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Resumen

El presente trabajo de investigacién tuvo como objetivo principal elucidar el compor-
tamiento de un reactor de lecho fluidizado para la Deshidrogenacion Oxidativa de Etano
(DHO-Cy) sobre un catalizador multimetélico MoVTeNbO desarrollado por el Instituto Me-
xicano del Petréleo (IMP). Para ello se realizé un estudio termodindmico de las principales
reacciones en la DHO-Cy y se encontrd que esta reaccion no esta limitada por la termo-
dindmica: Ka(298°C)=1.7607X 10" y AGS4g=-128.08 KJ/mol, AHSy=-105.49 KJ/mol. Se
tenia una base de datos experimentales cinéticos para el catalizador MoVTeNbO con los
que se evaluo la influencia de la temperatura y espacio tiempo en la conversién de etano
y selectividad de etileno de acuerdo a un estudio factorial 32. El rango de selectividades a
etileno y conversiones de etano fue de 81 a 95.7 y 16.5 a 86 % respectivamente. Se analizé y
extendié dicha base de datos para desarrollar un modelo cinético del tipo Mars van Krevelen
que considero la dinamica oxido reduccién en la superficie del catalizador. El modelo cinético
para la DHO-C, ajusté adecuadamente los datos experimentales, obteniendo un valor de F
de 1.581X10% donde el valor de F tabulado correspondié a 2.59.

El modelo cinético se acoplé al modelo de un reactor de lecho fluidizado pseudo hete-
rogéneo, que considerd dos fases; emulsion y burbuja, para evaluar el comportamiento de la
reaccién de DHO-C, a escala industrial. Se simularon diferentes condiciones de operacion
incluyendo la temperatura de reaccién (400, 440 y 480°C), velocidad inicial de alimentacién
(3-11 veces u,f), tasas de alimentacién etano/oxigeno (CyHg/O2) de 1y 3. Finalmente, para
entender el efecto de la distribucion de oxigeno en la reaccién se modeld al reactor se con-
sideraron dos casos: en el primero se alimenta O, a determinadas distancias del reactor con
el objetivo de mantener la tasa DHO-C5/0O5 de 1 a 4, ya que en este rango tuvieron lugar
los experimentos cinéticos; y en el segundo caso se consideré una alimentacién de oxigeno
equidistante a lo largo del reactor.

Los resultados mostraron que la temperatura de reaccién influye directamente en la con-
versiéon y rendimiento de etano. Los mejores resultados se obtuvieron a una T de 480°C
alcanzando 91 % de conversién y un rendimiento de 89.9 %. Mientras que el efecto de la
velocidad de alimentacion se vio reflejado en el tiempo de residencia, para una velocidad
inicial menor (3 veces w,,r) se obtuvieron la mejor conversién y rendimiento: 90 y 82 % res-
pectivamente. En tanto que el efecto de las tasas de alimentacién sugiere que se alcanza una
conversion de 86 % y un rendimiento de 55 % en el mejor de los casos cuando la concentra-
cién de etano es tres veces la concentracion de oxigeno. Los casos de alimentacion parcial de
oxigeno mejoraron tanto la conversién como el rendimiento alcanzando 100 y 97 % respec-
tivamente en los mejores casos. Estos resultados obtenidos sugieren que el reactor de lecho
fluidizado es una alternativa prometedora para llevar a cabo la reaccién de DHO-C, a escala
industrial. No obstante, es necesario continuar con la investigacion en catalizadores altamen-
te selectivos viables para implementarse en reactores de lecho fluidizado a escala industrial,
asi como los mecanismos de reaccion.
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Capitulo 1

Introduccion

El etileno constituye por si solo un importante producto del total de la produccién de
olefinas debido a su utilidad como materia prima para la producciéon de cloruros de etileno,
etilbenceno, etiltolueno, algunos alcoholes y éxidos. La produccion de etileno se da mediante
el craqueo térmico y catalitico de naftas de etano, de propano y mezclas procedentes de la
refineria, sin embargo, la naturaleza térmica de estas reacciones constituye una desventaja
importante en el proceso. Debido a las restricciones termodinamicas como la energia de
activacién, la conversion y selectividad no se ven favorecidas, aunado a esto, los subproductos,
la produccion de coque y la desactivacion del catalizador provocan que se tenga que detener
el proceso repetidas veces para la limpieza de los equipos y que no se afecte el proceso en la
transferencia de calor [1].

La des-hidrogenacion oxidativa de etano a etileno (DHO-C;) representa una alternati-
va para sustituir los procesos convencionales de produccion de olefinas ligeras tales como
el etileno debido a las ventajas termodindmicas que estudios anteriores sugieren [2, 3]. Sin
embargo, hoy en dia no se cuenta con un sistema que combine las propiedades de un catali-
zador selectivo a etileno capaz de operar a bajas temperaturas y la tecnologia de un reactor
que permita distribuir el calor producido durante la reaccién para implementarse comercial-
mente. Por lo que en el presente trabajo se estudié el comportamiento de un catalizador
multimetalico en un reactor de lecho fluidizado, para ello en el capitulo 2 se presenta el
estado del arte donde se exponen los antecedentes de la DHO-C, contemplando los estudios
realizados en catalizadores multimetalicos selectivos al etileno asi como las propuestas de
los mecanismos de reaccién y los reactores utilizados. Se consideraron los reactores de lecho
fluidizado y una revision de la participacion de membranas de distribucién y dosificacién de
reactivos en la selectividad.

En el capitulo 3 se presenta el planteamiento del problema considerando posible la mejora
en el rendimiento de la reaccién, el capitulo 4 plantea los objetivos general y especificos
sobre los cudles se desarrolla el trabajo. En el capitulo 5 se describe la metodologia que



se llevé a cabo para la realizacién del proyecto, se describen los experimentos cinéticos y
el analisis de los parametros en la respuesta de selectividad y conversiéon. Asi también se
presentan los modelos utilizados para la estimacién de parametros cinéticos y del reactor de
lecho fluidizado, ademas las correlaciones utilizadas en el modelo del reactor asi como las
condiciones a las que se realizaron las simulaciones y las caracteristicas que se evaluaron en
la operacién del reactor.

El capitulo 6 contiene el andlisis de los resultados, este capitulo considera una seccién
para la discusion de las variables termodindmicas, los resultados de la estimacion de los
parametros cinéticos y las predicciones del comportamiento del reactor a escala industrial
asi como una breve discusién de la participacion del oxigeno en la selectividad del etileno a
lo largo del reactor si este se alimenta parcialmente al sistema y finalmente en el capitulo 7
se presentan las conclusiones.



Capitulo 2

Estado del arte

Una alternativa propuesta para sustituir los procesos de craqueo térmico y catalitico en la
produccién de etileno es la deshidrogenacién oxidativa de etano (DHO-Cy), dicha propuesta
presenta diversas ventajas con respecto a los procesos convencionales: la principal es el ahorro
energético debido a que la reaccion es exotérmica lo que hace que el proceso se lleve a cabo a
temperaturas menores a las del craqueo térmico y, ademas hace que el coque que se deposita
en las paredes se produzca en menor cantidad haciendo que la transferencia de calor sea mas
eficiente lo que disminuye la desactivacién del catalizador por sinterizado [3, 4]. A pesar de
esto, la DHO-C, atin no es un proceso comerciable debido a que no se cuenta hoy en dia con
un catalizador que sea capaz de operar a estas condiciones y que sea rentable, y que ademas
a nivel de reactor los problemas de control de temperatura originados por la exotermicidad
de las reacciones hacen al proceso complejo y por lo tanto no se cuenta con la configuracién
de reactor para llevar a cabo esta reaccion. Los estudios para mejorar y hacer rentable el
proceso de DHO-Cj se basan en la sinergia de dos aspectos generales, por un lado encontrar
un catalizador lo suficientemente activo y selectivo a etileno y por otro lado, desarrollar la
tecnologia necesaria en cuanto al tipo y configuracién de reactor se refiere, que garantice la
produccién de etileno para satisfacer su demanda.

2.1. Catalizadores utilizados para reacciones de DHO

Para las reacciones de oxidacién catalitica es importante encontrar en el catalizador un
balance entre la temperatura de activacion y la selectividad, por lo que en las ultimas décadas
en la investigacién de catalizadores para la DHO de olefinas ligeras se han propuesto una
gran diversidad de catalizadores, que se pueden clasificar en tres grupos principales [4, 2]:

1. Los catalizadores basados en iones alcalinos, alcalinotérreos y 6xidos. A este grupo
pertenecen los catalizadores que contienen iones y éxidos de los grupos A y ITA como



el Li, Mg, ente otros, los cuales a pesar de ser selectivos al producto de interés sus
temperaturas de activacion superan los 600°C siendo un inconveniente para su imple-
mentacién industrial. Por ejemplo, el catalizador de BaF, que para alcanzar 89.7 % de
selectividad y 21 % de conversién de etano requiere temperaturas de 700°C [5].

2. Los catalizadores basados en 6xidos reducibles de metales de transicién. A pesar de
que este grupo de catalizadores atn no logran selectividades mejores a las del primer
grupo, poseen la caracteristica de que las temperaturas de activacion son menores a los
600°C lo que representa una ventaja para su implementacion. Los catalizadores mas
comunes se basan en una mezcla de mezcla de 6xidos de Mo, V y Nb y constituyen
un objetivo importante en la investigacion de catalizadores para la DHO de etano a
etileno [6, 7] motivo por el cual ha atraido la atencién de investigadores recientemente.
Sin embargo, otros catalizadores se han propuesto de ese tipo de metales de transicion
como el caso del Ni-O combinado con W [8] y los basados en 6xidos de vanadio [9].

3. Otros catalizadores: Este grupo de catalizadores contienen compuestos como LaFs-
CeOy [10], SAPO-34 [11], Pt,Sn/Mg(Al)O [12].

Debido a la importancia de los catalizadores basados en 6xidos reducibles de metales de
transicién o de baja temperatura en la DHO de etano, a continuacién se exponen algunos
de los resultados de interés para este trabajo de investigaciones que han realizado diversos
grupos de investigacion de este tipo de catalizadores.

En 1978 Thorsteinson ¥ col. publicaron un estudio para la produccion de etileno a partir
de etano utilizando un catalizador de 6xidos de vanadio/molibdeno dopado con diferentes
metales de transicién (Ti, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Nb, Ta y Ce), en un rango de temperaturas de
280—550°C. Los resultados indican que el Nb estabiliza la estructura del catalizador mejoran-
do sus propiedades de 6xido-reduccion e incrementa su actividad alcanzando selectividades
mayores al 80 % y conversiones de etano de 10 % [13]. Aunque otro tipo de catalizadores
se han propuesto para la reaccion de DHO de etano, los mejores resultados reportados se
encuentraron en el uso de catalizadores de 6xidos multimetélicos Mo-V-Nb presentado por
Thorsteinson y col. (1978). Debido a esto la mayorfa de las investigaciones se han enfocado
a catalizadores cuya composicién considere esta clase de metales [6, 7, 14, 15, 16].

Ruth y col. (1998) estudiaron la estructura y las fases presentes del catalizador propuesto
por Thorsteinson y col. Los resultados mostraron que la contribucion a la actividad total
del catalizador se controla por las propiedades fisicoquimicas del material méas que la con-
tribucién en porcentaje peso del metal de transicién presente [6]. La caracterizacién de las
propiedades cataliticas de esta clase de materiales a diferentes condiciones de reaccién que
incluyen temperatura, tiempo de contacto y presion, sugieren una relaciéon entre las propie-
dades del material y la actividad catalitica: la acidez del material favorece la adsorcién y
selectividad en la reaccién de la molécula de etano, y la morfologia microscépica juega un
papel importante en la actividad y estabilidad del catalizador [17].



Ciambelli y col. (2000) presentan resultados del estudio de un catalizador de VOPO,/TiO,
para la DHO de etano a etileno en un rango de temperaturas de 450 — 550°C y W/F de
0.04 a 0.12 gsNem ™3, encontraron que la selectividad a etileno disminuye con el tiempo de
contacto pero incrementa con la temperatura. Asi a 450°C la conversién de etano alcanza
un 3% vy la selectividad de etileno 65 %, mientras que a 550°C el etano tiene un 30 % de
conversién y un 60 % selectividad ambas con el mismo tiempo de contacto [18].

Botella y col. (2003) presentan un estudio del comportamiento de un catalizador con la
mezcla Mo-V-Nb-O para la DHO-C,; en el que consideran diferentes fracciones de composicién
y condiciones de calcinaciéon para obtener un catalizador selectivo a etileno. La composicion
del Mo se mantuvo constante para todas las muestras mientras que la de V se varié de 0.3, 0.6
y 0.9y el Nb 0.12 y 0.24. Los experimentos desarrollados en un reactor tubular trabajando a
presion atmosférica en un rango de temperaturas de 340 — 400°C con tamarnos de particulas
para el catalizador de 0.3-0.5 mm alcanzan selectividades de hasta 75 % para etileno cuando
no hay Nb presente y 0.6 de V, y conversién superior a 20 % con la misma cantidad de V' y
un porcentaje de 0.12 de Nb: La alimentacion fue de 30/10/60 de etano/oxigeno/helio. Sin
embargo, la selectividad de etileno decrece conforme aumenta la conversién de etano [14].

Lépez Nieto y col. (2004) incorporan Telurio a la mezcla Mo-V-Nb-O por diferentes méto-
dos para la DHO de etano y propano, teniendo selectividades a etileno mayores a 80 %, este
comportamiento se explica por la formacion de fases altamente selectivas a temperaturas de
reaccién de 340 —400°C. [16]. Botella y col. (2004) evaltian este tipo de materiales propuestos
por Lopez Nieto en un reactor tubular de lecho fijo a presion atmosférica, con tasas de alimen-
tacién de 25-100 ml min~! y tamaifios de particulas de 0.3-0.5 mm en cantidades que variaron
de 0.5-2.0 g del catalizador. La alimentacion consistié en una mezcla de etano/oxigeno/helio
en un rango de temperaturas de 325 — 425°C para la DHO de etano a etileno para el mejor
catalizador (1/0.14/0.17/0.19 de Mo/V/Nb/Te) la selectividad y conversiéon superaron el
80 % [7].

2.2. Estudios cinéticos y mecanismos de reaccion

Los modelos mas utilizados para la descripcién cinética de la DHO de alcanos ligeros
son: Langmuir-Hinshelwood y Mars van Krevelen. En el modelo cinético de Langmuir-
Hinshelwood se considera que todas las especies son adsorbidas antes de que reaccionen.
Una variacion de este mecanismo es el mecanismo de Eley-Rideal en el que se considera que
una de las especies es adsorbida antes de reaccionar y las demas toman parte en la reaccién
desde la fase gas. Esquematicamente los pasos de reaccién con dos reactivos se representan
asi:

Ay + % — Angs (2.1)



By + % <— Byas (2.2)

Aads + Bads — Cads (23)

Cags > Cy + (2.4)

Asi los diferentes pasos de la reaccion en este mecanismo son: la adsorcion de los reactivos
(1) y (2), su reaccién superficial (3) y la desorcién del producto (4) donde * representa los
sitios activos del catalizador disponibles para que se lleve a cabo la reaccién. Cualquiera
de los pasos expuestos puede ser el paso limitante de la reacciéon. El mecanismo de tipo
Mars Van Krevelen o modelo del tipo redox considera la participacion del oxigeno desde la
estructura o lattice del catalizador, el catalizador es reducido para la formacion de productos
y es re-oxidado por el oxigeno presente en la fase gas. Este mecanismo es caracteristico en
los catalizadores multimetélicos utilizados para la reaccién de deshidrogenacion oxidativa de

olefinas [4, 19].

CoH, i o + catyy <— CoH, + catyeq (2.5)

Catyreq + Oy < caty, (2.6)

Estudios realizados a catalizadores multimetélicos de NiVMo han aportado informacion
acerca de su estructura, que permite identificar los sitios activos y el posible mecanismo
de reaccion de la DHO de etano a etileno. Sin embargo, no se ha definido un mecanismo
totalmente aceptado. A pesar de ello de las diversas propuestas se puede resumir que el
mecanismo de reaccién para DHO de etano a etileno involucra cuatro pasos caracteristicos
en la superficie catalitica de algunos materiales [4]:

1. La interaccién del etano con la superficie del catalizador.
2. Una ruptura del enlace C-H formando especies alkyl.

3. La reaccion de estas especies alkil con un oxigeno de la superficie del catalizador (-
eliminacion y la formacién del etileno, en menor medida un intermediario como el caso
del acido acético comercial [20, 21, 17, 13, 22, 13].

4. La reoxidacion del catalizador reducido.



Varias son las investigaciones enfocadas a desarrollar un mecanismo cinético para la
DHO, algunos de los reportes que se revisaron consideran diferentes rutas de reaccion y la
participacion de subproductos de diferente tipo por lo que la discusién acerca de cudl es el
mecanismo de reaccién continua.

Canavi y Trifir6 (1995) presentan un resumen de los mecanismos propuestos en la li-
teratura de la oxi hidrogenacién de etano. Dependiendo de la temperatura esta reaccion
puede llevarse a cabo en la fase gaseosa o en la superficie del catalizador < 600°C, cuando
la reaccién se lleva a cabo en el catalizador se resalta como paso controlante la adsorcién
del etano y su interaccion con la superficie catalitica oxidada que da lugar a la liberacion de

un hidrogeno para formar especies CoHs;O~ y OH™ como precursores para la formacién de
CQH4, COQ y HQO [2]

Por su parte Yokoyama (1996) estudié la adicién de varios metales monolitos cubierto de
Pt para la deshidrogenacion oxidativa de etano a etileno, este trabajo discute el mecanismo
de reaccién propuesto por Huff y Schmidt en 1993 en el que se considera la disociacién de
etano a CoHs(ad) y OH (ad) en la superficie oxidada del medio, para dar paso a dos rutas
diferentes de reaccién. Por un lado directamente a la S-eliminacién de hidrogeno que produce

CoHy (ad) el cudl se desorbe para formar etileno y por otro lado la eliminacién hidrégeno
del CoHs(ad) que produce CoHy y/o CO,. [23, 24].

_é“"é_ —emml -
CoHg =+ ] e [ =M — 5

B-gliminacion

o—eliminacion

Figura 2.1: Esquema del mecanismo de reaccién de DHO propuesto por Yokoyama [23].

Ruth y col. (1998) estudiaron las propiedades quimicas y cataliticas del 6xido de Mo-V-
Nb como catalizador para la (DHO-C,), ellos sugieren un resumen de los mecanismos para
esta reaccion, en el que consideran que la molécula de etano es adsorbida en la superficie del
catalizador como un etéxido tal como lo sugiere para el Mo"! Thornsteinson y col en 1978,
siendo este compuesto el que se transforma en etileno por una [-eliminacién [17].
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Linke y col. (2002) describen un modelo cinético que considera dos sitios activos diferentes
Z y X para un catalizador de Mo;V,.25Nbg.12Pdy.00050x. El primero representa un sitio
donde ocurre la reaccion de DHO de etano, la oxidacion total o parcial de etileno a acido
acético. Mientras, que el segundo, es un sitio del catalizador que se activa en presencia de
agua, con la activacién de este sitio lleva a cabo la conversion del etileno a acido acético por
un mecanismo tipo Wacker. Contrario a lo que se esperaba el catalizador es selectivo a etileno
a temperaturas mayores de 520°C lo que sugiere la oxidacién parcial a etileno absorbido en
sitios Z. La Tabla 2.1 resume los datos de reacciones, tasas de reaccién y parametros optimos
de este modelo cinético [20, 22].

En 2002 se destaca la publicacién de Morris y col. quienes utilizan catalizadores de éxidos
de vanadio en dos soportes diferentes, VO, /AlsO3 y VO, /ZrOy para la DHO de etano a
etileno. El esquema de reaccién propuesto considera de una serie de pasos elementales en
los que el oxigeno de la lattice representado como O* en las ecuaciones siguientes, se puede
encontrar en tres maneras diferentes (O=V, V-O-V o V-O-M donde V es el Vanadio, O
es oxigeno y M es el soporte), la formacién de CoH50* en el segundo paso es una especie
et6xido adherido al catién V (CoHs-O-V) y solo es relevante cuando el O* es el reactivo mas
abundante (MARI por sus siglas en inglés). El grupo hidroxil OH* estd unido a V o M y el
sitio reducido es representado por *, mismo que se re-oxida en el paso cinco del esquema con

0, [3].

CyHg + O* = CoHgO* (2.7)
CyHO* + O* 2 CyH: + OH” (2.8)
CoH;0* + O° 2 CyH, + OH" (2.9)

OH* + OH* ™ 1,0 + O*+* (2.10)
O, +* +* 52 074 (2.11)

Heracleous y Lemonidou (2006) realizaron experimentos cinéticos para estudiar la natu-
raleza de los compuestos de oxigeno que participan en la reacciéon de DHO de etano a etileno
con el objetivo de elucidar el mecanismo de reaccion en catalizadores basados en Ni.

Para un catalizador Ni-Nb-O con 46 % de alimentacion de etano a 400°C, estos investiga-
dores sugieren la participacion de aniones de oxigeno de la lattice como en un mecanismo del
tipo Mars Van Krevelen en donde se tienen una disociacién rapida de oxigeno dando como



Tabla 2.1: Reacciones, tasas de reaccion y algunos pardmetros 6ptimos del modelo cinético

propuesto por Linke y col. 2002 [20].

j Reaccion Ecuacién k a 539 K Ea o AH g
mol(skgPa)™* (kJmol™")
Activacién de etano
CoHg+7 -0 — Z —CyHy + HyO 71 :K1PCQH69Z—O K, = 1.672107° 99.7
Formacion de acido acético
Z — CQH4 + 02 — 7 + CHgCOOH To = K2P0292_02H4 KQ == 125.T10_9 92.6
CoHy+ X —OHOH + 0.50,
— CH3COOH + X + H,0 r3 = K3PC’2H49X—20H K3 = 1.252107° 144
Reoxidacién del catalizador
050, +2 -7 -0 Ty = K2P028Z Ky = 1.7121078 123
050, +X - X -0 r5s = K5Pp,0x K5 = 4.452107° 85.2
Adsorcién/desorcién de etano y agua
K P, 0, — K,
CoHy+ 7 S Z — CyH, re = —o 2Ha7Z T D6 pes 62371078 137
K07 _coma 5 487104
A8x10~
= -176
6 Pa
K:P.00; — K
H,O+ 7 S Z — HyO pg = 1 HROTZ T T g = 13621071 -220
K:07_wm,0
Formacion del centro Wacker
KsPr,00x_
X -0+ H,0O— X —OHOH rg = —o HOTX-0 g Ky =2.637107° 25.7
Ks0x_onon  4p10-6
Ax10™
Kyg= ——— -38.5
8 Pa
Pasos no selectivos de la reacciéon
CQHﬁ +7Z—-0—7Z—-CyHs + H,O T9g = K9PC2H60Z—O Ky = 3.36210710 123
CQHﬁ +Z-0— 7 — CQH4 + HQO r0 = KlOPCgHGQZfO K0 = 2.0221078 43.3




Tabla 2.2: Modelos mecanisticos por el mecanismo MVK propuestos para la DHO de etano

126].

Modelo B
DHO Etano en sitios M

Oxidacién total primaria y secundaria en sitios T

3. CoHy+ [T — O] +2.509 — 2C 05 + 2H50 + [T

Ad/desorcién de agua en los sitios M

= K1P02H69[1M_

o]

o = K2PC2H66[2T—O]

rs = K3P02H40[1T70]

k40[2M—OH]
4. H,O + [M] -+ [M — O] — Q[M — OH] Ty = K4PH200[1M—O]0[M] + T
4
Re-oxidacién del catalizador
5. 505 + [M] = [M — O] rs = K5 Po,0/"
6. 50, + [M] — [M — O] re = KPPy, 011
Modelo C
DHO Etano en sitios M
1. OQHG + [M — O] — 02H4 + HQO + [M] r = K1P02H69[l]\0/[2_0]

Oxidacién total primaria y secundaria en sitios T
2. CuHg + [T — O] + 303 — 2C04 + 3H50 + [T

Ad/desorcién de agua en los sitios M

4. H,O+ [M]+ [M — O] — 2[M — OH]

Re-oxidacién del catalizador
5. 509 + [M] — [M — O]

6. 505 + [M] — [M — O]

o = K2P02H69[2T_O]

rs = K3PC2H49[1T—O]

ry = K4PH209[1M_0]9[M] +

s = K5PO2¢9[1]\//[2]

e = K6P029[1T]

ka

9[2M—OH]

Ky
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resultado la formacién de especies de oxigeno electrofilicas cuya activacion es responsable de
la oxidacion total del etano.

La reaccion DHO sobre el Ni involucra reacciones paralelas que considera la formacién
del CO4 la activacion irreversible del etano por especies O~ para la formacién de etileno. Los
autores proponen cuatro modelos diferentes; el esquema general de reacciones lo forman tres
pasos: (1) la DHO de etano a etileno, (2) la oxidacién total del etano a diéxido de carbono
y (3) la oxidacién consecutiva del eteno a diéxido de carbono, con una tasa de reaccién para
cada una expresada como: ri = ki(Pyc)*(Po,)’.

La Tabla presenta dos de los cuatro modelos propuestos que resumen las suposiciones
consideradas, en todos los modelos se considera la re-oxidacién de sitios activos por Oy gas
irreversible y dos tipos de sitios para las diferentes reacciones [25].

2.3. Reactores utilizados para DHO-C2

Siendo los reactores la parte esencial en el diseno y optimizacién de un proceso, su con-
figuracion y parametros de operacion han sido objetivo de muchos estudios de investigacion
por parte de la industria y la academia para diversos procesos. Para el caso de la reaccion de
deshidrogenacién oxidativa de compuestos como el propano y etano, actualmente no se tiene
en operacion un reactor a escala industrial. En la literatura se ha propuesto para esta reac-
cién, reactores de lecho fijo y lecho fluidizado estudiando mediante el modelado su posible
comportamiento [27, 28, 29, 30].

Recientemente la atencién se ha enfocado en estudiar el comportamiento de estos reac-
tores asistidos por membranas como una herramienta para mejor la selectividad hacia las
olefinas de interés. Para reacciones de DHO de etano, propano y butano se ha demostrado
que a escala banco la implementacién de membranas en los reactores resulta favorable [31].
El caso particular de DHO de etano a etileno no ha sido muy investigado en estos aspectos,
sin embargo resultados obtenidos para reacciones de oxidacién catalitica o similares [32, 33]
permiten suponer un comportamiento similar en el que las membranas jueguen un papel
importante en la selectividad del etileno.

En 1995 se publicé un estudio desarrollado por Coronas y col. de un reactor con mem-
brana de ceramica para DHO de etano a etileno en un reactor de lecho fijo con Li/MgO
como catalizador, el oxigeno se alimentd a través de la membrana mientras el etano se ali-
menté axialmente. El reactor de membrana porosa consistiéo de un tubo de alimina porosa
cuya permeabilidad fue adaptada para distribuir el oxigeno necesario para la reaccion de
DHO de etano. El lecho de catalizador consistié en una longitud de 14 cm de largo y un
didmetro interno del tubo de 6.6 mm. Las temperaturas de reaccion se variaron entre 590 y
740°C con relaciones de etano/oxigeno desde 4:1 a 4:3. El reactor de membrana permitié un
funcionamiento estable térmicamente incluso con relaciones de CoHg/O4 bastante bajos. El
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comportamiento de este reactor se compard con su operaciéon sin membrana y se observo que
la selectividad a etileno es similar en ambos reactores, no obstante se observd que el papel
de la membrana es reducir la presencia de los puntos calientes [34].

Wang y col. (2002) estudiaron la posibilidad de suministrar continuamente el 6xido de
la lattice para controlar la reaccion de DHO de etano a etileno en un reactor de membrana
permeable de oxigeno de Bag551)5CogsFep20, misma que funciona como catalizador. Los
resultados a 650°C' y 6.1 ml/min de alimentacién de etano alcanzan selectividades de 90.6 con
18 % de conversion; aunque para diversos modos de operacién (ver Figura 2.1) del sistema
la selectividad no cambia mucho la conversién de etano varié desde 3.4 a 23 % [35].

CyHst He (CyHg 4 He) O, C,H,+He+0,
Lo W }
Ar/O, N; | :
g | " % N :
%’ _IE}-b ni :1:
v ' v
producies preductes productos
(a) (b) (c)

Figura 2.2: Comparacién de modos de operacién de un reactor de membrana permeable: a)
Modo membrana b) Os y etano diluido con helio alimentado alternativamente y ¢) Modo de
co-alimentacion.

Klose y col. (2004) realizaron la comparacién de reactores a escala laboratorio de lecho
empacado con y sin membrana PBMR y PBR respectivamente, para la oxidacion catalitica
de etano sobre VOy / a -Al;O3. Pellets de 1.8 mm de didmetro fueron empacados en un
reactor de lecho fijo de diametro interno de 15mm y 30 mm de longitud para 3.1 gramos
de catalizador. El reactor empacado con membrana consistio de una ceramica inerte con
un diametro de poro de 10 nm. Se estudiaron tres modos de operacion para el reactor
con membrana; el primero se caracterizé por alimentar un exceso de hidrocarburo y tener
tiempos de contacto largos este favorecio la formacién de etileno, el segundo implica exceso de
oxigeno, tiempos de contacto cortos y temperaturas menores a 600°C en el que la formacion
de CO se favorece, en el tercer caso el PBMR es operado a con un exceso de oxigeno,
tiempos de contacto largos y temperaturas superiores a los 550°C la selectividad tanto de los
intermediarios como del etileno y CO fue significativamente mas baja en PBMR comparado
con PMR, en este caso se favorece la produccién de CO,. En este como en el caso anterior son
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modos en los que el tiempo de contacto es mas importante en los perfiles de concentracion
para mejorar la selectividad, de acuerdo a los resultados que obtuvieron, tiempos de contacto
prolongados mejoran la conversion y la selectividad a etileno en un reactor con membrana

PBR [33].

Achieva y col. (2005) comparan experimentalmente el comportamiento de un reactor de
lecho fluidizado sin membrana (FLBR) y uno con membrana (FLBMR) a escala piloto para
la DHO de etano usando un catalizador de VOx / v -AlyO3. Se estudiaron los efectos de
temperatura en un rango de 500-680°C, el suministro de oxigeno de 0.4-4.2% y W/F de
150-230 kg/m3. Ambas configuraciones se operaron a presion atmosférica a 500°C con una
velocidad minima de fluidizacién de las particulas del catalizador de 0.48 m/s. Los resultados
mostraron una mejora en la selectividad del etileno en el FBLMR (superior 20 %) a pesar de

que la conversién de etano fue 6 % mayor en FLBR. Comparando las producciones méximas
se obtuvo 36.6 % en el FBLMR contra un 23.3 % en FBLR.

Por otro lado, la selectividad del oxigeno se ve menos afectada en el reactor con membrana
cuando este se alimenta en exceso, es decir, la produccion de etileno es mayor en un FLBR
comparado con FLBMR a bajas proporciones de oxigeno-hidrocarburo, en tanto que un
exceso de oxigeno en las condiciones de alimentacion favorece la selectividad en un FLBMR
la cudl puede atribuirse a la baja concentracién axial promedio de oxigeno [15].

Rodriguez y col. (2010) publican los resultados de un estudio de un reactor multi-tubular
de lecho empacado con membrana para la DHO de etano a etileno sobre un catalizador de Ni-
Nb-O, tomando en cuenta la composicién radial y perfiles de temperatura con un modelo de
dos dimensiones pseudo-homogéneo. El reactor se asumio aislado con pérdidas despreciables
de calor al ambiente, con longitud de 4m, d; 2.66 ¢cm en un rango de temperaturas de 370-
430°C las particulas de catalizador se consideraron como cilindros del tipo Rasching de 6mm
x 6mm x 2 mm para disminuir las caidas de presién con fraccién vacia de 0.48, la membrana
inerte distribuye el reactivo a lo largo de los tubos, reduciendo las presiones parciales de
oxigeno dentro del reactor permitiendo que la selectividad del etileno aumente y mejore la
transferencia de calor [31].
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Capitulo 3

Planteamiento del problema

Los procesos actuales de craqueo térmico o catalitico para la produccién de olefinas
ligeras tales como el etileno han mostrado desventajas en el consumo energético debido a la
naturaleza endotérmica de las reacciones. Por otro lado, se espera que en los proximos anos
la demanda de etileno aumente y que los procesos actuales sean insuficientes para satisfacer
dicha demanda. Recientemente, la deshidrogenacion oxidativa de etano a etileno (DHO-Cy)
representa una alternativa capaz de minimizar las desventajas energéticas de los procesos
actuales que puede ayudar a incrementar los niveles de produccion de etileno.

La investigacion de catalizadores altamente selectivos para el etileno en una reaccion de
DHO-Cy que puedan implementarse industrialmente El catalizador es uno de los dos aspec-
tos mas importantes que se consideran para poder sustituir o complementar los procesos
de craqueo actuales. Actualmente, un catalizador multimetalico compuesto por MoV TeNbO
promete buenos resultados para la conversion de etano y selectividad de etileno a tempe-
raturas menores a los 480°C. Dicho catalizador estd siendo investigado como una opcion
para implementarse en un proceso a escala industrial para a DHO de etano por su elevada
conversion y principalmente por su alta selectividad.

Ademas, la busqueda de la tecnologia en la que pueda llevarse a cabo la reaccién de DHO-
Cs es otro aspecto de interés para la implementacion industrial de este proceso. Actualmente
esta reaccién se ha indagado en el uso de reactores de lecho fijo y lecho fluidizado, este ultimo
elimina la desventaja de la generacion de puntos calientes y caidas de presion que se tienen
en reactores de lecho fijo, por lo que sugieren una alternativa para que la produccion de
etileno se lleve a cabo a nivel industrial.

Actualmente esta reaccion se ha evaluado mediante la simulacién en reactores de lecho fijo
y lecho fluidizado, estos 1iltimos se sugieren una alternativa capaz de aumentar la produccion
de etileno a nivel industrial mejorando su selectividad sobre otros productos presentes en
la reaccion. En ese sentido es necesario estudiar las condiciones de reaccién y operacién de
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un reactor de lecho fluidizado con un catalizador altamente selectivo para llevar a cabo la
reaccion.

3.1. Hipodtesis

El uso de un reactor de lecho fluidizado es una alternativa viable para llevar a cabo la
reaccion de DHO-C, por las ventajas que tiene con respecto a los reactores de lecho fijo,
principalmente, no hay presencia de puntos calientes que puedan afectar la selectividad del
catalizador asi como su desactivacién por el fendmeno de sinterizado.
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Capitulo 4

Objetivos

General

Modelar el comportamiento de un reactor de lecho fluidizado a escala industrial utilizando
un catalizador multi-metélico (MoTeNbVO) para una reaccién de deshidrogenacién catalitica
de etano a etileno con y sin distribuidor de oxigeno.

Especificos

» Desarrollar el modelo cinético para la DHO de etano a etileno por el mecanismo de
MVK en un catalizador MoTeNbVO altamente selectivo a etileno.

= Desarrollar el modelo de un reactor de lecho fluidizado que acople el comportamiento
catalitico del catalizador con los fenémenos de transporte de masa a nivel del reactor.
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Capitulo 5

Metodologia

En esta seccién se presenta la metodologia que se desarrolld para cumplir los objetivos del
proyecto. Primero se presenta el equipo donde se llevaron a cabo los experimentos cinéticos.
Se describe el diseno experimental y la estrategia estadistica desarrollada para ampliar la base
de datos experimentales que se utilizaron para el desarrollo del modelo cinético. Segundo, se
presenta el planteamiento del modelo cinético del tipo Mars van Krevelen y el algoritmo de
solucion del modelo y de Levenberg-Maquart para la estimacion de los parametros cinéticos
correspondientes. Finalmente se presenta el planteamiento del modelo de un reactor de lecho
fluidizado a escala industrial y de las simulaciones que se realizaron con una sola alimentacion
y considerando una alimentacién distribuida de oxigeno.

5.1. Experimentos: equipo, catalizador, diseno y ma-
nejo de datos.

Los experimentos para observar el efecto de la temperatura y el W/F en la selectividad
de etileno, CO y CO3 y en la conversién de etano y oxigeno fueron realizaron por el grupo
de trabajo en colaboracién con el IMP mismos que estdn reportados [27] basdndose en un
disefio factorial 32 en una unidad de micro-reaccién. La unidad de reaccién que comprende
el reactor de cuarzo de tipo tubular empacado con catalizador y un horno de calentamiento
fue operado en modo isotérmico, un alimentaciéon constante.

La reaccién tuvo lugar en un lecho catalitico de 0.6 g de catalizador multi-metélico
compuesto de MoV TeNbO sintetizado por el IMP a tres temperaturas diferentes (400, 440 y
480 °C) con valores de W/F de 23, 46.5 y 70 g..:h/molC,. El catalizador fue tamizado para
tener un tamano de particula promedio de 150 micrones para despreciar las resistencias a
la transferencia de masa intraparticula. La fracciéon vacia del lecho fue de 0.3. El reactor se
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operd en régimen integral y se registraron la conversion de etano y oxigeno ( Xo, v X¢, )y
las selectividades de CoHy, CO y COq (Se,, Sco, ¥ Sco) en estado estacionario.

La selectividad y conversién estan definidas por:

Cprod
Si = Zcons (51)
ce
Ay
Xeyt, = —C2tle — 00 (5.2)

Fe,
Dénde:
S = Selectividad del C del compuesto i
CP™" = Moles de C producidos en el compuesto i (mmol /m?)
Cérms = Moles de C consumidos de etano (mmol/m?)
Xo,m, = Conversion de C de etano
M; = Peso molecular del compuesto i (gmol)

El flujo molar del sistema se calcul6 con los datos de la composicion de entrada y presion
del gas con la ley de gases ideales para cada compuesto.

_YiPQ

E;
RT

(5.3)

Dénde:

P = Presién de alimentacién total en atmosferas
Q= Flujo volumétrico (m?3/s)

R = Constante de los gases ideales (atm.m?/mol.K)
T= Temperatura de reaccién (K)

Las respuestas de conversion y selectividad se utilizaron para calcular los moles generados
de CoHy, CO y COs necesarios para estimar los parametros cinéticos de la reaccién por medio
de un balance de moles. Se obtuvo también la cantidad de agua generada considerando del
etano consumido en la reaccién, la cantidad de hidrégeno que reacciona de la siguiente
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manera:

FH,agua - F]Cj[ - ZFH,Z' (54)

i=1
Doénde:

Fi agua=Flujo molar de hidrégeno en agua (moly /h)

F§= Flujo de entrada de hidrégeno en el etano (molg /h)

> Fri=Flujo molar de hidrégeno contenido en los compuestos generados.

Considerando que para la estimacion de parametros el nimero de observaciones debe ser
siempre mayor al nimero de pardametros a estimar para minimizar la incertidumbre de los
resultados, como aproximacion en este estudio fue necesario ampliar la base de datos de las
respuestas y esto se hizo estadisticamente con ayuda del programa JMPS.

El procedimiento consistio en que a partir de los datos experimentales obtenidos del disenio
factorial se hizo una regresion lineal con la que se obtuvo una expresion para la selectividad
y conversion de cada uno de los compuestos. Con dicha expresién se calcularon las respuestas
para valores diferentes de T y W/F. Los valores propuestos fueron para temperaturas 420 y
460 °C y para W/F de 35 y 52, con estos valores se obtuvieron 45 datos que minimizaron la
incertidumbre al estimar los pardametros del modelo cinético que se presentan a continuacién.

5.2. Modelo Cinético

Si bien es cierto que para la optimizacion del diseno de un catalizador se necesitan modelos
cinéticos que consideren los pasos elementales de la reaccién, para fines de diseno de procesos
es suficiente con un modelo que considere los procesos mecanisticos a nivel macroscopico en
la superficie del catalizador como los modelos del tipo LHHW o MVK. Es importante que el
modelo propuesto ajuste las observaciones experimentales y que las consideraciones incluyan
que este modelo puede ser utilizado tinicamente a las condiciones de operacion a las que
fueron obtenidas.

En este estudio se considera que el mecanismo de reaccion de la DHO-C, en un catalizador
multimetalico de MoV TeNbO es del tipo Mars van Krevelen. Esto porque se encontré en
varios estudios hechos a este tipo de catalizadores los cuales sugieren que es el mecanismo
por el que operan, ya que no hay estudios cinéticos para el catalizador que se utiliza en esta
investigacién [2, 20].
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5.2.1. Esquema y mecanismo de reaccion

La Figura 5.1 muestra el esquema de reaccion propuesto para la DHO-C, que incluye
seis reacciones que se desarrollan en la superficie del catalizador. Tres de estas reacciones
se consideran primarias por ser donde participa directamente el etano para la formacion de
etileno, monoxido y didxido de carbono. Las tres restantes donde tiene lugar la participacion
como reactivo del etileno y monéxido de carbono se consideran como secundarias. En estas
reacciones se considera la oxidaciéon total a monéxido y didxido de carbono de etano y etileno
y la oxidacién de mondxido de carbono a didéxido de carbono.

C2H6 - COZ

CO

Figura 5.1: Esquema de reaccién propuesto para la DHO-C,

En la Tabla 5.1 se presentan las reacciones globales de acuerdo al esquema de reaccién
propuesto en la Figura 5.1. Esquema de reacciéon propuesto para la DHO-C2 los coeficientes
estequiométricos de las reacciones globales balanceadas serviran para conocer la participacion
de los distintos compuestos y sitios cataliticos en las reacciones del mecanismo cinético que
se propone.

La Tabla 5.2 presenta el mecanismo de reaccion, este mecanismo, del tipo Mars van Kreve-
len se desarrolla bajo el supuesto que de que se tienen sitios oxidados activos en la estructura
del catalizador responsables de la oxidacién parcial y total de los diferentes compuestos in-
volucrados en la reacciéon. Una vez que los sitios oxidados se reducen por la reaccién, son
re-oxidados con el oxigeno alimentado al sistema en la fase gas. Se presentan ademés las
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Tabla 5.1: Reacciones globales del modelo cinético

Reaccién global Paso
CoHg 4+ 0.505 — CoHy + Hy0 1
CyHg + 3.505 — 2C 05 + 3H50 2
CyHg 4+ 2.505 — 2C0O + 3H,0 3
CoHy + 305 — 2C04 + 2H50 4
CyHy 4205 — 2C0O5 + 2H50 5
CO +0.505 — COq 6

velocidades de reaccion r; de cada uno de los pasos considerados en el mecanismo, dicha
velocidad de reaccién se expresa en funcién de las presiones parciales de los compuestos que
participan en cada reaccion y de los sitios activos disponibles para que se lleve a cabo.

La re-oxidacién del catalizador descrita en el paso 7 depende de la presion parcial de
oxigeno, en este punto es importante mencionar que la re-oxidacion del catalizador es parte
fundamental en el mecanismo cinético de la reaccién debido a que se relaciona directamente
con la disponibilidad de sitios activos. Una vez definidas todas las velocidades de reaccion se
realizo el balance de sitios oxidados y reducidos que participan en la DHO-C,, este balance
de sitios considerd la velocidad con la que el catalizador se re-oxida menos el consumo o
participacion de los sitios en todas las reacciones. La suma de todas las fracciones corresponde
al total de sitios disponibles.

dboy
dt

= Tre—ox — Z ‘/ikigozpi,j (55)

Dénde:

Opzs + Oreqg = 1 (5.6)

Sustituyendo las tasas de las reacciones elementales para obtener el valor de sitios activos
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Tabla 5.2: Reacciones elementales

Paso Reaccion Velocidad de reaccién
1 CoHg + 0,y — CoHy + Hy0 + 0,¢q 1 = k1 Po,bg0on

2 CoHg + 0o — CO2 + H20 + 0,cq T2 = ko Poyelox

3 CoHg + 0 — CO + 3H30 + 0,4 rs = k3P, 1ybon

4 CoHy+ 00 — COy + 2H50 + 0,04 T4 = ks Poyiybon

5 CoHy+ 0o = CO2 + HyO + 0,cq 5 = ks Py, box

6 CO + 0o — COz + 0,eq r6 = ke Poobos

7 Oreqa + 10 = b,y Tre—or = Kolrea PO,

se obtiene la siguiente expresion:

deox
dt

= kobreaPp, — [(k1 + ko + k3) Poy g + (ks + ks) Poy s + k6 Poo) Oos (5.7)

Suponiendo un pseudo-estado estacionario, se obtiene lo siguiente:

koPp, (1 —0op) = — [(0.5ky + 3.5ky + 2.5k3) Po, iy + (3ks + 2ks) Peyrg + k6Pool 0o (5.8)

ko Py, = — [(0.5k1 + 3.5ky + 2.5k3) Po, g + (3ka + 2ks) Poy g + ks Poo) Oow + koPo,00x (5.9)

Finalmente la expresién resultante para los sitios oxidados disponibles presentes en el
catalizador es:

ko Pg,

eox =
koG + [(0.5k; + 3.5ky + 2.5k3) Py, + (3ka + 2ks) Peyrr, + ko Poo)

(5.10)
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En esta expresiéon el nimero de sitios oxidados disponibles esta relacionado directamente
con la presién parcial de oxigeno, y la presiéon parcial de etano, etileno y CO disponibles y
se considera para cada velocidad de reaccién antes establecida.

5.3. Modelo del reactor y estimacién de los parametros
cinéticos
5.3.1. Modelo de estimacion de parametros

El modelo pseudo-homogéneo unidimensional del reactor de laboratorio que se utilizé en
los experimentos cinéticos considera las siguientes suposiciones:

Reactor de lecho empacado que se operé en modo isotérmico

Se desprecian las resistencias a las transferencias de masa y energia (ver Tabla A.4),
teniendo un estudio cinético intrinseco.

Flujo unidimensional

Estado estacionario

= Régimen integral
Este modelo esta dado por la siguiente ecuacion:

dF;
aw

R; (5.11)

Con CI: W =0y F; = Fj es decir al inicio del reactor el flujo molar de los compuestos
es igual al flujo molar alimentado.

Doénde:

F; = Flujo molar del compuesto i

W = Masa del catalizador

R; = Tasas de reaccion globales para el elemento i

Las tasas de reaccién para cada elemento estan dadas por las siguientes ecuaciones:

Reyng = —(ri+ 12 +713) (5.12)
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RCQH4 =T1—T4—T5 <513)

R002 = 2(7”2 + 7"4) + g (514)
RCO = 2<T3 + T5) —Tg (5]‘5>
Ro, = —[0.5(r1 + 76) + 3.5r5 + 2.5r5 + 314 + 275] (5.16)

Las velocidades de reaccién r; estan estan dadas en la Tabla Reacciones elementales,
mientras que las constantes cinéticas estan en funciéon de la temperatura de acuerdo a la
ecuacion de Arrhenius:

ki = A; [exp Ea} (5.17)

Dénde:

A, = factor pre-exponencial

k; = constante de reaccién (mol/atms)
E, = Energia de activacién (KJ/mol)

El modelo resultante, un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias se resolvié por el
método de Runge-Kutta Felberg.

5.3.2. Algoritmo de estimacién de parametros

Los parametros a estimar corresponden a la energia de activacién y el factor pre-exponencialde
la ecuacién (. De tal forma que los pardmetros a estimar suman catorce més el orden de reac-
cién del oxigeno para la re-oxidacion de los sitios. La funcién objetivo a minimizar mediante
el algoritmo de Levenverg-Maquart que se utilizo para llevar a cabo la estimacién de pardme-
tros se representa por la siguiente ecuacién:

Nresp Nresp Newp
SN W (s~ 90) (i — Fa) 22 i (5.18)
J k i=1

24



En donde el nimero de observaciones experimentales y el nimero de respuestas del mo-
delo se denotan por neps ¥ Nresp respectivamente, se refiere a la respuesta experimental “j”

(1552

del experimento “i” de igual forma y, ; se refiere a la misma respuesta calculada “j” del
experimento “i”, es importante mencionar que para poder tener confianza en los resultados
es necesario tener al menos un datos experimental mas que el niimero de parametros que se
requiera estimar. El peso asignado a cada respuesta, es decir la importancia o influencia en

la respuesta se representa por V¥ y el vector de pardmetros se representa por la letra 3.

La evaluacién de los valores obtenidos se realizé viendo los ajustes estimados con los
datos experimentales y por medio de diagramas de paridad, ademas se utilizo las pruebas F.
La prueba F es utilizada para determinar la significancia global de la regresion con la que
se estimaron los parametros, para obtener este valor se utiliza la suma de los cuadrados de
la regresion y la suma del residual dividido por su respectivo grado de libertad representado
en la ecuacién siguiente:

ST Wik 3T (YakFan) [ Tpar
Z;Lresp Z:TESP ik Z?;efp (y” — }A/'JZ) (yzk - yzk) / (nexpnresp o npa?“)

F —value = (5.19)

La regresion se considera significativa si el valor es mayor que el tabulado a un valor dado
de la distribucion F.

Donde f3; ¥ Bires son los valores estimados y de referencia respectivamente y V(f3;);; es
el elemento i-ésimo de la diagonal de la matriz de covarianza de los parametros estimados,
definida por:

V(B = [ WiijTJk] (5.20)
j=1 k=1

Dénde J; es la matriz de Jacobianos de la respuesta y; con respecto al pardmetro 3;:

Ji = {‘9?({;‘_&@} (5.21)

5.4. Modelo de un reactor de lecho fluidizado a escala
industrial

En reacciones altamente exotérmicas como la DHO de etano se requiere del disefio de
equipos capaces de transferir eficientemente el calor generado, un reactor de lecho fluidizado
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es una opcion viable para implementar la reaccion debido a que sus caracteristicas permiten
la operaciéon con control de temperatura.

El desarrollo de un proceso escala comercial en un reactor de lecho fluidizado involucra
hacer muchas simplificaciones, al respecto el secreto para un escalamiento exitoso no radica
en la exactitud y sofisticacién de simulaciones de modelos experimentales si no en el recono-
cimiento y manejo de las incertidumbres asociadas. Bajo el requisito de que la cinética de
reaccién se conoce, el proceso de escalamiento considera:

1. Seleccién de un régimen de fluidizacion apropiado.

2. Modelado del lecho fluidizado para tener el primer dimensionamiento ya sea a escala,
piloto o industrial.

3. Construccién de un reactor escala banco (Diametro~0.2 m) que sea capaz de captu-
rar la respuesta de atricién, alimentacién de sélidos, carga y descarga, efecto de la
distribucion de particula y problemas de separacion.

4. Retroalimentar el modelo del lecho fluidizado y proponer el dimensionamiento de un
reactor a escala piloto.

5. Construir una unidad escala piloto (Didmetro ~ 0.5 m)

6. Retroalimentar al modelo del lecho fluidizado con la informacién experimental a escala
piloto y dimensionar un reactor a nivel industrial.

7. Construir un reactor a nivel industrial.

8. Retroalimentar el modelo del lecho fluidizado con el objetivo de optimizar la unidad
industrial.

Este trabajo se desarrolla en el contexto del punto 2 citado para lo que se propuso un
modelo cinético y se estimaron los parametros implicados para el ajuste de los datos ex-
perimentales. Adema&s se propone un modelo de reactor de lecho fluidizado con el que se
pretende describir el comportamiento del catalizador a escala industrial. La informacién ob-
tenida, servird para mejorar el diseno de experimentos para la evaluacion de este catalizador
a diferentes condiciones y tener la primera inferencia sobre el disenio de un reactor de lecho
fluidizado que permita tener mayor certidumbre acerca del comportamiento de este sistema.

5.4.1. Model pseudo-heterogéneo de dos fases.

Durante el proceso de fluidizado estrictamente se forman tres fases: la fase burbuja, la
fase solida, y la fase gas. Bajo ciertas condiciones de operacion se pueden suponer algunas
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simplificaciones para que los modelos que se utilizan para describir el comportamiento de
este tipo de reactores sean pseudo-homogéneos que consideran una fase, pseudo-heterogéneos
que consideran dos o tres fases. La Figura 5.2 representa la configuracion y componentes de
este tipo de reactores, a escala industrial, los sélidos mezclados estan en constantes cambios
de circulaciéon por lo cual los modelos de lecho fluidizado pseudo-homogéneos tienen gran
éxito para describir el comportamiento a gran escala.

Velocidad superficial i —
de las burbujas ;

Fraccion de
Concentracion en |~ volumen dea fase

i densa

la fase emulsion L

Fraccion de

Concentracion volumen de la fase
en la fase burbuja.
burbuja T”
Velocidad
T fluidizado.

Velocidad
alimentacion.

Figura 5.2: Representacion de un reactor de lecho fluidizado

El reactor a modelar es uno de lecho fluidizado del tipo tamano industrial con un didmetro
de 2 m y altura de 10 m que considera dos fases: la fase emulsién compuesta por las particulas
de catalizador y el gas y la fase burbuja. Las particulas del catalizador mantendran la misma
densidad que las que se usaron en el laboratorio y serd de 1285.714 Kg/m? se considera un
didmetro promedio de 0.5 cm. La temperatura de reaccion considera las mismas a las que
se desarrollaron los experimentos cinéticos, un rango de 400 a 480°C con una presion de
alimentaciéon de 1 atm y la velocidad de alimentacion serda de 3-11 mayor que la velocidad
minima de fluidizacion .

El modelo del reactor que se utilizé para simular el comportamiento del catalizador

multimétalico en un lecho fluidizado considera las siguientes suposiciones:

= El reactor opera en estado estacionario, es decir que se desprecian los fenémenos de
desactivacion en la superficie del catalizador o que las condiciones de operacion se
modifiquen en funcién del tiempo.
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= Kl reactor se encuentra en estado isotérmico, lo anterior considerando que la transfe-
rencia de calor es eficiente y el catalizador altamente selectivo.

= El flujo del gas en ambas fases se considera del tipo pistén lo que permite despreciar los
efectos dispersivos de transporte, esto debido a los flujos de alimentacion altos a escala
industrial, la longitud del reactor y que se minimizan los fenémenos de retromezclado
por la dispersion del catalizador en el lecho.

= Se consideran dos fases y ademas la presencia de particulas cataliticas en las burbujas,
de tal forma que la reaccién puede llevarse a cabo en las dos fases. En la fase emulsion
se considera que no hay resistencia a la transferencia de masa inter e intra particula y
del flujo de alimentacién alto.

= Se consideran los efectos de atricién despreciables, esta es la suposicién con mayor
incertidumbre en el modelo y que implica efectos importantes en la evaluacién del
catalizador en el reactor.

Esta ultima suposicion debera evaluarse en trabajos posteriores a partir de experimentos
a nivel laboratorio y/o piloto con un catalizador que cumpla las caracteristicas adecuadas
para un reactor de lecho fluidizado para minimizar la incertidumbre.

El modelo del reactor de lecho fluidizado queda definido para la fase emulsion por:

dCi.
feuo dZ’ = 5@3;05Rife - Kbe (Ci,e - Ci,b) (522)
y la fase burbuja:
dcC;
futo=—"" = epupsRifi + Kie (Cie = Ci) (5.23)

Las condiciones de frontera a la entrada del reactor estan dadas por:
z2=0 Ci,O = Ci,bO = C’L’,eO

Dénde:
C; .= Concentracién del compuesto i en la fase emulsién (mol/m?)
up= Velocidad de alimentacién del gas (m/s)

ps= Densidad de los sélidos en el lecho fluidizado (g,.cat/m%)
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fe= Fraccién del lecho correspondiente a la fase emulsiéon (m?/m? )

K= Coeficiente de transferencia entre las fases emulsién y burbuja (s™1)
€es= Fraccién de la fase emulsién correspondiente a los sélidos (m?/m?)
C; = Concentracién del compuesto i en la fase burbuja (mol/m})

fy= Fraccién del lecho correspondiente a la fase burbuja (mj/m?)

eps= Fraccién de la fase burbuja correspondiente a los sélidos (m?,/m?)
z=altura o longitud del reactor (mpg)

En reactores de lecho fluidizado se presentan tres comportamientos caracteristicos una
vez que la velocidad inicial supere la velocidad minima de fluidizacién; burbujero, slugging y
turbulento. El nimero de Froude asi como el nimero de Reynolds son dos variables impor-
tantes para determinar el tipo de fluidizado que se tiene dadas las condiciones de diametro
de particula, velocidad minima de fluidizacién.

F i (5.24)
Tmf = ——— .
f d,g
d
Re = 4pUoPy (5.25)
I

Dénde:

U p=Velocidad minima de fluidizacién (mp/s)
d,=Didmetro de particula (m,)

g=gravedad (m/s?)

uo=Velocidad inicial (mg/s)

p,=densidad del gas (ggqs/m>f)

p=viscosidad del gas (Pa.s)

Debido a que Frp,y > 1.3 y que Re < 20 se considera un fluidizado por burbujeo y
las correlaciones correspondientes se eligieron de acuerdo a estos criterios [36]. Para cono-
cer las fracciones de volumen del reactor correspondientes a cada fase se hizo uso de las
correlaciones reportadas por Mostoufi y col. [37], obteniendo dichas fracciones de burbujas
presentes en el reactor de lecho fluidizado se relaciona con el volumen ocupado por la emul-
sién considerando que la suma de estos representa el volumen total del reactor. El modelo
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propuesto se resolvié por el método de Runge-Kutta-Felberg programado en un compilador

de FORTRAN.

A continuacién se presentan las correlaciones que se utilizaron para obtener los valores
de cada uno de los parametros utilizados resumidos en la Tabla 5.3, mismas que se eligieron
por ser aplicables en para el nimero de Reynolds calculado.

Tabla 5.3: Pardmetros y variables utilizadas en la simulacion del reactor de lecho fluidizado

Variable Valor Referencia

Fry, > 1.3 [36]
I 0.17-0.49  [38-39]
1. 0.83-0.51  [38-39]
Ees 0.29 [38]
Emf 0.52 36,39
Ebs 0.12 [38]
Dag 0.051 40, 41]
dy 0.024 [36]
Uo 0.5 - -
Unn f 0.06 [36]

a) Fraccion del lecho compuesto por burbujas:

Uy — U,
fy=1—exp (0_0—62f) (5.26)

b) Fraccién de sélidos presentes en la fase emulsion:

Ees = Emy + 0.00061exp (%) (5.27)

c¢) Fraccién de sélidos presentes en la fase burbuja

£4s = 0.784 — 0.139%¢xp (%) (5.28)
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d) Coeficiente de transferencia de masa entre las fases burbuja-emulsién [39]

6 Umf 4Die€mfub 1/2
Kpe = — 5.29
b db [ 3 + ( 7Tdb ) ( )
Dénde:
D;. =Coeficiente de difusién (m?/s)
Uy, = Velocidad de burbujas (m,/s)
d, = Didmetro de particulas promedio (m,/s)
e) Coeficiente de difusion para mezclas:
0.002667"%/3
Dap= ——7—— (5.30)
PMAB O'ABQD

Dénde o453 = 0.5(c4 + 05)

El valor de 2 que corresponde a la colision integral para la difusion es dimensionalmente
y depende de la temperatura con T* = kT /e4p donde €45 se puede relacionar con 45 =

(5353)1/2.

A n C n E n G
(T*)B ~ exp(DT*)  exp(FT*) exp(HT*)

Qp = (5.31)

Los valores para las constantes se presentan en la ecuacion se presentan en la tabla|5.4.1
[41]:

Tabla 5.4: Parametros y variables utilizadas en la simulaciéon del reactor de lecho fluidizado

A B C D B F G H
1.06036 0.1561 0.193 0.47635 1.03587 1.52996 1.76474 3.89411

Finalmente el coeficiente de difusiéon para una mezcla se obtuvo por [40]:

1
D, = (5.32)

(55)* (5) - (2)
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f) Velocidad minima de fluidizacién. Esta se calculé con la correlacién propuesta por
Kunii y Levenspiel [36, 39] debido a que cumple con dos criterios importantes:

dptim
Re = 22tmiPs o (5.33)
1
y
up > (3 — 11)Upy (5.34)
De tal forma que:
up = (1= fo — afy)emsue + (fo + s fo)us (5.35)
La expresion esta dada por:
dy(pp — py)
p\Pp — Py
mf = T aEa 5.36
= T 650 (5.36)

Dénde:

U s= Velocidad minima de fluidizacién (m/s)
pp=densidad de particula (geq:/ms)

p= viscosidad del gas (Pa.s)

g= gravedad (m/s?)

d,= didmetro de particula promedio (m,)

g) La velocidad de la burbuja descrita en funcién del didmetro de particula, la velocidad
minima de fluidizado y la velocidad inicial o de alimentacion:

Up = Up — Ups + 0.711(gdy)"? (5.37)

h) La velocidad de la emulsién en funcién de la velocidad minima de fluidizacién, la
fraccion de burbujas del lecho y la velocidad de burbujas.

U f o fyuy,

Emf - L—fo—afy (5'38)

Ue =
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i) El didmetro de burbuja se calculé de acuerdo a la correlacién:

0.54

Finalmente en la Tabla 5.5 se presentan las condiciones de operaciéon y los valores de
las variables de estudio con las que se realizaron las simulaciones para estudiar el compor-
tamiento del reactor de lecho fluidizado en funcion de la conversién de etano definida en la
ecuaciéon 12 y el rendimiento del etileno definido como:

m0l02H4

Y = (5.40)

o
mol O H

Tabla 5.5: Condiciones de operacion y valores de las variables estudiadas en la simulacién
del Reactor de Lecho Fluidizado a escala industrial.

Pardametro | Condiciones Valores evaluados

Evaluacién sin T(°C) 400 400 y 480
distribucién parcial
de reactivo up(m/s) 0.5 (3 y 11)upy
Evaluacién de la distribucién parcial
del OQ 02H6/02ini 3 0-5
CQHﬁ/OQinZ' 5 Equidistante (10 Cm)
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Capitulo 6

Resultados

Este capitulo aborda la descripcion y discusion de los resultados y comprende: de manera
sintetizada la termodindmica de la reaccion en funcién de las entalpias de reaccion y energias
libres de Gibbs, la evaluacién del catalizador en términos del estudio del efecto de T y
W/F en las selectividades y conversiones. Se presenta el ajuste del modelo cinético a los
datos experimentales, finalmente se aborda las respuestas del reactor de lecho fluidizado a
nivel industrial que tuvieron como objetivo evaluar el comportamiento del catalizador y la
participacion del oxigeno en la selectividad de etileno y conversion de etano mediante la
comparacion de la respuesta de la alimentacion de oxigeno.

6.1. Evaluacion del catalizador

6.1.1. Termodinamica

Las variables termodindmicas; la energia libre de Gibbs (AG) y entalpia de reaccién
(AH) para la reaccién de DHO-Cj se presentan en la Tabla 6.1 estos valores corresponden a
la temperatura ambiente. Para las reacciones globales, dichos valores muestran que la natu-
raleza de las reacciones es exotérmica y que son posibles termodindmicamente. De acuerdo a
estos resultados, las oxidaciones totales se favorecen ademas son las que liberan mayor canti-
dad de energia, lo que sugiere que el diseno tanto del catalizador como del reactor deben ser
los éptimos para controlar la liberacion de calor y evitar problemas en la selectividad hacia
el etileno y desactivacién irreversible del catalizador por el efecto de la temperatura.

Se calculd la constante de equilibrio para la reaccion de deshidrogenacién oxidativa de
etano a etileno a 25°C or ser la reaccién que presenté el valor minimo en cuanto a la energia
libre de Gibbs. La constate de equilibrio Ka=1.7607X10'® es grande, con este se puede
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Tabla 6.1: Valores de entalpia y energia libre de Gibbs 25°C

Reaccién AH(KJ/mol) AG(K.J/mol)
CyHg + 0.50, = CyHy + H2O -105.49 -128.08
CyHg + 3.509 S 2009 + 3H,0 -1428.63 -144.16
CyHg 4+ 2.509 = 2C0 + 3H50 -862.67 -927.72
CoH, + 30,5 S 200, + 2H,0 2982.92 -957.22
CoHy + 2045 S 2C05 4+ 2H50 -1323.14 -1314.08
CO + 0.505 = COq -757.18 -799.64

comprobar que las reacciones de DHO-C;, no estdan limitadas por el equilibrio. Ademas se
evaluaron las entalpias de reaccion para las reacciones a las temperaturas de reaccion que se
utilizaron para la evaluacién del catalizador (400, 440 y 480°C). En la Tabla 6.2 se muestran
los resultados que indican que al igual que sucede a 25°C no se tendran limitaciones para la
reaccion a otras temperaturas.

Tabla 6.2: Entalpias de reaccién a diferentes temperaturas KJ/mol

Reaccion 400°C 440°C 480°C 500°C

CoHg + 0.50, = CoHy + HyO -103.9057  -103.3394  -102.7137  -99.508

CyHg 4+ 3.505 = 2005 + 3H,O  -1425.7248  -1425.2913  -1424.7323 -1424.799
CoHg 4+ 2.50, = 200 + 3H,0  -860.9220  -860.3608  -859.7577  -858.176
CoHy + 30, = 2004 4+ 2H50 -280.2668  -280.0243  -279.6743  -287.077
CoHy+ 20, S 2002 +2H,0  -1320.2356  -1319.8177 -1319.2814 -1326.921

CO +0.50, &= CO, -755.4328  -T54.8872  -754.3068  -759.985
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6.1.2. Datos experimentales

Los valores de conversion y selectividad a las diferentes condiciones de T y W/F se regis-
traron, estos valores se calcularon de acuerdo a las ecuaciones 12 y 13. A cada temperatura
se vari el flujo de alimentacién en un rango de 50 a 150 a intervalos de 25 ml/min con
relaciones de W/F de 70 a 23 g,cat/molC,. Los resultados, representados graficamente en la
Figura 6.1 indican que los dos pardmetros juegan un papel importante en la produccion de
etileno, con selectividades que van desde 76 a 95.7 %.
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Figura 6.1: Datos experimentales de la selectividad de Etileno en términos de T y W/F

Para ampliar el anélisis del efecto de los factores en las variables se obtuvieron correla-
ciones para cada variable de respuesta a partir del anélisis hecho en el programa JMPS8. Las
correlaciones que toman la forma de la ecuacion xx51 fueron ttiles para ampliar el estudio
de la influencia de las variables mediante la prediccion de respuestas basadas en un andalisis
estadistico de los datos experimentales.

Y = ag + a1x1 + asxs + a12r1x2 + allx%... (61)

Las correlaciones para cada respuesta en donde representa T y representa la variable
W /F se presentan a continuacién para cada variable de respuesta:
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Selectividad de Etileno:
Y =170.182 — 0.1708x; — 0.1248z5 — 0.0023(x1 — 440)(xo — 46.2)

Selectividad de CO:
Y = —50.646 + 0.12252, + 00843z + (21 — 440) (22 — 46.2)

Selectividad de COs:
Y = —19.507 + 0.0479z1 + 0.0404x5 4 (21 — 440) (2o — 46.2)

s Conversién de Etano:

Y = —253.40 + 0.6425x1 + 044325 + (31 — 440) (x4 — 46.2)

Conversién de oxigeno:

Y = —303.229 + 0.7433z + 0.4751z5 + (21 — 440) (x5 — 46.2)

Se realizo un analisis ANOVA de los datos experimentales el cual se resume en la Tabla
Analisis de varianza para el diseno factorial para el caso de selectividad de etileno. Los
valores de t calculados son mayores a la t tabulado (3.182) para T y W/F lo que indica
que la participacion de los parametros influyen en la selectividad de etileno, sin embargo
la combinacién de ambos factores no juega un papel tan importante como cada factor por
si mismo. Por su parte la respuesta F' con un valor tabulado de 5.94 sugiere que la regresion
del modelo es significativa.

Tabla 6.3: Anélisis de varianza para el diseno factorial

Parametro Grados de  Suma de

de variacién libertad  cuadrados |1 | F P>F
Temperatura 1 280.166 1.91 52.59 0.0008%
W/F 1 51.626  3.11* 9.69 0.0265*
Temperatura*W /F 1 19.360  7.25" 3.63 0.1149

A fin de elucidar mds claramente el papel de los pardmetros T y W/F y sus cambios
simultaneos en las selectividades y conversiones, se construyeron los diagramas de superficie
utilizando los datos del diseno experimental obtenidos por el programa JMPS8 variando la
temperatura de 400 a 480°C W/F de 23 a 70 grcath /molC, con alimentacién constante de
C2/049/N9=9/7/84. Estos diagramas ademés de demostrar la influencia de los pardmetros en
las variables elegidas como respuesta, nos permiten tener una idea de las regiones en donde
se encuentran las condiciones ideales de operacion.
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La Figura 6.2 representa el diagrama de superficie de la conversion de etano, en esta se
puede observar que la region donde se ve favorecida la conversién es donde valores de tempe-
ratura'y W/F son grandes, teniendo conversiones que alcanzan el 85 %. Este comportamiento
es proporcional a la conversion de oxigeno mostrada en la Figura Diagrama de superficie de
la conversion de oxigeno en funcién de T Y W/F, sin embargo en esta tltima la pendiente
formada a lo largo de los valores de W/F a temperaturas altas es mayor alcanzando conver-
siones de 97 % lo que nos sugiere que la temperatura juega un papel muy importante en la
conversion de oxigeno que finalmente se traducira en la selectividad de los compuestos.

)/, 70
Ce} 400

Figura 6.2: Diagrama de superficie de la conversién de etano en funcién de T Y W/F

La influencia de los parametros en selectividad de etileno se representa en la Figura 6.3
nos muestra que en esta variable ambos pardmetros son importantes y que la regién en la que
la selectividad del etileno sobre los otros productos se favorece es donde tanto los valores de
T como los de W/F son bajos superando el 95 %. Mientras que para una temperatura menor
y un espacio tiempo bajo la selectividad alcanza un 86 %, cuando el espacio tiempo aumenta
esta se ve disminuida significativamente. Lo anterior se explica debido a la formacion de
otros compuestos producto de la oxidacién total del etano o del mismo etileno.
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Figura 6.3: Diagrama de superficie de la selectividad de etileno en funcién de T Y W/F

Las figuras 6.4 y 6.5 presentan los diagramas de superficie para las selectividades de CO
y COs donde un aumento en la temperatura favorece claramente la formacion de CO en
primer lugar y CO4 en segundo lugar. El comportamiento de estos diagramas es muy similar
al de las conversiones de etano y oxigeno, lo que sugiere que esta selectividad esta relacionada
directamente la temperatura a valores altos.
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Figura 6.4: Diagrama de superficie de la selectividad de CO en funcién de T'Y W/F

Figura 6.5: Diagrama de superficie de la selectividad de CO, en funcién de T Y W/F
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6.2. Modelo Cinético tipo MVK

Se estimaron los parametros cinéticos; energias de activacion y factores pre-exponenciales
para cada reaccién y el valor de la presién parcial de oxigeno en la reaccién. Los valores
estimados se resumen en la Tabla 6.4 y el valor de m fue de 4.477 x 107%'. Los valores
obtenidos se encuentran dentro de los rangos reportados por otros trabajos con mecanismos
cinéticos similares, y muestran que la reaccion 1 es favorecida con las condiciones establecidas
en el capitulo anterior. Las oxidaciones totales requieren de una energia de activacién mayor
para poder llevarse a cabo lo que tienen que ver directamente con la temperatura de reaccion.

Tabla 6.4: Parametros termodinamicos estimados

Reaccion Ay EA (kJ/mol)
1 2.985 x 10°7  7.503 x 10°!
2 7.921 x 10 8.699 x 10™
3 2.229 x 107  9.000 x 10%
4 3.020 x 10°°  1.000 x 102
) 1.527 x 107%  1.221 x 102
6 3.515 x 102 1.757 x 10%
7 1.105 x 10% 2,921 x 10%°

Como se puede observar en la Tabla 6.4, la energia activacion requerida para la reaccion
nimero siete que representa la oxidacion del catalizador es muy pequena respecto a las otras
consideradas en el mecanismo, esto aunado al valor encontrado para m sugiere que existiran
sitios disponibles en los que se pueda llevar a cabo la reacciéon en todo momento.

La Figura 6.6 representa los ajestes del modelo a los datos experimentales a dos tempera-
turas, en ambos casos el modelo fue capaz de describir el comportamiento de la reaccion de
DHO-C; a estas condiciones. Sin embargo el mejor ajuste se presenta a 400°C y disminuye
conforme la temperatura aumenta como se demuestra en la figura a 480°C. Los CO, pre-
sentan los ajustes menos favorables para ambos casos, esto puede generar incertidumbre en
los valores obtenidos, sin embargo para fines de simulacién de un reactor a escala industrial
es suficiente con que el modelo cinético describa de manera general el comportamiento de la
reaccion a evaluar.
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Figura 6.6: Ajustes de los parametros cinéticos estimados con los datos experimentales co-
rrespondientes a: a) 400 °C y b) 480 °C presenta los ajustes del modelo cinético a los datos
experimentales a 400 y 480 °C
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Los resultados obtenidos fueron evaluados por parametros estadisticos en un intervalo
de confianza de 95 %. El valor de F obtenido fue de 1.581 x 10%® en tanto que el valor tabulado
corresponde a 2.79 lo que nos permite decir que el modelo de ajuste de los parametros es
estadisticamente confiable. En la Figura 6.7, se presenta el diagrama de paridad de los flujos
molares de los compuestos involucrados en la reaccion de DHO-C, dicho diagrama compara
los datos experimentales contra los datos predichos por el modelo cinético. Los resultados

comprueban que las predicciones tienen buenos ajustes, donde las lineas azules representan
un rango de error de 10 %.
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Figura 6.7: Diagramas de paridad de los compuestos involucrados en la reaccion.
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6.3. Modelo del Reactor de Lecho Fluidizado

6.3.1. Modelado del reactor sin alimentacion distribuida de oxigeno

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos de las simulaciones del modelo del
reactor de lecho fluidizado. Se estudio la influencia de la temperatura considerando los valores
de las temperaturas de reaccion y concentraciones de entrada al reactor utilizadas para el
modelo cinético, procurando tener certidumbre en los resultados. Se evalué la velocidad
inicial de entrada al reactor considerando los limites establecidos en la bibliografia, tres a
once veces la velocidad minima de fluidizacion para el régimen de burbujeo y finalmente se
varié la relacién entre la relacién molar etano/oxigeno manteniendo esta siempre en el rango
al que se realizaron los experimentos 1 a 6 veces etano por oxigeno.

6.3.1.1. Perfiles de concentracion en cada fase componente del reactor.

Para empezar se presentan los perfiles de concentracién en cada una de las fases en el
reactor: fase emulsién y fase burbuja, esto se realizé para ejemplificar como son los perfiles de
ambas fases ya que por cuestiones de analisis en las secciones posteriores solo se presentaran
valores de concentracion promediados de estas dos fases, de acuerdo a lo expuesto en la
seccion 5.4. Estos perfiles se obtuvieron a una temperatura constante de 400°C, u, de 0.5
m/s, y W/F de 25 g,cat s/molCs y serdn similares para cada uno de los casos de estudio que
se abordaron, estos perfiles, sugieren que la participaciéon de ambas fases son importantes en
la reaccién, sin embargo la fase emulsion contribuye en mayor medida.

Este resultado se debe particularmente al caso en donde la velocidad inicial es varias
veces mayor a la velocidad minima de fluidizado, ya que las fracciones de emulsion y burbuja
estan relacionados directamente con la velocidad inicial. La fase burbuja es mas importante
conforme la velocidad inicial aumenta, es decir, para los casos en los que la velocidad inicial no
sea muchas veces mayor la velocidad minima de fluidizacién esta fase puede no considerarse
en la reaccién [42]. Debido a que tanto la longitud como la fraccién de la fase burbuja a las
condiciones de operacion utilizadas son significativas es esencial considerarla en el modelado
del reactor.
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Figura 6.8: Perfiles de concentracion de los compuestos en la fase emulsion del reactor a
400°C, W/F = 25 g,cat s/molCy y u,=0.5 m/s.
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Figura 6.9: Perfiles de concentracién de los compuestos en la fase burbuja del reactor a 400°C,
W/F = 25 g,cat s/molCy y u,=0.5 m/s.
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6.3.1.2. Influencia de la temperatura de reaccién

Como se expuso en secciones anteriores, el papel de la temperatura en la reaccién juega
un papel importante en la selectividad y produccién de etileno, la influencia de esta variable
en la conversién y selectividad se espera que sea similar en el reactor de lecho fluidizado que
se modela. La Figura 6.10 presenta la respuesta del reactor en términos de concentracién a
lo largo del reactor a 400°C manteniendo u,= 0.5m/s, W/F=25 gr.;s/ molC, constantes
mientras, la Figura 6.11 muestra los perfiles de concentracién de CoHg, CoHy y CO, a 400
y 480°C. Ambas figuras muestran que la reaccion tiene lugar en los primeros 8 metros del
reactor, siendo los primeros 4 donde se presenta mayor actividad alcanzando en esta distancia
una conversién de etano de 91 % y de 79 % de oxigeno para 400°C.

C. (mmol/m’)

Figura 6.10: Perfiles de concentracion de los compuestos en el reactor a 400°C.

La diferencia de las conversiones y remdimientos se puede apreciar en las Figura 6.12
donde se muestra la conversién y rendimiento de etano con respecto a la distancia. La
temperatura tuvo una influencia en la conversion, principalmente en los primeros metros del
reactor. La conversion resulté mayor a temperaturas altas como 480°C en los primeros cuatro
metros, después de esta distancia la conversion no varia mucho. Sin embargo, a pesar de que
las producciones serian mejores a estas temperaturas no significa que sean las condiciones
optimas de operacion ya que en términos de selectividad del etileno a 400°C se alcanzan un
92 % de selectividad mejorando 1% comparacién a 480°C.

A pesar de que el rendimiento es mejor para etano, no significa que la producciéon de
etileno sea mejor, hay que considerar la selectividad y que ademas temperaturas altas pueden
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Figura 6.11: Perfiles de concentracion de CoHg, CoHy y CO, a 400 y 480°C .

provocar problemas en la actividad del catalizador ya que pueden provocar sinterizado [3,
43] lo que se reflejarfa en una disminucién de la selectividad y disminucién de produccién de

etileno a través del tiempo.
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Figura 6.12: Conversiones de etano y rendimiento a etileno a 400 y 480°C.
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6.3.1.3. Influencia de la velocidad inicial

Para observar la respuesta de la velocidad inicial de alimentacién al reactor se mantuvo
contante los valores de temperatura a 400°C, alimentacién inicial a 1 atm de presién y un
W/F de 25 gr.us/ molCsy. Los valores de la velocidad inicial se modificaron de tal manera
que el minimo 3 y maximo 11 veces la velocidad minima de fluidizacién debido a que estos
son los limites establecidos para la operacion de reactores de este tipo en la bibliografia

consultada [44].
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Figura 6.13: Perfiles de concentracién en el reactor a) u,/tys =3.0 b) w,/ty, s =11.0.
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En la Figura 6.13 se presentan los perfiles de concentracién de los diferentes compuestos
que participan en la reaccién a dos valores de u, 0.183 y 0.671 m/s con los que se cumpli6 los
criterios definidos. Los perfiles indican que la velocidad de reaccion es mayor cuando se
trabaja el limite superior, esto se relaciona con la cantidad de catalizador suministrada para
la operaciéon del reactor que se estimé en funcion del flujo molar alimentado al reactor.
La diferencia de los rendimientos se puede observar manteniendo la misma cantidad del
catalizador para ambos casos, de ser asi, se puede dilucidar de mejor manera la participacién
de este parametro en la reaccién propuesta.

Por otro lado, en la Figura 6.14 se presentan las conversiones del etano a lo largo del
reactor para los dos valores de velocidad inicial. La conversién se favorece significativamente
a u,=0.671 m/s alcanzando un conversién del 90 % contra un 70 % alcanzado en u,= 0.183
m/s, este efecto se atribuye a que la misma cantidad de etano estd siendo alimentada a un
reactor con mayor carga de catalizador por lo que se espera que entre mayor sea el flujo molar
alimentado mayor sea la cantidad de catalizador y por lo tanto las conversiones mayores.
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Figura 6.14: Conversiones en funcién de la velocidad inicial 3-11 veces .

El efecto contrario sucede al mantener la masa del catalizador constante en ambos casos,
la Figura 6.15 presenta las conversiones y rendimiento a velocidades iniciales de 3 y 11 veces
la velocidad minima de fluidizacién, en estas simulaciones se considera la misma cantidad de
masa del catalizador para ambos casos y los resultados sugieren conversiones menores con
respecto a las velocidades de alimentacion minimas, estos ultimos resultados coinciden con
los reportados por Farag y col. [45]. Esta respuesta se debe al tiempo de residencia de los
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reactivos dentro del reactor.
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Figura 6.15: Conversién de etano y rendimiento a etileno a diferentes velocidades iniciales
masa de catalizador constante.

6.3.1.4. Influencia de tasas de alimentacién CyHg/0,

Finalmente se consider6 la influencia de las tasas de alimentaciéon de CoHg/Oo en la
conversién del etano, manteniendo constantes la T=400°C, u,=0.5 m/s. Los perfiles de con-
centracion a CoHg/Og= 3 se presentan en la Figura 6.16, a estas condiciones la reaccién es
muy rapida ocupando apenas 50 cm y alcanzando un 50 % de conversién debido a que la
cantidad de oxigeno no es suficiente para que el etano siga reaccionando. Para el caso de
alimentacién CoHg/Os= 1 los perfiles de concentracién se distribuyen a lo largo del reactor,
debido a que tanto el etano como el oxigeno estan disponibles para que la reaccion se lleve
a cabo, sin embargo en este caso se tiene una gran acumulacién de oxigeno. La conversion
alcanzada para este ultimo caso se puede ver en Figura 6.17, siendo esta del 90 %.

Comparando los primeros centimetros del reactor, se tienen una mejora de 1 % para el caso
en el que se limita la presencia de oxigeno, sin embargo, este caso como se mencioné solo
se dispone del reactivo en los primeros metros, lo que puede afectar en la produccién de
etileno ademas en los siguientes centimetros del reactor la selectividad solo se supera en
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0.5%. Debido a que limitar el oxigeno en la reaccién sugiere resultados positivos para la
selectividad se propuso estudiar el efecto de este cuando se dosifica para lo que se propuso
una distribucion parcial a lo largo del reactor, esto se aborda en la diguiente seccion.

CZHG

CZH4
—a—(CO0
—v— CO2

02

|

1

C. (mol/m3)

- 9p
B 9
B 9p
- 9p
B 49

3.0

2.5 - ——CH

——CO

2.0 | 2

C. (mol/m3)
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Figura 6.16: Perfiles de concentracién en el reactor con a) CoHg/Os=1y b) CoHg/O9=3.
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Figura 6.17: Conversiones de etano y rendimientos a etileno a diferentes tasas de alimentacién
CoHg/Oo.

6.3.2. Modelado del reactor con alimentacién distribuida de oxigeno

Para observar el efecto de la disponibilidad de oxigeno en la reaccién se consideran dos
casos de estudio, el primero considera distribucién parcial de oxigeno a lo largo del reactor
manteniendo la tasa CoHg/O4 en un rango de 1 a 4. El segundo caso sugiere la alimentacién
del oxigeno cada determinada distancia. Los resultados de dichas simulaciones en términos
de concentracion en el reactor, la conversion y selectividad para cada caso seran presentados.

6.3.2.1. Alimentacién distribuida de oxigeno en funcién de la tasa C;Hg/O5 en el
reactor.

La primera simulacion referente a la distribucién parcial de oxigeno se realizé manteniendo
las condiciones de operacién de P,=1 atm, W/F=25 gr.,s/ molCy y u,=0.5 m/s a una
temperatura constante de 400°C con una proporciéon CoHg/Os inicial de dos a uno. Un
aspecto importante que se cuido fue que las tasas de alimentacién se encontraran dentro de
los valores reportados experimentalmente, para poder dar certidumbre a los resultados. De
esta manera se mantuvo la cantidad de etano de en un rango de 1 a 6 veces sobre oxigeno.

La Figura 6.18 presenta los perfiles de concentraciéon obtenidos a lo largo del reactor,
la alimentacién de oxigeno se realizé cada vez que la concentracion de etano fuera mayor o
igual a 2 pero menor o igual a 4. Bajo estas condiciones el etano reacciona con el oxigeno
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presente y este ultimo no se acumula en el reactor por lo que la selectividad hacia el etileno
se mejora al dosificar uno de los reactivos. La selectividad para este caso alcanzé 97 %.

o (mmol/m*)

z(m)

Figura 6.18: Perfiles de concentracién en el reactor con distribucién de oxigeno a lo largo del
reactor manteniendo la tasa CoHg/Oy de 2 a 4.

6.3.2.2. Alimentacién distribuida de oxigeno en funcion de la distancia a lo largo
del reactor.

En la Figura 6.19, se representa los perfiles de concentracion a lo largo del reactor con-
siderando una alimentacién distribuida del oxigeno cada determinada distancia, aproxima-
damente cada 10 cm se aliment6 un fracciéon de oxigeno proporcional de tal manera que la
selectividad de etileno mejora controlando las reacciones de oxidacién total y parcial. Sin
embargo, la reaccion se lleva a cabo en una secciéon méas corta del reactor, este inconveniente
podria controlarse si las proporciones de oxigeno alimentadas se consideran diferentes en
cada paso, esto debido a que se puede observar pequenas secciones en las que la reaccién se
detiene porque el oxigeno no es suficiente.

La Figura 6.20, presenta la conversion y rendimiento a lo largo del reactor para los dife-
rentes casos de distribucién parcial de oxigeno comparado con el caso convencional en donde
solo se alimenta oxigeno a la entrada del reactor. Se observa que los mejores resultados en
términos de conversiéon y rendimiento, se obtienen para los dos casos donde se alimenta
distribuidamente el oxigeno. No obstante para el caso en que se alimenta el oxigeno mante-
niendo una tasa de CoHg/O4 de 1-4 se tiene mayor confianza en las predicciones de acuerdo
al estudio cinético para el catalizador estudiado.
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Figura 6.19: Comportamiento del reactor con alimentaciéon distribuda de oxigeno equidistante
a lo largo del reactor.

100 F
80 -
60 -
X
40 -
—e—Y-S/Ap
—e—Y-C/Ap
——Y-C/Ap_L
20 —v— X-S/Ap
—<— X-C/Ap
—— X-C/Ap_L
0 " 1 n 1 " 1 n 1 "
0 2 4 6 8 10

Figura 6.20: Conversién y rendimiento de los diferentes métodos de alimentacién de oxigeno
donde: S/Ap=sin alimentacién parcial, C/Ap=con alimentacién parcial y C/Ae= con ali-
mentacion equidistante.
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Capitulo 7

Conclusiones

En el estudio cinético se analizé la influencia de la temperatura y el W/F sobre la activi-
dad catalitica a partir de los datos experimentales proporcionados por el equipo de trabajo,
y se pudo observar que ambos factores juegan un papel importante en la selectividad de los
reactivos y por lo tanto en la produccion de etileno. Debido a las caracteristicas del catali-
zador compuesto por metales de transicién las temperaturas de reaccion son menores a los
600°C. Por ejemplo a 400°C y un W/F de 23.5 gr;h/ molCsy se obtuvo la mejor selectividad
de 95.7 % y una conversion de 16.5 %. El modelo mecanistico del tipo Mars Van Krevelen que
se desarrollé describié adecuadamente los datos experimentales y por lo tanto se considera
como una buena aproximacién para describir el comportamiento de la reacciéon de DHO-Cs
sobre el catalizador multimetalico NIMOTeOV.

La realizacion de este trabajo permitié conocer el comportamiento a diferentes condicio-
nes de operacién de un catalizador multimetalico en un reactor de lecho fluidizado a escala
industrial para la produccion de etileno a partir de etano por DHO.Se observé que tanto la
temperatura de reaccion, como velocidad inicial son los factores principales que influyen en
la produccién de etileno. Los mejores resultados se encontraron a una temperatura de 480°C,
con 91 % de conversion y un rendimiento de 89.9 %. El estudio del efecto de la alimentacion
de oxigeno sugiri6 que la distribucion parcial de oxigeno a lo largo del reactor favorece la
conversion y rendimiento con respecto al caso donde se alimenta oxigeno a la entrada del
reactor.
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Perspectivas

1. Realizar un diseno experimental que considere los efectos de las tasas de alimentacién
etano/oxigeno para tener certidumbre en los resultados de las simulaciones propuestas.

2. Proponer modelos cinéticos que consideren pasos de reaccién siguiendo el formalismo de
Langmiur-Hinshelwood Hougen and Watson o combinaciones de éste con el formalismo

MVK.

3. Considerar la transferencia del calor en el modelo del reactor ya que a distancias cortas
este fendmeno pudiese tener importancia.

4. Evaluacion de un catalizador para reactores de lechos fluidizados con el que se permita
estudiar los fenémenos mecanicos.
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Apéndice A
Calculos termodinamicos

El procedimiento para calcular las variables termodindmicas descritas en el documento
se basé segin lo reportado por Smith [46]:

La entalpia de reaccién dependiente de la temperatura se calculd con:

T
AH,,, = AH|;,, + / AC,AT (A1)
298°C
Dénde:
AHY,, = AH[D q—AH|7 0 es la entalpfa de reaccién estdndar calculada a temperatura

ambiente, los valores estandar se presentan en Tabla [A]

Tabla A.1: Valores de Entalia y Energia libre de Gibss para los compuestos de las reacciones

AH (KJ/mol) AG (KJ/mol)

C2H6 -83.82 -31.86
C2H4 52.5 68.48

H20 -241.81 -228.42
CO -110.53 -137.16
CO2 -393.51 -394.38

AC,= Capacidad calorifica de los componentes de la reaccién se calcula similar a la
entalpia estandar.
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El Cp por componente se calcul6 por:

C,=A+ BT+ CT?+ DT? (A.2)

El efecto de la temperatura en la constante de equilibrio se tiene de la siguiente expresion:

Ink = / Alvan (A.3)

RT2

A.1. Criterios para determinar el modelo intrinseco

La determinacion del estado intrinseco de la reaccién se llevd mediante la realizacion de
dos experimentos, representativos del catalizador en donde se evaluaron criterios como el tipo
flujo, caida de presién y gradientes a nivel de particula. Para ambos ensayos se utilizaron
6 g de catalizador con un tamano de particula promedio de 150 micrones asumiendo una
porosidad del lecho de 0.3. Las propiedades fisicas del catalizador no mencionadas asi como las
condiciones iniciales de los dos experimentos realizados, se describen en las tablas siguientes:

Tabla A.2: Propiedades fisicas del catalizador utilizado en los experimentos para las limita-
ciones de transporte

Propiedad Valor
Area superficial especifica 20m?/g
Porosidad del pellet 0.6
Densidad del bulto 900kg/m?
Tortuosidad D
Conductividad térmica 0.36W/mK~!

Ambos experimentos de acuerdo a la Tabla Resultados de la evaluacion del patron de
flujo, caida de presion y limitaciones al transporte para los dos experimentos representativos.
se efectuaron en un régimen donde las limitaciones al transporte de masa son despreciables
pues se encuentran debajo de lo sugerido por la literatura y que las caidas de presion son
inferiores a lo establecido.
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Tabla A.3: Condiciones iniciales de los ensayos de limitaciones de transporte

Experimento-1 Experimento-2

Masa de catalizador (g) 0.6 0.6
Temperatura (K) 440 440
W/F°( gear h/moleyano) 36.0 72.0
Presién total (atm) 0.77 0.77
Presién parcial etano (atm) 0.07 0.07
Presién parcial oxigeno (atm) 0.05 0.05
Presién parcial nitrégeno (atm) 0.65 0.65
Etano/oxigeno/nitrégeno alimentado (mol) 9/7/84 9/7/84
Flujo total alimentado (sccm) 7 38

Tabla A.4: Resultados de la evaluacién del patrén de flujo, caida de presion y limitaciones
al transporte de masa para lis dos experimentos representativos.

Experimento-1 Experimento-2

Valor Limite Valor Limite
Patron de flujo
Lb/dp 56 > 12.5 56 > 40.0
dt/dp 66 > 10 (11) 66 > 10 (11)
Caida de presion, kPa 48 < 95 24 < 95
Gradientes externos
Concentracién (Ca) 3.1x1074 < 5zrl1072 2.75x107* < 5x 1072
Térmico (AT film)), °C 0.017 < 2.35 0.145 < 2.35
Gradientes internos
Concentracién, ® 3.3x1073 < 8x107? 2.7x1073 < 0.08
Térmico (AT pellet), °C 1.23x1073 < 2.35 1.0x1073 < 235
Gradientes intra-reactor
Térmico radial, °C 1.3 < 2.35 1.24 < 2.35
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