440, Figura 2.1-a). El dato
del espesor de la membrana se obtuvo a través de la escala de las fotografias por
microscopia electrénica de barrido de la seccién transversal de la membrana. Finalmente
la estructura cristalina de la membrana se determindé mediante difraccion de rayos X
(Siemens D500, monocromador de haz primario y secundario). El angulo de difraccién al

cual fue barrida la muestra se encuentra en el intervalo de 4 a 70°.

2.2 Sistema Experimental para el Estudio de la Difusién y la Permeacién de

Ca,ses.

Se estudiaron dos coeficientes de transporte; permeancia difusion (D) y (P) de los gases

a través de los poros de la zeolita LTA. Los experimentos de permeacion se realizaron
bajo condiciones isotérmicas e isobaricas a presion atmosférica y temperatura ambiente
(20 £ 1 °C, 580 mmHg) en un tubo de vidrio (21 mm D.L; 29.5 mm D.E.; 50 mm
longitud) donde se coloc la membrana tubular (Figura 2.2-a, Herndndez et al. 2015).
Antes de cada experimento la membrana se calcind durante 10 h. a 400 °C, para

eliminar impurezas y posteriormente se hizo pasar un flujo de N2 (QN,=53 mL/min) por

el lado del tubo y la coraza para purgar el sistema.
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Flujo volumetrico en la
Entrada del Tubo

Y

Flujo volumetrico en la
2 Salida del Tubo

Flujo volumetrico en la

Entrada de la Coraza

v

Flujo volumetrico en la
Salida del Tubo

Figura 2.2-a Esquema de sistema de membrana para permeacioén y
separacién (Hernéndez et al. 2015).

2.2.1 Sistema experimental para la permeacién de He, N2 y O3 variando

la Relacién de Flujos QHC/ Qozne

Diversas relaciones de flujos volumétricos de He (30mL/min < Q,, <63mL/min) y de aire
(12.5 mL/min < Q,;. <60 mL/min) se introdujeron en la entrada del tubo y de la coraza,

respectivamente, regulados con controladores de flujo mésico (Mass Flow Controller
Tylan, Model FC-280), de modo que las relaciones de flujos fueron Que/Qaie = 0.5, 1.0,
1.3, 1.7, 3.0 y 5.0. Se midi6 el flujo volumétrico con un flujémetro de pelicula de jabon
colocado a la salida de la coraza; los gases a la salida del tubo fueron analizados en linea
por cromatografia de gases (Shimadzu GC-12 A con una columna HP-plot Q de tamiz

molecular 5A) (Figura 2.2-b).Las mediciones cromatograficas se tomaron con una
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temperatura en la columna del cromatografo de 40 °C y la del inyector de 90 °C, usando
He como acarreador. Una vez alcanzado el estado estacionario, se calculé mediante un

balance de masa la fraccién molar de cada gas en el tubo x>, Z;T y ;(CS)T y en la coraza
2 2

s vy xS como funcién de esta relacion de flujos Que/Qaie. Estos experimentos
2 2

fueron realizados solamente en régimen de flujo alto (flujos mayores que 40 mL/min), y
bajo dos condiciones de operacién: a) flujo en paralelo y b) flujo a contracorriente. Las
caracteristicas de la membrana y las condiciones de operacion del sistema se especifican

en la Tabla 2.2-a.

Helio

> He, Ny, O2

v

He, N2, O2

Figura 2.2-b Esquema del sistema usado para la permeaciéon de He, Ny y O, a través de la

membrana LTA (Hernandez et al. 2015).
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Tabla 2.2-a Datos radiales y longitudinales del sistema experimental.

Nomenclatura Definicién Valor
cm

4 Radio interno del tubo 0.34

r Radio externo del tubo 0.5

K Radio interno de la coraza 1.12

ry Radio externo de la coraza 1.30

| Mem Longitud de la membrana 4.66

o° Espesor de la capa zeolitica 3.75x10°

o° Espesor del soporte 0.16

C Seccién transversal de la coraza 0.62

AMem Area total de la membrana 9.95 cm?

2.3 Sistema Experimental para la Separaciéon de Hy de una Mezcla Ternaria

(HQ, CH,, NQ)

Estos experimentos se realizaron bajo condiciones isotérmicas e isobaricas a presion
atmosférica y temperatura ambiente (20 + 1 °C, 580 mmHg) en el mismo sistema donde
se hicieron los experimentos de permeacién (Figura 2.2-c). Siguiendo el procedimiento
antes mencionado, previo a cada experimento se calciné la membrana a 400 °C durante
10 h. y se purgd cualquier gas presente en el sistema haciendo pasar N. por el lado de la
coraza y del tubo durante 10 min en cada lado. Se estudié la separaciéon de H. variando

dos parametros: area de permeacion y relacion de flujos volumétricos de la mezcla.

44



Capftulo II. Metodologfa

N.
v
[=]
2> H, CHy, N2
L
Mezcla CHy-Ha, S

e .
= v

Hs, CHi, N2

Figura 2.2-c Esquema del sistema usado para la separacién de H, de la mezcla Ho-CH-N, a

través de la membrana LTA (Herndndez et al. 2015).

2.3.1 Variacién del Area de Permeado

La variacién de la eficiencia de permeaciéon con el area de permeado se estudid
dividiendo la longitud de la membrana en cinco partes iguales, tapando con cuatro capas
de pelicula plastica de parafina (parafilm) una quinta parte de la membrana a la vez, de
modo que la longitud de la membrana fue de 0.93, 1.86, 2.8, 3.73 y 4.66 cm. y la
longitud normalizada de la membrana “I"” definida como: N =|CUBER™/ITTA fye jgual a
0.2, 0,4, 0.6, 0.8 y 1.0. Una mezcla de H, y CHs en cantidades volumétricas constantes

(Qu, =20 mL/min y Qg =20 mL/min) se hizo pasar por el lado de la coraza, en tanto

que en el interior de la membrana se introdujo un flujo constante de N

(QN2 =43 mL/min) como gas acarreador. Para estos experimentos la relacién de flujos
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QHZ_CH4 /Q N, Siempre fue igual a 1.0. Los flujos volumétricos a la salida de la coraza

fueron medidos con un flujometro de pelicula de jabén y los gases a la salida del tubo
fueron analizados por cromatografia de gases en linea. Alcanzado el estado estacionario,

se calculé mediante un balance de masa la fraccién molar de cada gas en el tubo ZST’

2

7y . como funcién de esta relacién de flujos, y posteriormente la eficiencia de
2 4

permeaciéon. Las condiciones de operaciéon del sistema para la separacion estan

especificadas en la tabla 3.2-a en la seccion de separacion.

2.3.2 Variacién del Area de Permeado y Relacién de Flujos QHQ-CH4/ QN2

Mediante estos experimentos se estudio el efecto de dos variables, el area de permeado y
la relacion de flujos, en la eficiencia de permeacion. La variacion del area de permeado

fue obtenida como se describié anteriormente en la Seccién 2.3.1, de modo que la
longitud normalizada de la membrana fue 0.2, 0.4, 0.6, 0.8 y 1.0. En cuanto a la
relacion de flujos, tres distintos flujos volumétricos de Ho (QH2 =13.3,20y 26.7 mL/min ) y
CHa (Qqn, =26.7,20y 13.3 mL/min ) se introdujeron en la entrada del tubo, regulados con
controladores de flujo masico, de forma que Q, /Q, =0.5 1.0y2.0. Por el lado de la
coraza se introdujo un flujo constante de N» (QNz =43 mL/min) como gas acarreador. Las

condiciones de operacion para estos experimentos estan especificadas en la siguiente

tabla.
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Tabla 2.3-a Pardmetros usados para la permeaciéon y separaciéon con LTA.

Parametro Valor
LTA
Didmetro interno del tubo (cm) di= 0.66
Didmetro externo del tubo (cm) de=1.0
Espesor de la capa zeolitica (cm) e =37.5x 10"
Didmetro de poro (cm) =0.42 x 107*
Presion total en el sistema (mmHg) Pr=580
Temperatura (°C) T=25
Permeacion  Separacion
Longitud efectiva de tubo (cm) L =4.65 L = 4.66-0.93
Flujo volumétrico alimentado en la coraza (mL/min) Qu.= 30-63 Q n, = 20-60
Flujo volumétrico alimentado en el tubo (mL/min)  Qawe = 4-13 Qu,.ch, = 10-50

*dp obtenido de Reed & Breck, 1956
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Resultados

En este capitulo se comienza caracterizando el sistema membrana-coraza, que incluye la
morfologia, estructura y porosidad de la membrana; se compararon dos modos de
operacion del sistema de permeacion: paralelo y contracorriente. Se estudiaron dos
coeficientes de transporte: difusiéon y permeacién de H,, He, O,, No y CHs. Una vez
caracterizado el sistema, se tomaron dos casos de estudio, el primero esta constituido
por la mezcla ternaria He-O»-Ns; se analizé la transferencia de masa en la membrana
cuando se varia la relacion de flujos de alimentaciéon y se obtuvo el efecto del tiempo
espacial y los ntimeros adimensionales Re, Pe y Sh. El segundo caso corresponde a la
mezcla Ho-No-CHy, se estudio el efecto de la longitud de membrana y la relacion de flujo
de alimentacién en la separacion de H,. Igualmente se analizd el coeficiente global de

transferencia de masa y se obtuvieron los mismos niimeros adimensionales.

3.1 Caracterizacién del Sistema Membrana-Coraza.

El sistema membrana-coraza consta de dos tubos concéntricos, de voltimenes conocidos,
en donde el tubo interior es un material poroso permeable, por donde tiene lugar un flux
difusivo en ambas regiones del sistema y se describe por el modelo de Maxwell-Stefan.
Se considera a la mezcla ternaria como una solucién diluida y el flujo es laminar. La

diferencia de presion total es cero.
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3.1.1 Morfologia y estructura de la membrana de LTA

Figura 3.1-a Estructura de LTA.
(Baerlocher et al., 2001)

La zeolita LTA es un alumino-silicato hidratado
cristalino tridimensional, microporoso, con una
estructura bien definida (Figura 3.1-a) que
contiene Al, Si y O. Los atomos de Al y Si son
tetraedros conectados uno con el otro mediante un
atomo de oxigeno. Reed & Breck en 1956
definieron la estructura de la LTA como la unién
de 24 tetraedros capaces de formar un grupo

espacial de 12.3 A, cuya celda unitaria tiene una

distancia O-O de 2.7 A, y el tamaifio promedio de poro por celda unitaria es 5 A. La IZA

(International Zeolite Association) define la celda unitaria de LTA como un cubo con a

=b =c= 11919 A y un volumen de 1 693.2 A% El volumen de la zeolita en la

membrana (todos los célculos siguientes se encuentran especificados en el Apéndice B)

calculado, resulta ser 0.0365 cm?®. Dado que existe un poro por celda unitaria, el niumero

de celdas unitarias y el niimero poros son iguales; 2.14210* poros en la zeolita.

La morfologia fue analizada por microscopia electrénica de barrido (MEB, Leica

Stereoscan 440, Figura 3.1-b). El dato del espesor de la membrana se obtuvo a través de

la escala de las fotografias por MEB de la seccién transversal de la membrana y su valor

aproximado es € = 37.5 nm.
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La estructura cristalina de la membrana fue analizada mediante difraccién de rayos X,
DRX (Siemens D500, monocromador de haz primario y secundario). El éngulo de
difraccion al cual fue barrida la muestra se encuentra en el intervalo de 4 a 70° y se
encontré6 que la zeolita no alcanza a detectarse por DRX por lo que el patron de
difraccién corresponde a a-alimina (Fig. 3.1-c). Para observar el patrén de difraccién de
Rayos X de la zeolita LTA se necesita que ésta se encuentre en un porcentaje masico
mayor que el 5%, en este caso el porcentaje mésico es 4.7% (ver Apéndice B), sin
embargo no pudo ser observado debido probablemente a que durante la sintesis la

zeolita no se deposité uniformemente sobre el soporte.

Detector = SE1

Figura 3.1-b Micrografias por MEB de la membrana de LTA (Alfaro et al. 2006).
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Figura 3.1-c Patrén de difraccion de Rayos X de la membrana. Patron DRX de a-
AlLOs: Cava et al., 2007.

312 Efecto del MOdO de Operacién en la Permeancia de una Mezcla Ternaria

He—OQ—NQ

La permeabilidad (P) es un coeficiente de transporte que se puede estimar a partir de
variables como solubilidad y difusividad. La permeacion (%) es la razén entre la
permeabilidad de la especie A en la membrana y espesor de la membrana en donde
realmente se hace la separacién (Pa/tws) (Wankat, 2008). Si se desea mejorar la

permeacién de He, Pu., se debe operar en contracorriente, ya que de este modo se
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aument6 casi 11 veces cuando la relaciéon de flujos de entrada Que /Qawe es 5.0

(Contracorriente: @, 107 = 39.1 mol / s m?- Pa; Paralelo: 9, 2107= 3.63 mol / s

m? - Pa). Por otro lado, en los dos casos la permeacién de No, QPNZ, disminuye conforme
aumenta Qu./Qaue; Sin embargo, @Nz disminuye alrededor de 19 veces cuando se opera en
contracorriente que en paralelo (Contracorriente: @Nz z107= 0.8 mol / s m? Pa; Paralelo:
Py, 2107= 15 mol / s m* Pa) (Figura 3.1.2-a), este resultado corresponde al efecto de la

fuerza motriz de Na. Se calculé el porcentaje de 9, en ambos modos de operacién

e
(Ecuaciones 1.3-16 y 1.3-17, Sec. 1.3, Cap. I), y se obtuvo que el valor en
contracorriente es igual a 91.5, y para operacion en paralelo es igual a 3.5. La
permeacién de O. en ambos casos, aparentemente es cero (Figura 3.1.2-a), sin embargo
no los son a pesar de acercarse mucho; sus valores de permeacion son de un orden de
magnitud de 1z10" mol / s m?- Pa. Estos valores de permeacién tan bajos podrian
deberse a las energias de interacciones fisicas entre moléculas. Las moléculas dentro de
los poros de las zeolitas experimentan momentos eléctricos permanentes, debido a su
estructura anionica y cationes maviles (Barrer, 1966). Tanto moléculas polares como no
polares pueden experimentar momentos multipolares en presencia de un campo externo
(como la presencia de la zeolita). Ny es una molécula que dentro del campo eléctrico de
la LTA presenta un fuerte momento cuadripolar. Este efecto ocurre cuando dos dipolos
iguales se encuentran cercanos y sus cargas positivas se sobreponen®. A pesar de que no
hay una razén del porqué moléculas sin dipolos como N., o H: deberian adherirse o
adsorberse fuertemente con las moléculas de una zeolita, estd demostrado que se
adsorben menos de lo que podrian hacerlo de acuerdo a su volumen disponible (Barrer,

1938), por lo que estas moléculas presentan menor resistencia a fluir. En cambio
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moléculas como He, O, y CHs sufren una fluctuaciéon temporal en su distribuciéon de
carga, generando momentédneamente un momento dipolar (puentes de Van der Waals)*,

es decir una débil cohesion con las moléculas de O de la zeolita.
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En conclusion, se cree que el bajo rendimiento de O, se debe a que forma puentes de
Van der Waals con las moléculas de Os de la LTA, mientras que N», al ser una molécula
que sufre un fuerte momento cuadripolar (Greenhow & Smith, 1951), fluye por el poro
de la LTA sin generar momentos dipolares debido al efecto de las interacciones fisicas en
la red zeolitica. Ademas que hay que considerar que O se encuentra en una proporcion
menor al 10% con respecto a los otros dos gases y que, como se verd en la secciéon 3.1.3.2

se requiere un poco mas de energia para hacer que difunda una molécula de O, que una

de N‘Z.

Basandose en la Tabla 3.1.2-a se puede decir que la operacion a contracorriente es un
orden de magnitud mas eficiente para permear He que la operacion en paralelo. Debido
a esto se utilizaron las permeaciones obtenidas operando a contracorriente para

comparar con los datos de la literatura.

3.1.3  Coeficientes de Transporte (@ y 9)) de He, Ha, 02, Ny y CHy a través de

una Membrana de LTA

3.1.3.1 Difusién de He, Hy, Os, N3 y CHyen los Poros

El transporte de materia a través de esta membrana puede llevarse a cabo mediante tres
principales mecanismos: ) por difusiéon ordinaria i), por difusién Knudsen y i) por

flujo viscoso, los cuales fueron discutidos en el Cap. I, Sec. 1.3. Sin embargo, dado que

54



Capftu]o [II. Resultados

este dltimo mecanismo solo ocurre en los poros del soporte, se consideré que en la zeolita
solo existen los primeros dos mecanismos. Para obtener el coeficiente difusivo que
predomina en la membrana, se determiné el régimen de flujo mediante el nimero de
Knudsen, Kn, considerando el mismo coeficiente de difusiéon en ambas regiones del
sistema. Existe una clasificacién para determinar el régimen de flujo de un gas, basada

en Kn, de acuerdo a Wang et al., 2013 (Tabla 3.1.3.1-a).

Tabla 3.1.3.1-a Clasificacion del régimen de flujo por el nimero de Kn (Wang et al. 2013).

Numero de Knudsen Régimen de flujo
Kn>10 Difusion Knudsen
0.1<Kn<10 Difusién transitoria
0.01<Kn<0.1 Difusion Fick
0.001<Kn<0.01 Flujo por deslizamiento
Kn<0.001 Flujo Darcy

Los valores de Kn obtenidos para los gases estudiados en este sistema (Tabla 3.1.3.1-b)
corresponden a un régimen de flujo Knudsen. Se considera flujo tipo Knudsen cuando se
alcanza un régimen de flujo en el cual la trayectoria libre media de las moléculas del gas
que fluye es grande con respecto al radio del poro (Bird et al, 2013), por esto fue
necesario obtener la trayectoria libre media, y finalmente la difusion Knudsen con las
ecuaciones 1.3-1 y 1.3-19, respectivamente. En la Tabla 3.1.3.1-b se presentan los

coeficientes de transporte relacionados a la difusion de gases en la mezcla, obtenidos con

LTA.
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Tabla 3.1.3.1-b. Coeficientes de transporte para He, Hs, O,, N, y CH4 obtenidos con

membrana de zeolita tipo LTA a 25 °C y 1 atm de presion™.

Parametro Valor

He Hz 02 NZ CH4
Didmetro molecular (d [=] cm) 2.6x10* 2.89x10% 3.46x10® 3.64x10® 3.8x10*
Difusividad ordinaria de 7 en la 0.937 0.91 0.28 0.936 0.293
mezcla (Diaer (=] em?/s)
Difusividad Knudsen (Dy (o] em?/s)  1.76x10%  2.47x10° 6.21x10" 6.63x10*  8.77x10
Trayectoria libre media (A [=] cm) 1.33x10° 1.08x10° 0.75x10 0.678x10° 0.622x10°
Ntmero de Knudsen (Kx) 316.45 256.13 178.69 161.45 148.14

*Obtenidos con las ecuaciones descritas en el Capitulo I. Seccién 1.3

La difusividad ordinaria en los poros se debe principalmente por la colision entre
moléculas, mientras que la difusién Knudsen relaciona el transporte de masa con el area
del poro y la de los canales, tomando en cuenta el espacio libre fraccionario y la
tortuosidad, en otras palabras; la difusion es debida exclusivamente al choque de las
moléculas con las paredes de los poros. Este tipo de difusién no puede ser descrita por la
ley de Fick, debido a que ésta no contiene el término convectivo.

Los resultados de la Tabla 3.1.3.1-b muestran que la difusividad Knudsen es menor que
la ordinaria, lo cual indica que la difusién que predomina es la de tipo Knudsen. Esto es
debido a que las moléculas de todos los gases tienden a colisionar mas con las paredes
del poro que entre ellas mismas; haciendo que la difusion se vea fuertemente
influenciada por el tamafio y forma de poro, asi como por los didametros cinéticos
moleculares. La conclusién anterior puede comprobarse tomando como ejemplo dos de
los gases estudiados; el gas cuya molécula tiene el menor diametro molecular y el que

tiene el mayor, es decir los coeficientes de transporte para He y para CHs: la molécula
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de He tiene un diametro molecular 0.68 veces mas pequefio que el didmetro de la de CH,
y su trayectoria libre media es 2.14 veces mayor, es decir esta molécula recorre mas del
doble de distancia dentro de los poros de la zeolita que la que recorre CHys en los poros.
De este modo el nimero Kn es también el doble que el de CH,. Observando la Tabla
3.1.3.1-b puede decirse que, en general, la trayectoria libre media es inversamente
proporcional al didmetro molecular; conforme mas pequenia la molécula mas grande es el
numero Kn, lo que significa que la molécula tiende mas a chocar contra los poros de la
zeolita, aumentando su trayectoria libre media y su ntimero de Kn, por consecuencia
predomina mas la difusiéon Kn. Cuanto mas grande sea la molécula, el transito en los
poros se hace mas corto, inclinando la difusiéon hacia difusion transitoria. Los regimenes
de difusion dentro de los poros de una zeolita y sus mecanismos pueden ser explicados
en funcién de parametros como el didmetro de poro, didmetro cinético y trayectoria libre
media (Xiao & Wei, 1992). Estos regimenes estan relacionados semi-cuantitativamente
con la razén del didmetro de poro promedio entre el didametro cinético (Figura 3.1.3.1-a
(a)). El régimen de difusiéon configuracional se alcanza cuando el didmetro cinético es
comparable con el didmetro de poro. Cualitativamente, a baja concentraciéon de
moléculas (baja ocupancia), la transiciéon del régimen de difusion Knudsen al
configuracional ocurre cuando el tamano de poro es muy cercano al tamano de la
molécula. Las moléculas que difunden bajo este régimen dentro de la zeolita pueden no
estar tan libres como lo estan en la difusion Kn, donde el efecto de los campos eléctricos
en la superficie del solido es minimo. En las zeolitas, las moléculas nunca escapan
completamente de los campos eléctricos cuando el tamano de poro es comparable al
tamano molecular. Por otro lado, una molécula tampoco se deposita tan fuertemente en

los huecos de una zeolita debido a que en ellas existen aperturas de poro bien definidas,
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de forma que no permite la deposicion de moléculas dentro de los intersticios. A altas
concentraciones, las interacciones entre moléculas en la red zeolitica puede complicar
aun mas el comportamiento difusional. En todo caso, no existe una formula bien
aceptada para estimar la difusividad en régimen configuracional, contrario a los
mecanismos mencionados en la secciéon 1.3 (Xio & Wei, 1992). En la Figura 3.1.3.1-a (b)
se muestra el régimen difusional obtenido experimentalmente para los cinco gases
estudiados. CHs posee el menor valor de la razéon entre diametros de poro y cinético;
debido a su didmetro cinético, es la tUnica molécula que se acerca al régimen
configuracional.

El didmetro del hueco de la zeolita LTA es 11.4 A, pero el tamaifio de apertura del poro
es 4.2 A por lo que, en teoria, las moléculas difunden una por una a través del poro, y
ya que, a nivel bulk, los efectos de atraccion entre los atomos de la red zeolitica y los
que difunden, son despreciables solamente para moléculas no polares, puede concluirse
que la difusién esta controlada solamente por el tamafio de apertura del poro y por la
concentraciéon de moléculas. Si se cumple el hecho de las moléculas atraviesen el poro
una por una, entonces las moléculas de He e Hs deberian tener un flux mayor que las
demas, sin embargo la siguiente seccidon, que corresponde a los resultados de permeacion
de gases, muestran que no siempre las moléculas mas pequenas son las que tienen los
mayores valores de flux y permeacion, lo que nos lleva a creer que no todos los poros de
la membrana tienen un didmetro de apertura bien definido, es decir; existen
imperfecciones de la membrana que facilitan el flujo de la molécula que se encuentre en
mayor proporcion, por lo que las moléculas difunden en paralelo a través de los poros

zeoliticos y los no zeoliticos (poros del soporte).

58



Capftu]o [II. Resultados

10* 10’

Knudsen
© Huecos Gaseoso 0 (d<L)
.E Grandes (deL) E
\qc) \GCJ
o= 3 =i
g W 0
2 S
in} -

0} ]
E Knudsen E
5 e 2
A . A
~ 7 ~
0 Huec0~s ¢ 8 100 Configuracional
8 Pequerios Estado 0 (dJd, —*1)
~ ) Condensado A~
L 10 3
o)
£ B
-a—)* 0 Intersticios
E E del solido
N N
210 el =
Q Configuracional =~~~ """ 77T D
dJ/d_ > 1)
Intersticios
del solido
10" 10"
2 3
0 100 100 100 100 10 10 10
Similar a Alta Baja
liquido Ocupancia Ocupancia
Trayectoria Libre Media / Didmetro Cinético Trayectoria Libre Media / Diametro Cinético
a) b)

Figura 3.1.3.1-a Régimen de flujo: Efecto del didmetro cinético, tamano de poro y trayectoria
libre media a) Modificado de Xiao & Wei, 1992, b) Resultados experimentales de este trabajo,
2016.

3.1.3.2 Estimacién de las Energlas de Activacién de Difusién

La estimacion de las energias de activacion para llevar a cabo la difusion de moléculas

en el poro de la zeolita LTA se evaltia en funcién de los campos potenciales (campos
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creados por las fuerzas electrostaticas) entre una molécula y el poro de la zeolita, en el
modelo de este sistema se considera que la pared del poro esta constituido solo por
atomos de oxigeno, por lo que las energias potenciales se deben a las interacciones de
cada par molécula-oxigeno. La Figura 3.1.3.2-a muestra los resultados de las energias
potenciales en la entrada del poro (®@e) y en el poro (®p) en LTA para las distintas
moléculas analizadas en este estudio. Como se observa en la figura, las moléculas con
constantes de longitud de Lennard-Jones, om, mayores experimentan fuertes fuerzas de
atracciéon desde la estructura de la zeolita hacia la entrada del poro, conforme las
constantes de longitud se incrementan. Una vez que om son mayores que el diametro de
entrada de poro, las moléculas experimentan interacciones repulsivas de la entrada del
poro. Esto significa que es dificil para una molécula con un valor de om mayor que el
diametro de entrada de poro, residir en la entrada debido a las contracciones estéricas
(Xiao & Wei, 1992). Los resultados de @e muestran que incluso moléculas con d,, menor
que 3 A, experimentaran una atraccién moderada hacia la pared mientras atraviesa el
poro. La atracciéon se hace un poco mas pronunciada para moléculas cuyo d, se acerque
al didmetro de poro. Cuando el didmetro molecular es mayor que el del poro, las
interacciones entre la molécula y la entrada del poro se convierten en repulsivas, por lo
que moléculas cuyo d, sea cercano a 4.2 A dificilmente entraran en el poro de la LTA.

La Figura 3.1.3.2-b da informacién acerca de la dependencia de la energia de activacién
con A (=d,/d.;). Para un valor de o,/d, =1, las energias de activacién de difusiéon en
LTA son préacticamente insignificantes (<5 kJ/mol) si se tiene un valor de A mayor que
0.5. En la figura se observa un pequeiio incremento y después una disminucién en la
energia de activacion para d,/d. menores que 0.75, esto es debido a la transicion del

caso en el que las moléculas experimentan ligeras fuerzas de atracciéon a el caso en el que
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las fuerzas de atraccién de la entrada del poro son fuertes. También observamos que se
requiere mayor energia de activacién para hacer pasar una molécula de O (~3.7 kJ/mol)
que una de Ny (~3.4 kJ/mol). Este hecho, en conjunto con lo discutido en la seccién
3.1.2 sobre los momentos polares de la molécula en la red zeolitica, pueden explicar en
parte los resultados de la siguiente seccion; en la que veremos que las permeaciones de

O3 son notablemente menores que las de No.
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3.1.3.3 Permeacién de He, HQ, 02, N, y CH4 en Membrana de LTA

En el Estado del Arte se analizaron casos de estudios de permeacién con distintas
membranas desde 1991 a la fecha. Los resultados de algunos de esos casos son los
siguientes: En 1998-99 Van de Graff et al. realizaron experimentos con membranas de
discos de acero inoxidable recubiertos de Silicalita-1, permearon gases puros y mezclas
de gases mediante el método de W-K, usando He como gas acarreador a 27 °C y 1 atm
de presién. Se tomaron los resultados de permeacion de dos mezclas: He-Ne y He-CHu
para compararlos, el flujo volumétrico total a la entrada del sistema fue de 100 mL /min.
En el afio 2000 Aoki et al. realizaron dos estudios para permeacion de gases en mezcla,
en el primero utilizaron una membrana zeolitica tubular ZSM-5, hicieron permear He e
H, con el método W-K, usando Ar como gas acarreador a 27 °C y 1 atm; en el segundo
utiliz6 una membrana tubular de zeolita tipo A, hicieron permear mezclas equimolares
de gases con vapor de agua, se recopilaron los resultados de permeacion de He, Ha, No,
O, y CHs. En 2001 Guan et al. mediante una membrana zeolitica tubular tipo NaA
realizaron experimentos de permeacion de gases acarreados con vapor de H.0 donde la
concentraciéon final de vapor en los experimentos fue de 3% y la presién total en ambos
lados de la membrana fue de 101.3 kPa y a 35 °C, los resultados que se recopilaron para
la comparacion fue la permeaciéon de H. y Na. Todos estos resultados se encuentran
comparados en la Figura 3.1.3.3-a junto con los resultados de permeacion de los 5 gases

estudiados en este trabajo.
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Figura 3.1.3.3-a. Comparacién bibliogréifica de las permeaciones de He, Hy, Ny, O, y CHy: Van
de Graff et al. con membrana LTA afio 1998-99 (m), Aoki et al. con membrana LTA ano 2000
(v), Aoki et al. con membrana ZSM-5 ano 2000 (m), Guan et al. con membrana LTA afio 2001
(m), este trabajo con membrana LTA afo 2016 ( ).

En la Tabla 3.1.3.3-a se comparan distintos valores de permeancia obtenidos en
publicaciones anteriores utilizando exclusivamente membranas zeoliticas tipo A,
explicadas en el Estado del Arte. Los resultados de Aoki et al. y Guan et al. reportados
en esta tabla fueron obtenidos mediante los experimentos antes mencionados. Okamoto
et al. realizaron en 2001 experimentos de permeaciéon mediante vapor con una
membrana tubular de zeolita A, con un flujo total de mezcla de vapor de H.O-gas de 30
mL/min a condiciones estandar. En 2005 Xu et al realizaron dos estudios de

permeacion de gases puros con el método AP, mediante una membrana de Zeolita A
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sobre discos de a-alimina. Por ultimo Zah et al. realizaron en 2007 un estudio donde

obtuvieron la permeancia de Hs y N> con el método de flujo continuo usando membranas

de zeolita tipo NaA.

Tabla 3.1.3.3-a. Comparacion de la permeancia de distintos gases en membrana de zeolita tipo

LTA obtenidas en este trabajo con otras membranas de zeolita tipo A de la literatura.

Zeolita / Didmetro de = Método de  Temperatura Ref.
Soporte poro. permeacion de
promedio /
nm permeacién /
Px 107 / mol s - m? Pa?
°C
He N2 02 Ho CH4
Zeolita NaA sobre
tubo de altmina. 64 W-K (Ar) 201, 100 y 35 0.096 -  0.072-  0.07- 0.094 0.048 3
0.08 0.084 0.09 - -
0.08  0.074
Zeolita NaA
sobre tubos de 170 AP 105 - 1.0 - 3.68 - 56
-alimina.
Zeolita LTA
sobre tubos de - 150 W-K (Ar, 35 0.14 0.037 - 0.26 - 32
alimina. He)
Zeolita NaA
sobre discos de 0.43 AP 25 - 0.12 0.313  0.286 - 75
-alimina.
Zeolita NaA
sobre .discos de 0.41 AP 97 177 - 0.1-0.2 0.5- 0.45 - 76
-alimina. 6 -
0.48
Tubos de
Zeolitas NaA y Método de - 1.2-2.2 - 8.9 - - 7
policistalinas 0.42 Flujo 23 y 107 3.95
sobre alimina. Continuo
Zeolita LTA Este
sobre tubo de 0.42x 10 W-K (N2) 25 4.5 33.5- 0.14 4.07 141 trabajo
altimina. 22.1 2016
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Los resultados generales de permeaciéon demuestran que la variacion en la relacion de
flujos influye fuertemente en la permeacion individual de todos los gases, de forma que
la permeancia aumenta cuando se aumenta la cantidad de gas presente en el sistema,
estos resultados refuerzan la conclusion acerca de la difusién simultanea en los poros
zeoliticos y no zeoliticos, dada en la secciéon anterior. Ademas, los datos proporcionados
en la Tabla 3.1.3.3-a nos permiten ubicar a este estudio como el que reporta las mayores
permeancias con zeolitas tipo A para gases en mezcla, en especial los resultados de No.
Este resultado podria ser explicado debido a lo momentos cuadripolares que experimenta,
la molécula en la red zeolitica, este hecho caracteristico de la molécula de N, implica la
inexistencia de momentos dipolares, anulando de esta forma las débiles cohesiones que
pudieran formarse, de esta forma N, atraviesa el poro con mayor facilidad, relativa a

otras moléculas, por ejemplo como Os.

3.2 Permeacién de He, Ny y Oy y Efecto del Flujo Volumétrico en la Entrada

A la fecha se han realizado diversos estudios sobre el efecto del didmetro cinético en la
permeaciéon. Uno de los mas representativos fue el de Xu et al en 2005, quienes
realizaron un estudio sobre la permeancia de distintos gases puros (Hz, Oz, N2 y n-Cs-
Hio) en membranas de zeolita NaA en funciéon del didmetro cinético. Ellos reportaron
que la permeacion disminuye con el aumento el didmetro cinético. De los gases
estudiados por ellos, la molécula con menor didmetro cinético fue H., y es la que
presenta la mayor permeacion, seguida de la de Os, Ny y finalmente la de n-CsHio, en el

siguiente orden: & (mol / s m* Pa) & | = 0.27x10" > @ 5 = 0.6x10" > & | = 0.35x10"
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> P cno= 0.09x107 para sus respectivos didmetros cinéticos D. (nm) D. Ho= 0.289 <
47710

D. Os= 0.346 < D, No= 0.364 < D. n-CisHip= 0.43. En los experimentos realizados en
esta tesis, He es la molécula con menor didmetro cinético (0.26 nm), es decir es 0.75 y
0.71 veces el tamano de la molécula de O: y Ns, respectivamente. Sin embargo, los
resultados de permeacién mostrados en la Figura 3.2-a se observa que para relaciones de
flujos bajas (Que /Qaie< 1.0), N2 es el gas que presenta la mayor permeacién en mezcla de
gases ternaria, y ésta es 7.4 veces mayor que la permeacion de He cuando la relaciéon de

flujos volumétricos entre ambos gases (Q NZ/QHe ) es igual a 0.79 (QNZZ 0.8, cm?/s,

Qpe = 1.01 cm?/s), mientras que comparada con la de O, es 240 veces mayor cuando
Qn,/Qo, esigual a 3.76 (Qy = 0.8 cm’/s, Qo = 0.2 cm’/s) (Tabla 3.1.3.3-a). En

otras palabras ¢ N, P >9 0, S€ propone entonces que esta variacion en el orden de

e
permeacion es debida a la relacion de flujos usados en los experimentos, esta afirmacion
se puede demostrar observando nuevamente la Figura 3.2-a, en la cual se observa que la
permeacién de He aumenta un 94% cuando se aumenta el flujo molar de He en el
sistema en un 35%, mientras que la permeacién de N» tiende a disminuir un 33% cuando
el fluyjo de N, disminuye en un 8.6%. Los valores de permeacién para H, y CH,
obtenidos, confirman lo anterior, ya que N nuevamente es quien posee la mayor
permeacion, siendo 5.5 veces mayor la permeacién de N» que la de Hy y 15.7 veces mayor

que la de CHy cuando Q H,-CH, /Q N, S 1.0.
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Con las Ecuaciones 1.3-12 y 1.3-13 se relacion6é la permeancia con el flux molar

permeado, se realizé un andlisis del efecto que tiene el cambio de flujo volumétrico a la

entrada del sistema sobre el flux molar permeado. Un ejemplo de esta relacion, es el que

fue realizado en 2013 por Abuin et al., en el cual estudiaron la permeacién de gases

puros (Os, Ni, CO; y CiHio) mediante una membrana que consiste en un soporte de «a-

alimina con recubrimiento de tres capas de zeolita ZSM-5, cuyo tamano de poro

promedio fue de aproximadamente de 5 A, variando el flujo de entrada al sistema de

cada gas puro. Se compararon los resultados de flux molar permeado (Ji) de O2 y N

obtenidos por ellos con los aqui obtenidos cuando se varia el flujo volumétrico de cada

gas en la entrada del sistema. Ellos utilizaron flujos de entrada mas altos (Qe.=200-600

67



Capftu]o [II. Resultados

mL/min para O: y Ny) que los utilizados en este estudio (Qex=2-13 ml/min para O y
QExt=9-50 ml/min para N3) lo cual afecta el flux permeado, como queda demostrado en
la Figura 3.2-b. Ellos obtuvieron que O: tiene una permeaciéon mayor que la de N
debido a la diferencia de tamanos entre ambas moléculas y que conforme se aumenta el
caudal a la entrada se aumenta el flux molar permeado (en un 49% y 41% para O; y No,
respectivamente), sin embargo la diferencia de flux permeados entre ambos gases es
pequenia (diferencia de flux entre O; y N2 de los experimentos de Abuin et al. = 0.003
mol/s:m?) y es pequeiia debido a que el flujo de entrada en el sistema es el mismo para
los dos gases. Comparado con el estudio de ellos la diferencia de flux permeados entre O,
y N2 de este estudio es grande (diferencia de flux entre O; y N, de este estudio = 0.086
mol/sm?) y es grande debido a que la diferencia de flujos de entrada de los dos gases
también es grande (diferencia de flujos entre O, y No de este estudio = 37 mL/min),
esta diferencia en los flujos de entrada es un factor determinante en la cantidad de flux
permeado, en la Figura 3.2-b se observa este efecto. En el caso de N el flux aumenta
stbitamente en un 12% (para flujos de entrada de 10 a 47 mL/min) su flux inicial, en
cambio el flux de O, se mantiene en cero (para flujos de entrada de 3 a 13 mL/min).
Finalmente, con este analisis se puede concluir que la permeaciéon aumenta con el
aumento del caudal a la entrada. En ambos estudios se observa que el efecto del flujo
volumétrico a la entrada en el flux molar permeado estd descrito por un ajuste de datos
experimentales lineal, lo que indica que la eficacia de transferencia de masa tiene un
valor relativamente constante. La diferencia en el porcentaje de flux molar permeado
entre este trabajo y el de Abuin ef al. es dos 6rdenes de magnitud mayor para No,
mientras que para O, es 6 6rdenes de magnitud menor que el de Abuin et al., esto es; la

transferencia. de masa en moles de este trabajo es 400% mayor en el caso de N, aun
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cuando el flujo volumétrico en la entrada es solo el 8% del flujo del otro trabajo. En el
caso de O; la transferencia de masa en este trabajo no es cero, pero comparada con la
del otro trabajo es despreciable; esto se atribuye a que los enlaces de Van der Waals
generados entre las moléculas de O, permeadas y las de O, de la red zeolitica
contribuyen a la disminucién de su eficiencia de permeacion, y ademas que el flujo

volumétrico en la entrada solamente es el 2% del flujo utilizado por ellos.
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Figura 3.2-b. Jx.(W) y Jo.(¥) permeados obtenidos por Abuin et al. con ZSM-5 y Jx.(O) v Jo-

(V) permeados obtenidos en este trabajo contra el flujo volumétrico en la entrada del sistema.
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3.2.1 Efecto de la Relacién de Flujos QHC/ Qo: en la Fraccion Molar

Permeada

Los resultados obtenidos con LTA se reportan cuando se opera con flujo en paralelo y
en contracorriente. En el caso de operacion en paralelo la fraccion de He en el tubo
corresponde a la fracciéon retenida y el ajuste matematico de estos valores
experimentales muestran un comportamiento de tipo sigmoidal, la fraccién retenida
aumenta de 0.4 a 0.8 cuando la relacion de flujos Que/Qaie es de 0.5 a 3.0, después de
esta relacion la cantidad retenida se mantiene constante. Las fracciones en el tubo de O,
y Na, fracciones permeadas, disminuyen con la razén de flujos, Que/Qanede 0.5 a 7.5. En
la Figura 3.2.1-a, puede observarse que la fracciéon de N> disminuye hasta cero; mientras
que para O, se tiene un comportamiento lineal, es decir la fraccién permeada de O, es
independiente la relacién de flujos Que/Qaie, pero si se aumenta la escala en la gréfica de
la fraccion permeada de O, contra la relaciéon de flujos se tiene que la fracciéon de

oxigeno aumenta con un ajuste asociado a los datos experimentales de tipo polinémico,
3 2t -5 -5

sin embargo este aumento es practicamente nulo (.. 0, =3X107 s XL o, =4X10 )

A partir de estos experimentos se determiné la influencia de la relacién de flujos en la

fraccion permeada de He, O2 y Na. Los resultados demuestran un efecto considerable en

la permeacién de los tres gases; para N» el efecto es disminutivo (¢, =096 a
Zewan, =0.0072 ), mientras que para He es lo inverso ( y,cu o =0.041 @ gp 1 =0.99). Dado

que al inicio del experimento el 96 % de la corriente de salida de la coraza es N» y al
final del experimento el 99 % de la corriente estd ocupado por He, se concluye que la

alta permeacion de He impide la del N», esto se atribuye principalmente a la diferencia
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de didmetros cinéticos entre He (d, = 0.26 nm.) y Ny (d, = 0.364 nm.). En estos
experimentos el comportamiento de O: no es tan evidente dado que la maxima cantidad
de este gas presente en todos los experimentos fue tan solo el 10% de la mezcla de

entrada.
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Figura 3.2.1-a (e), 7" (o), 7" (&) yb) 457 en estado estacionario contra Que/Qaie

con membrana LTA operando con flujo en paralelo.

Los resultados cuando se opera en contracorriente se muestran en la Figura 3.2.1-b. La
fraccién retenida de He aumenta de 0.05 a 0.75 cuando la relacion de flujos se aumenta
de 0.5 a 5 y el ajuste asociado a los datos experimentales es polinomial. La fraccién

permeada de N, decae desde 0.95 hasta 0.26 para las mismas relaciones de flujo; la
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fraccion permeada de oxigeno nuevamente parece ser independiente de tales relaciones
de flujos, sin embargo una ampliaciéon en la escala de la fraccion molar muestra un

aumento que sigue un ajuste polinémico aun cuando la ,J**°se incrementa en 1z10°.
2
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Figura 3.2.1-b 4[*°(®), 1 (0) y ,* (&) en estado estacionario contra Que/Qaie con

membrana LTA operando con flujo en contracorriente.

Las graficas anteriores demuestran que el modo de operacién determina la eficiencia de
masa permeada; siendo el modo de contracorriente el que mas favorece la permeacion de
He. En estos experimentos la relacion de flujos incrementa la fraccién molar permeada
de He, este efecto se atribuye al hecho de que He tiene un didmetro cinético menor que

el de O2 y Ny y por lo tanto una mayor facilidad para transportarse a través de los
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poros, y es con relaciones Qu./Qaie mayores que 3, que existe la cantidad suficiente de
He para que su permeancia sea mayor que la de los otros dos gases. La relacién de flujos
es inversamente proporcional a la fraccién permeada de N, para relaciones Que/Qaire
menores que 3, N, tiene mayor permeancia que la de He, pero conforme se aumente
Que/Qaire se disminuira la fraccién de Na. Que/Qaie no afecta en la fraccién permeada de

O, debido a la baja cantidad de O, manejado en las relaciones de flujo.

3.2.2  Efecto del Tiempo Espacial en el Rendimiento de la Fraccién

MO]&I‘ Permeada

En el estado de arte se explicaron dos estudios que relacionan el tiempo espacial y la
fraccion molar permeada. El primero fue el desarrollado por Hussain et al. en 2006
donde estudiaron la transferencia de calor y masa mediante membranas tubulares de a-
AlO; con dos capas externas de a-Al:O3 y una capa interna de y-AlOs. Los resultados
de permeaciéon de He en funcion de la relaciéon de flujos obtenidos por ellos se
compararon con los obtenidos por Hernandez et al. en 2015 y con los obtenidos en este
estudio (Figura 3.2.2-a).

En la Figura 3.2.2-a se muestran los resultados de la fracciéon permeada de He cuando se
ha alcanzado el estado estacionario contra la relacion de tiempos espaciales, cuyo ajuste
de los datos experimentales exhibe un comportamiento exponencial. Dado que los
volimenes de coraza y de tubo son constantes, la relaciéon de tiempos espaciales varia
solamente con la relacion de flujos alimentados, de modo que la fraccion permeada de

He aumentaré exponencialmente cuando se aumente la relacién Qu./Qaie. Se obtuvo que
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tanto la zeolita ZSM-5 como LTA se comportan de manera semejante en cuanto a la
permeacion de He, sin embargo, para las mismas relaciones de tiempos espaciales el
rendimiento de la fraccién permeada de He puede llegar a aumentarse un 15% cuando se
utiliza una membrana zeolitica LTA en vez de una ZSM-5. La velocidad de los flujos que
fueron utilizados por Hussain ef al. son un orden de magnitud mayores que los usados
aqui, (ellos mantuvieron un flujo de N, constante) y solo unos cuantos resultados de
ellos son comparables con los otros dos trabajos; no obstante, puede observarse que
desde el inicio la permeancia de He que ellos obtienen es méas alta que la que se obtiene
con LTA y con ZSM-5. Dos comportamientos se hacen evidentes en la Figura 3.2.2-a; el
primero es el marcado aumento de la fraccion permeada de He en el rango de tiempos
espaciales de 5 a 25, donde la relacién Que/Qaie es de 0.5 a 3.0, posterior a ese valor se
observa el segundo comportamiento que es una tendencia relativamente lineal hasta que
7502 alcanza un valor constante donde, a estas condiciones, la permeancia de He ya no
aumenta méas. Considerando que la diferencia de tamanos de poro entre a-AlO; (d, =
2,730 nm) y la zeolita LTA es grande (Ad, = 2,700 nm) puede decirse que a pesar de la
reduccion del area disponible para la transferencia de masa, la cantidad de He permeado

(X ) por la zeolita LTA se encuentra en el mismo intervalo que la cantidad de He

permeado que se obtiene cuando se utiliza alimina cuyos poros son 65 veces mas

grandes que los de LTA.
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Figura 3.2.2-a Fraccién molar de He en el lado de la coraza de Herndndez et al. (&), Hussain

et al. (O), este trabajo (M) contra la relaciéon de tiempos espaciales.

También se obtuvieron resultados de la fraccion de O. a la salida del tubo en estado
estacionario en funcién de la relacion de tiempos espaciales de la coraza y del tubo en
escala logaritmica (Figura 3.2.2-b). Se encontr6 que la permeancia de Os, al igual que la

TUBO - Sin embargo para estas condiciones y a tan bajas

de He, aumenta con t“F%1 /1
concentraciones de O, los valores de permeancia para O, comparados con los de He son

tan pequenos que se considera que el efecto que tiene la relacién de tiempos espaciales

en la fraccion permeada de Os es despreciable.
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Figura 3.2.2-b Fracciéon molar de O, en el lado del tubo contra la relacion de tiempos

espaciales.

El tamano del sistema es determinante en el grado de permeacion que pueda alcanzarse,
de esta forma la permeancia depende fuertemente de la relacién de tiempos espaciales.
Un ejemplo que demuestra como afecta el volumen de la regién en la permeacion, es la
comparacion entre este trabajo y un estudio realizado por Gilron & Soffer en 2002. Ellos
utilizaron un médulo de permeacion constituido por 20 membranas tubulares de fibra de
carbono, e hicieron permear 5 gases puros (He, H., No, CHy y CO:2) a 25 °C y con
diferencia de presion total de 2 bar. A pesar de que son distintos procesos, el sistema de
permeacion de ellos se asemeja al usado en este trabajo, por el hecho de que se tienen
dos regiones: coraza y tubo, cuyos volimenes son 19 y 46 veces menores,
respectivamente, que los volimenes de las regiones de este trabajo. Lo que es interesante
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notar es que los resultados de permeacion de He, H,, N, y CHs son 8 oOrdenes de
magnitud mayores en este estudio (4.5, 1.2, 29, 1.2 x 10% respectivamente). La
diferencia de tamanos entre ambos sistemas es bastante pequeno comparado con la
diferencia en los resultados de permeacion. Hay que considerar, ademas, que Gilron &
Soffer necesitaron diferencia de presiéon para lograr sus permeaciones, mientras que en
este trabajo se obtuvieron mejores resultados solamente variando la relacion de flujos.
Entonces, el tiempo espacial tiene el mismo efecto que tiene la variaciéon de la relacion
de flujos en la fracciéon molar permeada mas el volumen de ambas regiones, es decir; la
permeancion solo aumenta con el aumento de la relacion de tiempos espaciales. En

T80 " puede ser usado como criterio para proporcionar una permeacion

conclusion, 7 ¢
efectiva. Si se fijan las condiciones fisicas del sistema, una combinacion 6ptima de la
relacion de flujos proporcionara una permeacion eficiente del gas deseado, por otro lado,
si la relacion de flujos alimentados es conocida y fija, el sistema de membrana tubular
puede ser diseniado para obtener la permeacién requerida. En este caso, Que/Qane €s un

flujo fijo, el volumen de la coraza es mayor que el del tubo, de esa forma la permeacion

es mas alta en el lado donde el volumen es mayor.

3.2.3 Anélisis del Coeficiente de Trasferencia de Masa y de los Ntimeros
Péclet (P e), Sherwood (Sh) y Reynolds (Re) para una Mezcla

Ternaria He-05-Ns

En esta seccidon se analizara la transferencia de masa mediante la obtencién del

coeficiente de transferencia de masa y la interpretacion de los resultados cuantitativos
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de tres importantes ntmeros adimensionales: Sh, Pe y Re, los cuales controlan el
transporte de masa y momento del tubo a la coraza y viceversa, para la mezcla ternaria
HG—OQ-NQ.

La transferencia de masa a través del poro usualmente se expresa mediante un
coeficiente de transferencia, en el cual el flux total es el producto del area superficial
externa, el coeficiente de transferencia y una diferencia de concentraciones. En general la
concentracion variard de un punto a otro sobre la superficie y, un valor promedio de
concentraciéon puede ser usado para obtener un coeficiente de trasferencia promedio
(Aris, 1975). Para obtener este coeficiente, se promediaron las propiedades D, u, Re, Sc,

Sh, entre otras, de los tres gases en mezcla (He, Os, N3) de la siguiente forma

N A
R R
KAR _ Sh Prom D i—mezProm

c Prom DR
h

cm
=] .2.3-1
[]s 3.2.3

Donde Shfp..m es Sherwood promedio en la regién, D Rine, prom es la difusividad promedio
del componente 7 en la mezcla y Dy es el didmetro hidrdulico en la regién. El calculo
para obtener estos parametros se detallan en el Apéndice C. Los resultados se muestran

CORAZA / Z_TUBO

graficados contra 7 en la Figura 3.2.3-a.
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Figura 3.2.3-a Coeficientes de transferencia de masa promediados en las regiones del tubo (m)

y la coraza (o) y contra la relaciéon de tiempos espaciales.

Puede observarse que el coeficiente de transferencia de masa del lado del tubo es dos
veces mayor que el del lado de la coraza cuando las razones de tiempos espaciales son
menores que 15; a partir de este valor, el cambio en la transferencia de masa es
practicamente lineal en ambas regiones. El hecho de que se duplique la transferencia de
masa en el lado del tubo que en el de la coraza, podria deberse a la diferencia de
volimenes entre ambas regiones, dado que la relaciéon de flujos es constante; un area
menor provoca mas choques de las moléculas contra las paredes de la membrana,
favoreciendo la difusion Knudsen.

Con el ntimero de Sherwood se obtiene la relacién entre difusividad masica y difusividad

molecular, cuando se trata de difusion simple, este nimero adimensional depende

79



Capftu]o [II. Resultados

solamente de la geometria de la particula, o en este caso del poro. En situaciones mas
complicadas, como son presencia de flujo alrededor del poro y transferencia simultanea
de masa y calor, Sh se convierte en una funcién, no sélo de la geometria, sino también
de otros grupos adimensionales como son los ntmeros de Reynolds y Schmidt. Este
ntmero puede ser calculado por correlaciones (Cussler, 2007); que estin dadas en el

0.33

tubo por sh”=1.62(d"Re" sc’/L)"” ¥ en la coraza por sh®=125(d°Re°/L)’" (sc)”, cuando

el flujo es laminar. El nimero de Schmidt estd definido por Sc® =R/ ( pRDR) e indica la

relacion de la difusividad de momentum con la difusividad mésica. La ecuacién de

Reynolds define la relacién entre los efectos convectivos sobre los difusivos, y es:

Re® =DFpR, <\/nFjez > / uf, donde <VR >:Q§ez /A% .Por otra parte el nimero de Péclet relaciona

i,mez

la transferencia de masa por convecciéon y difusion en la regién, fue calculado con

mediante pe? =R?(v? )/D? . Primeramente, cuando Pe = 1 los efectos por conveccién y
i h i,mez Y

i mez
por difusion se igualan, no hay una transferencia neta de momentum, para Pe > 1 se
esperaria que el transporte de masa sea independiente de la difusion debido a que son
los efectos convectivos los que predominan, sin embargo, atn para Péclet altos la
difusion no puede ser despreciada, debido a que el transporte por conveccion tiene lugar
solamente en la direcciéon del fluido y estd direccién es tangencial a la superficie por
donde fluye. El transporte de masa a través de la superficie no puede ser debido a la
conveccion, porque el flujo no atraviesa la superficie, sino que es la difusion molecular la
lleva a cabo el transporte, por lo tanto los efectos difusivos no se desprecian. Cuando Pe
< 1 dominan los efectos difusivos, sin embargo, en el caso de tubos y canales la
conveccion afecta de manera importante, por lo que debe de ser considerada a lo largo

del tubo. A este tultimo caso corresponden todos los valores de Péclet obtenidos en esta
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seccion, excepto los de Os. En la Figura 3.2.3-b se muestra cémo afecta la relacion de
tiempos espaciales en dicho ntumero, el cual fue calculado considerando como longitud
caracteristica el radio hidraulico de la region, es decir, considerando la transferencia de
masa en la seccion transversal de la regién y se graficé contra la relacion de tiempos
espaciales con la finalidad de observar el cambio de Pe cuando se aumenta los flujos
volumétricos a la entrada. Para He y N, el efecto es exactamente igual, en la regién del
tubo existen dos etapas; en la primera de ellas se observa un aumento exponencial de
Pe, esto significa que el flujo volumétrico a la entrada favorece la transferencia de masa
por conveccion, después de que se han alcanzado valores de /7™ > 15 Pe es
independiente de este parametro. Este comportamiento, es consistente con el nimero de
Reynolds, pues aumentar /7™ gignifica que las fuerzas inerciales se incrementan,
cuando se ha alcanzado un valor igual a 15, Pe ya no cambia y Re alcanza su valor
maximo, luego de ese valor las fuerzas viscosas comienzan a dominar sobre las inerciales,
haciendo que Re decaiga. Por otro lado, en la region de la coraza, aunque el
comportamiento es similar para ambos gases, se observa que para He, Pe siempre es
mayor en la regién del tubo que en la de la coraza, distinto a N> que cuando 7% [ 7"V8°
< 10, Pe de ambas regiones compiten, hasta que los efectos convectivos en el tubo
ganan sobre los de la coraza. En esta region Re es menor que en la region del tubo y

CORAZA | 7TVB0 (), presenta los valores de

desciende de forma casi lineal cuando se aumenta r
Pe més altos y un comportamiento diferente al de los tres gases estudiados. En este
caso, la adveccion aumenta rapidamente para valores de 7 /778 < 10, después de
este valor la conveccion disminuye tan rapido como aumentd, este efecto coincide con el

cambio de Re y es el mismo en el tubo que en la coraza, siendo en esta ultima donde el

efecto es menor.
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Figura 3.2.3-b Niimeros adimensionales de Péclet y Sherwood para He, O, y N, en la regiones

de la coraza (o) y tubo (m) contra la relacion de tiempos espaciales.
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3.3 Separacién de Hy

En ésta seccién se abordan dos aspectos especificos relacionados a Hs: permeacién y
selectividad de Hs. Este tema ha sido ampliamente estudiado, pues a partir del ano 1990
el namero de publicaciones cientificas mundiales relacionadas con la energia de H: se ha
incrementado linealmente. Sin embargo, este tema ain resulta ser una atractiva fuente
de investigacion, es por ello que, en este trabajo, ademas de estudiar la eficiencia de
separacion y la selectividad de H, con membrana, se estudi6 el efecto de dos variables
escasamente estudiadas, como son la variaciéon en el area de permeado y en la relacién

de flujos de entrada.

3.3.1 Efecto de la Disminucién del Area de Permeado en la Separacién

Un parametro importante que podria influir de manera sustancial en la permeacion de
gases con membranas es su longitud, hasta donde se sabe, ninguna investigacién
experimental se ha realizado variando este parametro. En cambio, existen algunos
modelos matematicos que predicen la separacion de gases en funciéon del area de
permeado (Valdés et al., 2014, Xu et al., 1999).

La eficiencia de permeacién fue definida como n:(thT 2T REe Zﬁc) Los resultados de

evaluar la eficiencia de permeaciéon de gases en mezcla variando la longitud de la

membrana se dan en la Figura 3.3.1-a. Para estos resultados Qu,/Qcn, €8 igual a 1y

constante, PeS =Pe! =1 y She¢ = She] =1. Los resultados del cambio en

Promedio Promedio Promedio Promedio

longitud de la membrana muestran que una longitud mayor no garantiza una mayor
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permeacion. Cuando "= 0.6, la permeaciéon aumenté un 65%, 50% y 20% para No, Ho y
CH, respectivamente, después de esa longitud la permeaciéon se mantuvo en un valor

constante.

100

20

0.0 0.2 04 06 03 1.0

N
1

Figura 3.3.1-a 5, (0), 5, ()Y ., (<) en estado estacionario contra I" cuando

Qu, / Quy, =1 con membrana LTA.

En general, el mejor rendimiento de permeaciéon que se obtuvo fue el de N», a pesar de
ser una molécula cuyo diametro cinético es 1.26 veces mayor que el de Hs, este
rendimiento se debe a que la concentracion de N, a la entrada del sistema era el doble
de la concentracion de H,. Sin embargo, a longitudes pequenas de membrana esto no es

asi, H» permea 10% més que N» cuando IV es igual a 0.2. Un hecho interesante es el
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comportamiento que mostraron H, y CH4; su mayor cambio de permeacion se obtuvo
con s6lo una quinta parte de la membrana, para el resto de la longitud solo cambio en

un 9%. En cambio el efecto que tuvo la longitud de la membrana en la eficiencia de

permeacion de N> fue mas marcado, de forma que continué aumentando hasta " = 0.6,
posterior a esa longitud la permeaciéon se mantuvo constante.

Un modelo que describe esta relacion, fue el realizado por Valdés et al. en 2014, que fue
descrito en el estado del arte. La Figura 3.3.1-b muestra dichos perfiles de concentracién
en ambas regiones. De este modo, el modelo predice que la concentraciéon aumentara de
forma lineal en un 64% y exponencial en un 88%, en las regiones de la coraza y del tubo,
respectivamente, cuando la longitud de la membrana es 5 veces el radio externo del
tubo. Dado que el sistema experimental es el mismo que el usado aqui, la concentracion
de O: en el tubo corresponde a la concentraciéon permeada y la de la coraza a la
retenida, segin el modelo la concentracion retenida siempre serd al menos 10% mayor
que la permeada en cualquier posicion de la membrana. En la misma figura se comparan
estos perfiles de concentracion con los perfiles obtenidos experimentalmente en este
trabajo, a través de la mezcla Ho>-CHs-N2, en donde H,, en mezcla con CHi, es
transportado en la region de la coraza y es acarreado con N» en la regién del tubo
mediante el método de W-K. Para realizar esta comparacion, tanto los datos obtenidos

con el modelo matematico como los experimentales cumplen las siguientes condiciones:

Pe®=Pe" =1, She°=She'=1 y D'/O° = 1 para Os y 0<PeS o =PEromeaio <1,
Shes  .i,=Shel . =1y OV/DF =1 para H> en mezcla, en cada estudio respectivo. Los

perfiles obtenidos experimentalmente difieren de los del modelo en cuanto a su
comportamiento y en las cantidades de concentraciéon permeadas. Comenzando por la

region del tubo, segiin el modelo, la concentracién aumenta linealmente con la longitud
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de la membrana, de forma que la concentracién de O: se incrementa en una cantidad
constante conforme se aumente la longitud de la membrana, por su parte los resultados
experimentales de concentracion de H, dicen lo contrario; la concentraciéon no aumenta
de forma constante sino que se observan dos etapas, la primera es un aumento subito
cuyos datos experimentales tienen un ajuste exponencial para una longitud normalizada
de 0.4, después de esta longitud puede decirse que la cantidad permeada de H. es
independiente de la longitud, lo que corresponde a la segunda etapa. En cuanto a la
region de la coraza, ambos gases se comportan igual: el aumento de la concentracion del
gas con la longitud caracteristica esta descrito por un ajuste de datos lineal. Fue la
cantidad retenida la que mostré mayor diferencia entre lo predicho y los resultados
experimentales. Segin el modelo con menos de tres quintas partes de la longitud de la
membrana se retiene el total de la cantidad de O, introducido en la coraza, mientras que
experimentalmente resulté que, aun cuando la concentraciéon aumenta con la longitud
caracteristica, nunca se retuvo mas del 20 % de la concentracién total de Hs introducido
en la coraza. En 1999 Xu et al. desarrollaron un modelo que, a pesar de ser mas sencillo
que el de Valdés et al., ambos son bastante similares. Este modelo, en el que predicen la
permeacion de O en funciéon de la longitud de la membrana, resultarian ttiles para ser
comparado con los resultados experimentales obtenidos aqui, puesto que en su sistema
de permeacion también se tienen las regiones de la coraza y el tubo, hacen permear O-,
introduciendo aire por lo coraza y He por el tubo, de no ser porque sus resultados estan
modelados a 850 °C. De cualquier modo, los resultados de esta simulaciéon atn
proporcionan una idea del efecto de la longitud en la permeacién. Ellos obtienen que el
flux permeado de O, disminuye cuando la longitud aumenta, pero aumenta cuando se

incrementa el flujo de entrada del aire. Este comportamiento tampoco es consistente con
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nuestros resultados experimentales, pero refuerza la conclusiéon de que la permeacién de

gases y la longitud de la membrana no aumentan proporcionalmente.
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Figura 3.3.1-b Concentraciones adimensionales obtenida por Valdés et al. mediante SND en la
regiéon del tubo (@) y en la regién de la coraza (®), y concentraciones adimensionales obtenidas
experimentalmente en este trabajo en la region del tubo () y en la regién de la coraza (e)

contra una longitud normalizada Z / 1, con membrana LTA.

Esta diferencia entre los resultados experimentales y los modelos se atribuye a la
concentracion de los gases que, en condiciones de equilibrio, la diferencia de
concentracion es constante; la permeacion de gases se incrementd hasta alcanzar un
valor caracteristico de longitud de la membrana, en este caso el valor caracteristico

obtenido experimentalmente es IN=0.6 (tres quintas partes de la membrana), valor
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caracteristico con el cual se alcanz6 la maxima cantidad de gas que puede ser permeado
para esa concentracion, por eso aumentar la longitud no hard que se aumente la
permeacion, a menos que se modifiquen los flujos de entrada, como se vera a en la

siguiente seccion.

3.3.2  FEfecto de la Variacién de Relacién de Flujos Volumétricos en la

Separacién de Ho

Los resultados del estudio de permeaciéon de la mezcla ternaria de He-Os-N, (Cap. IT Sec.
2.3) sirvieron para establecer el efecto que tiene la permeancia con el aumento de la
relacion de flujos; la permeancia aumenta variando la relacion de flujos en la entrada.
No sorprende, entonces, que para esta mezcla sea de nuevo, la relacion de flujos, la
variable que mas afecta la permeacion; exceptuando el caso de Hs, el cual muestra un
comportamiento particular; donde su permeancia, aparentemente, no se ve afectada por
esta variable. En la Figura 3.3.2-a, se exhibe cémo afecta el cambio de concentracion de
Hs; o CHy en la permeacion de los tres gases.

La permeancia individual de las tres moléculas es basicamente debida a dos factores: (4)
La diferencia de tamanos y () La diferencia de concentraciones. La primera afirmacion
puede comprobarse, con base en que, en estos experimentos, la concentracién de N, se
mantuvo constante, aunque la permeancia no se mantiene de esa forma. El caso en el

que N» obtuvo mejor eficiencia de permeaciéon que la de H» fue cuando Q, /Q, = 1, es
2 4

decir H, y CHy4 entran con el mismo valor de flujo volumétrico, mientras que la de N los

duplicaba a ambos. Se obtuvo que la eficiencia de N» fue el doble que la de CHy y
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solamente 0.8 veces mayor que la de H», es decir que ¢l por poseer el tamano molecular
mas pequeno tiene mayor facilidad de transporte y, en general, se obtendrid mejor
rendimiento, a menos que uno de los gases se encuentre en exceso, como es el caso. La

segunda afirmacién se comprueba con el primer caso (Q, /Q., =0.5) en donde H> es
2 4

quien se encuentra en menor proporcién y sin embargo es quien obtuvo mejor eficiencia
de permeacion, esto podria ser explicado si se considera que existe una competencia por
fluir entre moléculas de mayor tamano que H., haciendo mas dificil el transporte de
ellas, de modo que H, encuentra espacios genereados por las mismas moléculas por los
que las otras moléculas no podrian transportarse tan facilmente debido sus didmetros
cinéticos . El mismo comportamiento se observa en el tercer caso.

Con base en los resultados expuestos se llega a la conclusion de que cuando moléculas de
tamano mayor que el de H, se encuentran en un rango de concentraciones similares
compiten por atravesar los poros, dificultando su transporte y facilitando el de H,
mediante los espacios generados entre las moléculas y las paredes, por esta razon este
gas obtuvo mejores rendimientos. Por otro lado, cuando la magnitud de las
concentraciones es proporcional al tamano de las moléculas, se mejora el rendimiento de
todas, debido a que la permeacion sigue un orden, dejando pasar primero las moléculas
pequenas, luego las medianas y finalmente las grandes. Por ultimo, es importante hacer
notar que Hy y CHy4 entraron a la coraza como mezcla y son los que mayor diferencia de
permeacion presentaron, con estos experimentos H, llegd a tener hasta un 40% mas de
eficiencia de permeacion que CHi. En pocas palabras, este sistema es capaz de separar el
17 - 31% de Hs a partir de una corriente mezcla de hidrocarburos, de la cual el 33 - 66%
era H,, de este modo, se permeé efectivamente un 46 - 50%, haciendo uso solamente de

N, como gas acarreador.
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Figura 3.3.2-a 5 (w), 5, (®)y 7., (# en estado estacionario contra Q, /Q,, cuando I"=

0.8 obtenidas con membrana LTA.

Este estudio puede considerarse, hasta donde se sabe, como el primero en determinar el
efecto combinado de la concentracion y la longitud de la membrana en la permeacion de
gases. La longitud de la membrana afecté a todos los gases de la misma forma. En
cuanto al efecto de la relacién de flujos, el caso de Hs es el que muestra el efecto menos
marcado, mostrando un cambio practicamente nulo con el cambio de esta variable,
mientras que a No y CHy les afecta de la siguiente forma; la eficiencia de permeacion de
N, decrece de un 60 a un 30%, en cuanto a CHy bajo de un 25 a un 8%. En la Figura
3.3.2-b se puede observar el comportamiento de los tres gases al combinar estas

variables.
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Figura 3.3.2-b Eficiencias de H,, N, y CHi: cuando Q, /Q,, =20(circulo hueco),
Qu, / Qs =1.0(cuadrado relleno), Q,, /Qqy, =05 (rombo hueco) en estado estacionario contra

IN obtenidas con membrana LTA.
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A altas concentraciones, el comportamiento difusional podria hacerse méas complicado,
por las interacciones entre las moléculas y el poro (Xiao & Wei, 1999), por lo que
concentraciones altas de moléculas del tamano similar como N. y CHs complican la
transferencia de ellas en el poro, haciendo que sus eficiencias disminuyan, pero moléculas

de menor tamano, (Ej. Hz) encuentran menor dificultad de transito.

333 Selectividad de Hy/CHy o Hy/N,

La selectividad o factor de separacién es un parametro para comparar la facilidad de
separacion de los gases y es funcion de la concentracion, la presion y la temperatura,
porque las permeabilidades individuales dependen de estas variables. En este trabajo se
estudié la selectividad en funciéon de la longitud normalizada de la membrana y la

relacion de flujos de entrada Q, /Q.,, (Figura 3.3.3-a).

Esta demostrado que el tamano y forma del poro afecta la permeabilidad individual de
los gases, un ejemplo acerca de esto es el estudio de Du et al. en 2011 donde analizaron
la permeancia y selectividad de H, y N, en funcién del tamano de poro; disefiaron
mediante simulaciéon molecular dindmica (DM) una membrana porosa de grafeno para
separar H> de Ny a 25 °C. En su trabajo existen dos tamanos de poro que se encuentran
en un intervalo de tamano en el que este trabajo puede ser comparado: Poro-1 = 4.135
A y Poro-2 = 4.46 A, y sus selectividades de H2/N; son 9.0 y 2.3, respectivamente. El
tamaiio de poro de la LTA es de 4.2 A, para este estudio las selectividades de H,
respecto a No y CHs obtenidas, no son constantes porque son funcién de las dos

variables mencionadas, pero si se proporcionara una selectividad de Hy/N, global, seria
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1.0, porque en general es el valor redondeado que se observa en la Figura 3.3.3-a. Si bien
ésta selectividad es menor que la del modelo de Du et al. no es un valor muy alejado del
obtenido por el modelo, ya que si se considera que el modelo es el caso ideal, que
consideran mezcla binaria y que los poros son uniformes en toda la membrana. En
nuestro caso, si la permeancia de N, fue mayor que la de H,, fue debido a la
concentracion excesiva de N> en el sistema, a pesar de eso, existe un caso en el que la
permeancia de Hs supera la de Na: cuando I" =0.2 esto ocurre porque un area de
contacto menor, es una condiciéon 6ptima para el transporte de las moléculas mas

pequenas a través de los poros zeoliticos.

—&— H,/CH, —&—H,/CH,
3 —0— HZ/N2 —— Hz/Nz
2
3
1 -
0
0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 0.5 1.0 1.5 2.0
N
! QHZ / QCH4

Figura 3.3.3-a Selectividades de H,/CH, (m) e H>/N. (®) contra Iy Q,, /Qqy, -
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Una cantidad considerable de estudios sobre permeabilidad de H: utilizando membranas
cerdamicas, han sido realizados (Adhikari & Fernando, 2006, Phair & Badwal, 2006),
especialmente las sintetizadas por el método de sol-gel y CVD (deposicion de vapor
asistido). Entre dichos estudios se encuentran dos que reportan permeancias de Hy/N,
relativamente altas, pero cuyas permeancias de H. son menores que las de este trabajo;

en 1991 Kitao & Asaeda sintetizaron membranas ceramicas de SiOs sobre alimina por el

método de sol-gel y CVD, su a(Hy/N,) es > 300, pero su & ,, = 5.4x10 * mol s* m™ Pa?
2

a 227 °C, posteriormente en 1996 Sea et al. elaboraron las membranas ceramicas con

TEOS (tetra-ortosilicatos) sobre altimina por CVD, su a(Hz/N2) es 100-1,000, su & ; =

4x10 ® mol s' m? Pa? a 600 °C. Ahora, en este trabajo a(H:/N:) es < 1, sin embargo

@sz 40.7x10 ®* mol s m™? Pa? a 25 °C, esto representa permeabilidades un orden de

magnitud mayor, més la ventajas de poseer un gran ahorro energético, al no necesitar
calor.

En cuanto a la selectividad de Hy/CHs, ésta siempre es mayor que 1, lo cual es bastante
favorable para fines de separar estos dos gases, sobre todo por el efecto que tiene

Qu, Qg sobre la selectividad, que corresponde a un aumento lineal. En 1998 Vos &

Verweij sintetizaron membranas ceramicas de SiO; sobre alimina por el método de sol-

gel, su a(Hz/CHy) es 5,000 y su @ |, = 50x10 * mol s' m* Pa® a 200 °C, esta permeancia

se encuentra en el mismo orden de magnitud que la nuestra, pero nuevamente, a pesar
de que en este trabajo los experimentos se realizaron a temperatura ambiente, se
obtuvieron permeancias comparables con otros estudios. En el campo de separacion de
Hs, es sabido que las membranas de Pd son méas de 99% selectivas a H», sin embargo en
2000 Prabhu & Oyama, reportaron haber desarrollado un nuevo tipo de membrana de

silica modificada mediante CVD a temperatura mayor que la ambiental sobre cristal
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Vycor, llamada Nanosil, la cual muestra una selectividad hacia H. de ~100% sin

perdidas de permeabilidad comparado con el precursor poroso Vycor. En conclusion,

existen gran variedad de membranas altamente selectivas a H., que superan a esta

membrana; aun asi este trabajo puede ser comparado con otros muy representativos de

la literatura, y su maximo crédito se debe a que representa bajos costos de produccién,

debido a que la sintesis no requiere materiales costosos, en comparacion con otras

membranas, y a que no se requiere diferencias de presiéon ni altas temperaturas para

obtener permeancias competitivas.

Tabla 3.3.3-a Comparacion de la selectividad de Hs en distintos tipos de membrana.

Membrana Método de Soporte Permeancia de Selectividad de H, Ref.
sintesis H,
(10 mol m2s'Pa?)
Cerdmica CVD (TEOS) Aldmina 4.0 a 600 °C H,/N,=100 - 1 000 63
Sol-gel vy Altimina 5.4 a 227 °C H,/N»>300 44
(SiO»)
Sol-gel (SiO») Altimina 50 a 200 °C H,/CH4=5 000 68
CVD T superior a Vycor 1.8 a 600 °C H,/CH,=23 000 — 58
la ambiental modificado 27 000
(Nanosil)
Silice CVD (SiCl;+H,0) Vycor poroso 5.0 a 500 °C H,/N,=500 - 1 000 43
CVD (SiH4+0,) Vycor poroso 3.2 a 500 °C H,/N,=2 000 - 3000 30
CVD (TEOS) Altimina 2.2 a 500 °C H./No=1 000 52
SiC CVvD Altimina 60 a 400 °C H,/H,0=5 64
Carbono UD (PFFA) Acero 0.06 a 22 °C H,/N,=331 65
Inoxidable
VDP (FA) Altimina/vidrio ~ 10.6 a 150 °C H,/N»,=30 69
Zeolita ZSM-5  sintesis Altimina 4.4 2190 °C H,/n-C.Hy=14 24
situ
LTA (CAV) Aldmina 40.7 a 25 °C H,/N,=1 Este
trabajo
LTA (CAV) Aldmina 40.7 a 25 °C H,/CH,=3 Este

trabajo
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3.3.4 Anélisis del Coeficiente de Trasferencia de Masa y de los Ntimeros
Péclet (P e), Sherwood (Sh) y Reynolds (Re) para una Mezcla

Ternaria Ho-CH4-Ny

A continuacion se analizara el coeficiente de transferencia de masa y los numeros
adimensionales, definidos en la Seccién 3.2.3. La Figura 3.3.4-a arroja informaciéon
acerca de como se transfiere la masa en funcion del area disponible para el permeado;
evidentemente la transferencia de masa no es afectada por el aumento de area. Este
coeficiente representa un valor promedio de la concentracién entre un punto y otro de la
superficie y la linealidad que se observa en dicha figura indica que esta concentracion
promedio es constante en cualquier punto de la membrana, obviamente porque la
concentracion es relativamente constante por lo que, bajo estas condiciones, una
longitud mayor no es necesaria. Por ultimo, la transferencia de masa es cinco veces
mayor en la region del tubo; que corresponde a la transferencia de N», que en la regién
de la coraza; que corresponde a la mezcla H>-CHy, esto es consistente con el hecho de
que las permeancias de N; son tan altas comparados con las de H, y CH..

Se encontré que Re! se encuentra en el intervalo de 4.2 a 5.6, mientras que Re®
practicamente se mantiene constante (entre 2.8 y 3), ambos Re corresponde a flujo

laminar. Re fue definido como Re® =D?pf, <\/an*8Z > / u®. , por lo que el hecho de que Re en la

coraza no cambie significa que la cantidad de flux en esa direccion no es lo
suficientemente grande para generar un cambio en la velocidad promedio en esa region,

por lo que también se mantiene constante.
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Figura 3.3.4-a Coeficientes de transferencia de masa promediados en las regiones del tubo (m)

y la coraza (o) y contra la longitud normalizada.

Estos nimeros de Re en combinacién con ntimeros pequenos de Sc (Sc < 1), resulta en
ntmeros de Sh pequeios (Figura 3.3.4-b). Este comportamiento se traduce en una
transferencia en un coeficiente de transferencia de masa pequeno y una gran influencia
del espesor de la capa de fluido en las superficies regiéon/membrana (Beuscher &
Gooding, 1999). Nerst (1904) describe un modelo de pelicula para la transferencia de
masa, de acuerdo a su modelo la transferencia de masa en la regién es directamente
proporcional al coeficiente de difusiéon en la region e inversamente proporcional al
espesor de la capa del fluido en la interface de la membrana. La transferecia de masa

(kPROMEDION egtd, correlacionado con Sh, a su vez éste se relaciona con Re, y por lo tanto
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se relaciona con el flujo volumétrico; y con la longitud caracteristica (| ), en la Figura
3.3.4-b se muestra el cambio de Sh y Pe con la longitud de la membrana. Observamos
que, a excepcion del caso donde 1M = 1.0, el efecto es inexistente, lo cual es congruente
con los resultados del minimo efecto que ocasiona longitud en la transferencia de masa.
Este efecto es mas marcado para CHs que para los otros dos gases; en la region de la
coraza se aumentd Sh de H, y N, mejorando el flux permeado, y a su vez, disminuyendo
la transferencia de CH4 en ambas regiones. El coeficiente de transferencia de masa esta
relacionado con Sh mediante la difusién molecular y la longitud caracteristica, para una
longitud fija la transferencia esta en funciéon de colisiones entre moléculas. La resistencia
a la transferencia de masa es menor en el tubo que en la coraza.

Por otra parte, Pe determina la relacién entre los procesos convectivo y difusivo de
masa en el seno del fluido en cada region, los tres gases exhiben un Pe similar, que va de

acuerdo con la definicién de pef = RR <fomeZ > / Df , que no incluye la contribucién de 1.

i,mez ?
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Figura 3.3.4-b Niimeros adimensionales de Péclet y Sherwood para Hs, CHs y N» en la regiones

de la coraza (o) y tubo (m) vs. la longitud normalizada de la membrana.
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Conclusiones

La difusion y la permeacion de gases en mezcla de este estudio estuvieron determinados
por dos factores:

i) La relacion entre el didmetro cinético de las moléculas seleccionadas y el
tamano de apertura de poro. Debido al régimen difusién que predomina; la de
tipo Knudsen, existe una completa proporcionalidad entre estos dos
parametros.

it)  La cantidad de gas presente en el sistema. La diferencia de concentraciones
determina el grado de permeacién debido a que cuando moléculas de didmetro
cinético mayor que el de H: o He se encuentran en un intervalo de
concentraciones similares compiten por atravesar los poros, haciendo mas
dificil su transporte y facilitando el de moléculas de diametro cinético pequeno
mediante los espacios generados entre las moléculas y las paredes, por esta
razon los gases de menor tamafio obtuvieron mejores rendimientos. Un caso
que no cumple la conclusiéon anterior es el de N, cuyo didametro cinético
obviamente es mayor que el de He o H», pero que es una molécula que al
encontrarse dentro del campo electromagnético proveniente de la red zeolitica
genera fuertes momentos cuadripolares, estabilizando la carga eléctrica de la
molécula y mitigando las débiles cohesiones entre N» y las moléculas de la

zeolita.

La relacion de flujos en la entrada y la geometria del sistema influyen en la permeancia

individual de gases en mezcla de la siguiente forma:
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i) La fraccion permeada de la molécula mas pequena aumentard cuando se
aumente la relaciéon de flujos, este efecto se atribuye a que al poseer un
diametro cinético menor facilita el transporte a través de los poros zeoliticos,
siempre que éste gas se encuentre en un intervalo de concentraciéon similar o
mayor al del resto de los otros componentes. Se encontré que la relacién

6ptima para separar He de aire es Que/Qare < 3.0. Y para H: es

QH, /Qch, =20.

i) El pardmetro % /™ puede ser usado como criterio para proporcionar una
permeacion efectiva: si se fijan las condiciones fisicas del sistema, una
combinacién 6ptima de la relacion de flujos proporcionard una permeacion

eficiente del gas deseado, y viceversa.

La longitud de la membrana no es un factor crucial para la separacion de H; de una
mezcla ternaria, la relacion de flujo si lo es. El efecto de estas dos variables es como
sigue:

i) No existe una relaciéon completamente proporcional entre la permeacion y el
area de permeado, un aumento en el area no necesariamente significa un
aumento en la permeacion. Este efecto se atribuye a que la diferencia de
concentracién, se mantuvo constante en los experimentos. La permeacion de
gases se incrementa hasta que se ha alcanzado un valor caracteristico de
longitud de la membrana, en este caso el valor caracteristico obtenido
experimentalmente es |" =0.6.

it)  La linealidad del coeficiente de transferencia de masa obtenido en funcién de

la longitud de la membrana indica que esta transferencia promedio de masa es
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igual en cualquier punto de la membrana, evidentemente porque la
concentracion es constante. El coeficiente de transferencia de masa y el
numero de Sherwood se relacionan mediante la longitud caracteristica y la
difusividad masica, y esta dltima relaciona las colisiones entre las moléculas

que permean y las moléculas de la red zeolitica.
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Apéndice A. Célculo de los Coeficientes de Transporte

El primer coeficiente de transporte calculado fue la difusion de los gases a través de los
poros. Para el cilculo de la difusividad viscosa global puede utilizarse la ecuacién de

Chapman-Enskog, que parte de la teoria cinética de los gases.

T2 (1M M. )" 2
D, 00018583 Y Ma*¥Ms) \ ,om Al
P o Qs S
donde

M, = Peso molecular del componente A
M, = Peso molecular del componente B

T [5]K
P, [=] atm
Q,; = Factor de colision entre los componentes Ay B

La trayectoria libre media (A) es la distancia que recorre una molécula entre dos
colisiones consecutivas y puede ser estimada a partir de la teoria cinética de los gases, se

obtiene dividiendo la longitud de la trayectoria entre el niimero de colisiones (Ec. A-2).

K,T RT []m A9

i: — =
\/Eap n\/idPZNAP

donde:
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R = 0.0820562 ML
mol K

T [=] K

P [:] atm

N, = 6.023x10® mol*

La difusividad de Knudsen relaciona la difusién de gases con la trayectoria libre media y

colision entre moléculas y paredes del poro (Ec. A-3).

= A-3

A

. (TY
(D,), =9.70x10° & [M—j [=

donde a representa el radio del poro, en este caso a = 2.1210° m

El nimero de Knudsen se obtiene de la division de la trayectoria libre media entre el

didmetro de particula (Ec. A-4).

ky =— A-4

Donde dp es el didmetro de poro, en este caso dp = 4.2210"° m

Para obtener los coeficientes de permeacion se realizé6 un balance de materia en el
sistema, los flujos volumétricos a la entrada de la coraza y del tubo son constantes y
conocidos, mientras que el flujo volumétrico a la salida del tubo fue medido con
burbujometro; el flujo volumétrico a la salida de la coraza se obtuvo mediante el

siguiente balance de materia.
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R =R +RE +F A-5

Las fracciones molares permeadas en cada region, fueron definidas de la siguiente forma:
la fraccién molar de He en la coraza corresponde a la fracciéon permeada de He (Ec. A-6)

y la de Oz y N3 a la fraccion retenida (Ec. A-7 y A-7, respectivamente).

ET ST ST
sc Fv —Fu Zee

— A-6
He
Fe
< Fu 2w, —Fu Zn A7
N, — F.sC -
M
Xoy =1=Zve = In. A-8

En los experimentos donde se utiliza la mezcla H>-CHs-N, las fracciones molares a la
salida de la coraza de Hy y CHy corresponden a sus respectivas fracciones retenidas (Ec.

A-9 y A-10, respectivamente) y la de Ny a la permeada (FEc. A-11).

EC EC ST , ST
sc  Fw Zen, —Fu Zcw,

<= - A-9
M
X == 2, —In A-10
FET _ FSTZST
I = A-11

N, Fsc
M

Con estas fracciones molares se calcul6 el flux molar permeado de cada componente en

la membrana, se usé la Ec. A-12 para el flux del componente que se encuentre del lado
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del tubo y la Ec. A-13 para el flux del componente que se encuentre del lado de la

coraza.

~ o RarS ] mol

Jiwr =

AMem S .sz
A sc ST
Jite = Fu 1 [:] mol
! AMem S- CmZ

donde:

A" = 7. ™MD, . =9.95cm

A-12

A-13

Para obtener la permeancia se hizo la suposiciéon de que se desprecia el cambio de

presion entre ambos lados de la membrana (AP=0), entonces la presién total del sistema

es Pr ~ 0.76 atm, la temperatura se mantuvo a 20 °C, (+ 5 °C). La permeancia de He,

N2 y O; se obtuvo con las ecuaciones (Ec. A-14 y A-15).

P _ :]\He [:] mOI
“ P (- xi) s-m’-Pa

AN

I302, N, —

Jo,. N, [:] mol
PT(ZCSJZC,NZ _ZCSJZT,NZ) s-m*-Pa

A-14

A-15

Los valores de permeancia para H., N» y CH. fueron calculadas con las ecuaciones A-16

y A-17.

111



Apéndice A

:]\N mol
P - 2 - A-16
K F’T(ﬂtﬁf—zif)[ s pa
3H CH mol
P — 20 74 = A-17
e F)T(Zlijcm_lli:,cm)[ ]s~m2-Pa

Se realizo un calculo para determinar qué modo de operacién es el mas eficiente, con
flujo a contracorriente (CC) o en paralelo (P), este célculo es el porcentaje de
permeacién de un gas en especifico (por ejemplo, He en las siguientes ecuaciones) a CC

oen P (Ec. A-18 y A-19, respectivamente).

PCC
%P = PCCHE o <100 A-18
He + He
%P} = P 100
Fhe = 5P, pcc A-1
He He
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Apéndice B. Calculo de la Geometria de la Membrana

La IZA defini6 la celda unitaria de LTA como un cubo con a = b = ¢ = 11.919 A y

volumen

03

V,,=a’ =1693.2A B-1
El volumen de la zeolita en la membrana calculado a partir de la Tabla 2.2-a es

Vi= ;ﬂ((rf +82) (7 )2)= 7(4.66 cm)((0.33375 cm)’ (033 cm)°) =0.0365 cm® B~

Dado que existe un poro por celda unitaria, el nimero de celdas unitarias y el ntimero

poros son iguales, resultando que

VZ  0.0365 cm’
Ve 1.7x10%cm

—=2.14x10" poros en la membrana de zeolita B-3

El porcentaje masico de LTA es

m? —\/Z % = (0.0365 cm*)(1.99 g/cm®) = 0.0725 g B-4

Seporte :VS,OS — (0374 Cms)(395 g/cms) =1477 g B-5
fi 7 Zeolita _ 00725 — -

% masico” =M %nzeolita  mSoporte x100 = A,O7Z5+1.477 x100=47 o
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Apéndice C. Ntimeros Adimensionales

Hay dos regiones del sistema en donde se analizaron las permeancias, la difusion y los
nimeros adimensionales; la regién de la coraza denominada C y la regién del tubo
denominada T. Se estudiaron cuatro importantes nimeros adimensionales: Re (Re),
Péclet (Pe), Schmidt (Sc) y Sherwood (Sh); los primeros tres fueron calculados con las

ecuaciones C-1, C-2 y C-3, respectivamente (Bird et al., 2002).

DR R VR

ReR _ h pme;( mez> C—l
Hinez

RR Vriez

Pef? = % C-2
y
R
Hinez

SCR = W C-3

donde: <v§ez> =QF /A" define la velocidad promedio de la mezcla a la salida de cada

region y:

pr = Densidad promedio de la mezcla ternaria en cada region
ur. = Viscosidad promediode la mezcla ternaria en cada region
D, = Difusivididad del componente i en la mezcla en cada region

Q. = Flujo volumétrico de la mezcla ternaria en cada region
AR = Area de laregion
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Las denominaciones Ry D,se refiere al radio y didmetro hidraulico, respectivamente. El

primero esti definido como:

_seccion transversal disponible para el flujo Ci4

R, , -
perimetro mojado

La seccién trasversal disponible para el flujo (S) se refiere al area transversal de la
region en cuestion:

S= 7r(r,R2 —r¥ ) C-5

El perimetro mojado (Pu;) se refiere al perimetro que el gas toca, ya sea en la regién de
la coraza o del tubo.

I:)moj = 2”(rlR - r-ER) C-6

Para el caso de un tubo circular el radio hidraulico se relaciona con el didmetro de la

region de la siguiente forma

2
h = 2 = ﬂ.R = 2 C_7
4 2zR 4
De donde se obtiene la siguiente relacion
R =D -8
2
Entonces para una seccién anular circular se tiene que
_ ﬂ-Réxt _”Rlznt _ (RExt + le)(RExt - Rlnt) C-9

" 27Z.RExt - 271-Rlnt Z(REX'E + Rlnt)
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R, = Rex ; R =2R, =R =Ry C-10
R, = Dey =D C-11
2
Entonces el diametro de la region anular fue definido como
D=D., -D,, C-12
Las propiedades p& , esta definida en la ecuacién C-13. C-14 y C-15,
Prez = 2P 10 C-13

uy . es la viscosidad de la mezcla y fue definida con la ecuaciéon de Wilke (Reid et al.,

1987)(Ec. C-13)

n

ﬂrsez = Z il C-14

R .. . s .
La D;,,es para una mezcla de tres componentes (7, j, k) en la regién y se define de la

I,mez

siguiente forma (Bird et al., 2002)
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C I:CiZiT +CjZJT +Ckl;:|

R _
Di,mez - ; Ci _Cj s ; Ci —Ck C-15
Xi Di—j Xi D
donde
CR - FIVFI{OI *ZiF,Qj,k
ik T R
I:Vol

El niimero de Sherwood proporciona el gradiente de concentracion adimensional en la
superficie, al relacionar la difusividad maésica entre la molecular. Land proporcionan la
siguiente definicion:

R
sh" = kBDRh C-16

Este ntmero en su respectiva region fueron calculados con las correlaciones dadas

mediante las ecuaciones C-17 (coraza) y C-18 (tubo) (Cussler, 2007).

c c 0.93
She =1.25(Dh Re / j (sc°)™ C-17

T T T 0.33
ShT :1.62[Dh Re’ Sc / j C-18

En cada region se calculd un coeficiente de transferencia de masa promediado para la

mezcla ternaria, que considera el efecto de la transferencia de los tres gases (Ec. C-18).

A N
R R
KAR . Sh Prom D i—mezProm

¢ Prom DR
h

cm
. C-19
=
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Apéndice C

Dime. de cada gas en su respectiva region, se promedié como se muestra en la ecuacion
C-20. Para obtener Sh promediado se utilizaron las mismas correlaciones de Sh para
cada regién mencionadas anteriormente, solamente se promedié Sc como se muestra en

la Ec. C-21.

2

A

DR i-mezProm = i Di_mez%iR [:]

i=1

cm

C-20

A R
SN c-21

R R
pMez D i—mezProm

Leer el articulo de Bai et al para sacar diferencias entre permeacién con alimina y silicalita
Esta comprobado que la velocidad de permeacion a través de la membrana es proporcional a

una fuerza impulsora, en este caso al gradiente de concentracion
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Notas:
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