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RESUMEN
Se formulan y resuelven dos modelos matematicos de naturaleza heterogénea, solido-gas,
para el sistema de reaccion de oxidacion de o-xileno a anhidrido ftalico catalizado por
V,0s/TiO,. En ambos modelos se considera el esquema de reaccién y el modelo cinético
propuesto por Calderbank, que incorpora reacciones de oxidacion parcial y total, en las que
estan involucradas la formacion de o-tolualdehido, ftalida, anhidrido ftalico y CO.
Ademaés, los modelos incorporan la consideracion de que el sistema de reaccion se lleva a
cabo en un reactor continuo tipo tanque agitado, como el reactor Berty o el reactor
Carberry. Debido a la naturaleza exotérmica de las reacciones, las ecuaciones de materia se
acoplan con las ecuaciones de energia. Con todas estas caracteristicas en comdn, ambos
modelos estriban en que uno considera particulas porosas y en el otro particulas no porosas.
Las ecuaciones diferenciales parciales de ambos modelos son transformadas a ecuaciones
diferenciales ordinarias a traves de la técnica de colocacion ortogonal, empleando 6 puntos
interiores de colocacién. Ademas de la técnica de colocacién ortogonal, en el modelo de la
particula externamente depositada se implementa la técnica de punto fijo para resolver la
ecuacion algebraica no lineal que aparece al discretizar la condicion de frontera de energia

en la superficie.
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CAPITULO 1
Introduccion



El anhidrido ftalico (AF) es un precursor importante de compuestos organicos para diversas
sintesis, y se emplea principalmente en la manufacturacion de diésteres y resinas de
poliéster. Su produccion principalmente se realiza empleando como materia prima o-xileno
(OX); sin embargo, en tiempos anteriores a los afios setentas era mas empleado el naftaleno
para su elaboracion. Actualmente, el AF principalmente se obtiene de la oxidacion de OX
en fase vapor, y como catalizador pentoxido de vanadio externamente depositado sobre
dioxido de titanio, en su fase anatasa, V,05/Ti0,; donde la reaccidon se lleva a cabo en un
reactor de lecho fijo. Siendo su produccion mundial en el afio 2000 de alrededor de 3 232
000 toneladas.

La oxidacion selectiva de OX a AF es una reacciéon compleja que involucra la ruptura de 6
atomos de hidrogeno y la incorporacion de 3 dtomos de oxigeno en la molécula de OX
(Figura 1.1).
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Figura 1.1 Reaccion global de la oxidacion selectiva de OX a AF.

Ademas de la oxidacion selectiva de OX a AF, se presentan un conjunto de reacciones en
serie y en paralelo; en las que el OX reacciona formando varios productos intermedios
adsorbidos; sin embargo, se considera que algunos productos no se transfieren a la fase gas
y por ello no son detectables o bien se reportan trazas de ellos [2]. Entre las reacciones que
se verifican estan la oxidacion parcial a anhidrido maléico (AM), o-tolualdehido (OT) y
ftalida (FT), entre otras; también se presentan la oxidacion total de OX y de todos sus
productos intermedios [2, 3, 10, 13, 16]. Todas las reacciones que se verifican en este
sistema de reaccion son exotérmicas.

Los productos que se han reportado para este sistema [2, 3] se muestran en la Figura 1.2.
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Figura 1.2. Reactivos y productos de oxidacion parcial que se han reportado para este sistema [2, 3].

La manufacturacion de AF a partir de OX se realiza través de reactores cataliticos de lecho
fijo que operan en régimen continuo en condiciones no isotérmicas y no adiabdticas, esto
debido a la exotermicidad de las reacciones involucradas. Las condiciones de operacion a
las que se realiza son a presion atmosférica y a temperaturas de chaqueta mayores a 380°C.
En este régimen de operacion el reactor presenta en su interior apreciables gradientes de
concentracion y temperatura, ademas, se presenta una “region de temperatura mas caliente”
(hot spot), que promueve la desactivacion irreversible del catalizador. Por otra parte,
también se ha observado la desactivacion reversible del catalizador, por lo que éste tiene
que regenerarse empleando aire a temperaturas mayores a 380°C. A pesar de estas
desventajas, en el reactor industrial se alcanzan conversiones de OX proximas al 100%,
donde se obtienen rendimientos entre 75 y 80% de anhidrido ftalico, menores a 1% de OT y
FT principalmente, y de aproximadamente el 7% de AM.

La organizacion de la tesis se desarrolla de la manera siguiente: en el Capitulo 2 se resume
y se realiza una critica de los aspectos relevantes del sistema de reaccion, que permiten
fundamentar la formulacion y aplicacion de un modelo para un reactor tipo tanque agitado.
Entre estos aspectos estan los esquemas de reaccion, la morfologia del catalizador, los

modelos cinéticos, cada uno sustentado en un mecanismo y una etapa controlante y los



fenomenos de transporte que se presentan para describir el comportamiento de este tipo de
reactores. Ademads de presentar y analizar las investigaciones numéricas realizadas para este
sistema de reaccion complejo.

En el Capitulo 3 se plantean los objetivos de la tesis, que en esencia abarcan dos aspectos:
demostrar a través un analisis numérico el mejor desempefio del catalizador externamente
depositado ante uno poroso, y el establecer una técnica numérica robusta para el modelado
del sistema en un RCTA. Esto, por citar algunos ejemplos, es un aporte en la planificacion
de la experimentacion de este tipo de sistemas, asi como para la obtencién de un modelo
cinético intrinseco o en la optimizacién de las condiciones de operacion o para emplearse
como una guia para el desarrollo de catalizadores selectivos.

Los Capitulos 4 y 5 presentan la argumentacion en el sentido fisico y el desarrollo
matematico para el modelo de reaccion al emplear una particula porosa y externamente
depositada, respectivamente, donde se indican los postulados y las hipotesis para su
formulacion.

En el Capitulo 6 y 7 se reportan los resultados para ambos modelos, al analizar su
comportamiento a condiciones industriales y al analizar su sensibilidad paramétrica. En el

Capitulo 8 se discuten los resultados y se concluye cudl de ellos numéricamente es mejor.



CAPITULO 2
Marco conceptual



Esta seccion contiene una sintesis y un analisis de los resultados e ideas que han derivado
de las investigaciones sobre la produccion de AF a partir de OX empleando V,0s con
diversos soportes. En primer lugar se presenta el esquema de la reaccion y su distribucion
de productos para este sistema. También, se condensa y se discute la informacion sobre la
estructura y propiedades de las especies que se ha reportado se encuentran presentes en la
superficie del catalizador. Ademads, se analizan los modelos cinéticos para este sistema

publicados en la literatura y la modelacion que se ha realizado para este sistema reactivo.

2.1 Esquema de reaccion.

Se han realizado diversas investigaciones para discriminar sobre las rutas de reaccion que
sigue la oxidacion selectiva de OX a AF. Se ha reportado que son diversos los factores que
influyen sobre estas rutas y por este motivo se han obtenido varios esquemas de reaccion.
Se ha propuesto un “mecanismo” simplificado donde se involucran la adsorcion [2, 3], la

reaccion y la desorcion de OX, OT, AF, AT y AF (Figura 2.1).

o-Xileno o-Tolualdehido Acido o-Toluoico Ftalida Anhidrido Ftalico
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Figura 2.1. Mecanismo en donde se consideran cinco especies adsorbidos intermedias [2, 3].

Ademés, en diferentes articulos se ha recopilado informacion de diferentes estudios, donde
se ha empleado V,0s con diferentes soportes [10, 13, 16], varios tipos de reactores
manejados a diversos regimenes de operacion y diversas condiciones de operacion, y se ha

llegado a proponer un esquema de reaccion general para este sistema (Figura 2.2).
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Figura 2.2. Esquema de reaccion de la oxidacion de OX empleando V,05/TiO,, y con otros

soportes [10, 13, 16]

2.2 Morfologia y propiedades de las especies de vanadio sobre la superficie del
catalizador

El catalizador que se emplea a nivel industrial es V,05-TiO,, el soporte en su estructura de
anatasa, éste se emplea con un 4rea superficial baja, aproximadamente de 10 m*/g [2, 3]. Se
emplean areas superficiales bajas para evitar la difusion de los componentes en el interior
de la particula y el consecuente gradiente de temperatura en estado estacionario, que
promueva la oxidacion total y el sinterizado del catalizador.

Distintos promotores se emplean en este tipo de catalizador, tales como KO y P»Os,
entre otros. Estos se adicionan al catalizador para inhibir su transformacion a rutilo durante
la calcinacion y asegurar un tamafio y forma de particula adecuado. También, el K,O inhibe
la reduccion de los grupos vanadil de la superficie [2, 3].

En este tipo de catalizador es importante la cantidad de vanadio que se deposita en la
superficie de TiO,, ya que de esto depende el tipo de especies presentes en su superficie.

Algunos autores consideran que el V,0s debe depositarse en el soporte como una
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“monocapa”, porque estiman que contiene los grupos reactivos responsables de las
reacciones de oxidacion que mejores rendimientos a AF producen [2, 3].

Se han empleado diferentes técnicas fisicoquimicas [10] para analizar la estructura del
catalizador de V,0s/ TiO, empleado a nivel industrial y los sintetizados para diferentes
propositos a nivel laboratorio. Cuando se emplea un soporte de TiO, en su estructura de
anatasa, a bajo porcentaje de cantidad de vanadio en el catalizador se reporta la presencia
de especies de vanadio con estados de oxidacion de +5 y +4, denominados monovanadatos,
el primero mayoritariamente en porcentaje [10]. Conforme aumenta la cantidad de vanadio
en el catalizador se reporta la presencia de polimeros de vanadio, y a porcentajes de
cantidad de vanadio mayores a una monocapa se reporta la presencia de estructuras
cristalinas y amorfas de V,0s (Figura 2.3). De acuerdo con algunos autores [10] las
estructuras cristalinas y amorfas no son reactivas y no afectan el rendimiento de AF; otros
[2, 3], consideran que a pesar de no ser reactivas, la presencia de estas afecta la formaciéon
de AF. También, se ha considerado que los polimeros de vanadio no son reactivos; sin

embargo, este aspecto sigue siendo motivo de discusion.
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Figura 2.3. Diferentes especies de vanadio presentes sobre la superficie de TiO; en su estructura de

anatasa [10].
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Por otra parte, en investigaciones que usaron como soporte TiO, en su estructura de rutilo
reportan bajo rendimiento a AF, mayor produccion de 6xidos de carbono y la presencia de
mayor porcentaje de especies de vanadio con estado de oxidacion de +4, y a veces de +3
[13, 16].

Este hecho ha dado ideas de la posibilidad de que existan diferentes tipos de sitios, unos
selectivos a las reacciones de oxidacion parcial y otros involucrados en las reacciones de
oxidacion total. Sin embargo, no existe una teoria ni suficientes evidencias que sustenten

este hecho.

2.3 Los modelos cinéticos de la oxidacion selectiva de OX a AF

Existen muchos modelos cinéticos para esta reaccion de oxidacion, sin embargo, algunos se
destacan por la aportaciéon en sus conceptos, otros por una mejor representacion del
comportamiento del reactor industrial. Los “mecanismos” que sustentan a estos modelos
emplean los conceptos de Mars y Van Krevelen [4] o Langmuir-Hinshelwood [1, 5, 7].

Mars y Van Krevelen realizaron estudios de la oxidacion parcial de Benceno, Tolueno y
Naftaleno utilizando diferentes catalizadores de Vanadio, en un reactor de lecho fluidizado
[4], proponen un “mecanismo” basado en un esquema de Oxido-reduccion, donde el
compuesto aromatico se adsorbe en la superficie catalitica, se oxida y la reduce. Después, la
superficie se regenera con el oxigeno proveniente de la corriente de aire. Esto queda
establecido a través de las siguientes ecuaciones:

compuesto + catalizador oxidado — productos de + catalizador reducido

(2.1) » .
aromatico oxidacion
(2.2) catalizador reducido + O, — catalizador oxidado

Para las etapas representadas por las ecuaciones (2.1) y (2.2) propusieron las siguientes
expresiones de velocidad de reaccion:

(23) r,=k,P¢,

(24) r,=kR“ (1-25)

Donde la velocidad del compuesto aromatico n es de primer orden con respecto a su presién

parcial y proporcional a la fraccion de sitios cataliticos ((,), y la velocidad de reoxidacion
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es proporcional a la presion parcial de oxigeno elevada a una potencia o y a la fraccion
reducida del catalizador.
Al considerar que existe equilibrio dinamico entre la oxidacion de los compuestos
aromaticos y la reoxidacion de sitios cataliticos desarrollan una expresion de velocidad de la
forma:

oo mPn

Esta ecuacion describe satisfactoriamente sus resultados cuando « es igual a 1.
Modelo cinético de Calderbank

El modelo cinético de Calderbank y colaboradores [4] considera el esquema de reaccion

siguiente (siguiendo la numeracion de la Figura 2.2), Figura 2.4:

~

Figura 2.4. Esquema de reaccion empleado por Calderbank.

En el esquema de reaccion se considera que cada especie se transforma a través de un
“mecanismo” tipo Mars y Van Krevelen.

El estudio se realizé empleando un reactor tubular no isotérmico y vanadio como catalizador
con diversos soportes. En su trabajo se determiné que:

e la velocidad de reaccion de OX es de primer orden, obteniendo energias de
activacion aparente de 109 y 54.5 KJ/mol a intervalos de 370-440 y 440-550 °C,
respectivamente,

e aaltas temperaturas y altas concentraciones de OX las tasas de reaccion tienden a ser
de orden cero con respecto a OX y de primer orden con respecto al oxigeno,

e A bajas temperaturas y altas concentraciones de OX se presenta una desactivaron

reversible en la superficie del catalizador,
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e la selectividad a AF a bajas conversiones es constante e independiente para
temperaturas mayores de 370°C. Su valor varid entre 75% y 82% para los diferentes
catalizadores,

e latasa de reaccion decrece rapidamente a temperatura inferiores a 370°C, y la tasa de
desaparicion de los hidrocarburos es de primer orden con respecto al oxigeno, siendo
independiente de la presion parcial de OX,

e el AF presentd una combustion relativamente lenta con los catalizadores
examinados, y

o el catalizador se desactiva casi completa e irreversiblemente a temperaturas proximas

a los 500°C.
Las expresiones de reaccion, expresadas en unidades de , de las seis etapas del
gCAT'S
esquema de reaccion son:
(2.6) r,'=k,'P,/(, para n=0X, OT, FT, AF, CO.

(2.6a) k,'=A,'e ™"
Para resolver el sistema es necesario el balance de sitios, Calderbank propuso un balance de
sitios en estado estacionario que se expresa como:

kP

2.7) L,= e
kP, + (myk, +myK; +myK, ") Pus + MK, 'Pag + Mok ' Peg + Mgk Pog

donde las m; corresponden a la cantidad de oxigenos que se requiere en cada una de las
reacciones de oxidacion involucradas.
s mol

gCAT'S

El término k.R, en el modelo tiene un valor de 0.722x10 y se considera

independiente de T.

Modelo cinético de Skrzypek
El modelo cinético propuesto por Skrzypek y colaboradores [15] se deriva de un
“mecanismo” tipo Langmuir-Hinshelwood, el esquema de reaccion que consideran

(siguiendo la numeracién de la Figura 2.2) es:
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0),4 » OT > FT > AF
AM CO, CO2,H20

Figura 2.5. Esquema de reaccion considerado por Skrzypek.

El modelo es evaluado en un reactor tubular de lecho fijo bajo condiciones de concentracion

y temperatura industriales. Las expresiones de reaccion, en unidades de

s— para las ocho

m-.s
etapas son:

(2.8) r,=kxL para n=0X, OT, FT, AF, CO

donde
%o,
(2.8a) L= |
P + Ko, Xo, T Kox Xox + KorXor + Ker Xer + Kap Xar + Ky Xaw )
(2.8b) km = Ane*Eam/RTs Kn — A1ADSe_AHnADS/RTs

Donde x, representa la fraccion mol de la especie n en la fase gas, ky, es la constante cinética

de la especie m, en unidades de

s— Y K la constante de adsorcion de la especie n.

dm®.s
Modelo cinético de Froment
Papageorgiou y Froment [14] para formular un modelo cinético emplean el esquema de

reaccion siguiente:

| !

1 2 3
OX— OT— FT —> AF

}

CO, CO,, H;0
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Figura 2.6. Esquema de reaccion empleado considerado por Froment (Numeracion referida a la
Figura 2.2).

En un reactor cuasi-isotérmico, en un intervalo de temperatura entre 335 y 365°, determinan:
e Se propone que la superficie del vanadio en un estado oxidado unicamente puede
donar un &tomo de oxigeno. EIl oxigeno donado es recuperado por dos vias: del
oxigeno que se encuentra en la fase gas y del oxigeno presente en la estructura de
VITi.
e La conversion se incrementa cuando se incrementa la concentracion de oxigeno.
e Las selectividades a FT y AF decrecen con la concentracién de oxigeno, a
diferencia del OT que muestra un efecto contrario.
El esquema cinético desarrollado utiliza un esquema redox, se considera que el COx no
depende de la presion parcial de oxigeno, algo que es muy custionable debido a los
resultados encontrados por otros autores [4, 15]. Por otra parte, el rango de temperatura

usado esta alejada de las condiciones de operacion industrial.

Modelo cinético de Menéndez

Este modelo cinético considera un esquema de reaccion idéntico al propuesto por
Calderbank. En su estudio sintetizan el catalizador de Vanadio, empleando un reactor de
lecho fluidizado. Algunos de los valores de los pardmetros cinéticos que obtienen son
relativamente cercanos a cero, lo que indica que en su estudio los efectos interfaciales son
importantes y no se esta midiendo paradmetros cinéticos intrinsecos.

El resumen de las energias de activacion estimadas para estos modelos cinéticos se presenta

en la Tabla 2.1.
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Tabla 2.1. Energias de activacion de algunos modelos cinéticos reportados en la literatura.

Etapa de reaccion’

1 2 3 4 6 7 8 11
Autor Ea; KJ/mol | Ea, KJ/mol | Ea; KJ/mol | Eay KJ/mol | Eag KJ/mol | Ea; KJ/mol | Eag KJ/mol Ea;
(Kcal/mol) | (Kcal/mol) | (Kcal/mol) | (Kcal/mol) | (Kcal/mol) | (Kcal/mol) | (Kcal/mol) KJ/mol
(Kcal/mol)
113.407 56.735 56.735 - 113.470 92.550 127.612 -
Calderbank (27.12)" (13.56) (13.56) (27.12) (22.12) (30.50)"
[4]
56.735 56.735 56.735 - 56.735 56.735 127.612 -
(13.56)° (13.56)° (13.56)° (13.56)° (13.56)° (30.50)°
Menéndez [9]
32.60 38.10 9.59 - 1.20 1.22 209.00 -
(7.792) (9.106) (2.292) (0.287) (0.292) (49.952)
Papageorgiou
y 86.81 16.06 38.39 34.93 120.60
Froment [14] (20.75) (3.84) (9.18) (8.35) - (28.82) - -
Skrzypek [15]
108.443 85.415 93.783 96.301 108.862 85.415 - 96.720
(25.90) (20.40) (22.40) (23.00) (26.00) (20.40) (23.10)

T Referente al esquema de reaccion de la Figura 2.2. * Resultados obtenidos a T < 440°C. § Resultados obtenidos a T > 440 °C.
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2.4 Modelacion de sistemas reactivos que involucran esquemas de reaccion complejos
Se ha explorado escasamente la modelacion de sistemas como el que involucra la oxidacion
selectiva de OX empleando V,0s/TiO;. Esto por la complejidad que representa obtener
soluciones satisfactorias, que lleve a mejorar los procesos en los que intervienen reacciones
cataliticas. Las diversas reacciones en serie y en paralelo que presentan, los fenomeno de
transporte interfaciales e intraparticula, entre otros, hace que los esfuerzos computacionales
se incrementen para implementarse métodos numéricos robustos dirigidos a la
implementacion del disefio y mejoramiento de reactores y de catalizadores heterogéneos.
Ademas, del conocimiento con alto grado de confianza de los parametos fisicos y quimicos
involucrados. Estudios enfocados en esta area los han aportado Hoffmann [17] y Cresswell
[6].

Hoffmann y colaboradores aplicaron, para este sistema de reaccidon, un método numérico
para obtener los perfiles de concentracion y temperatura de una particula catalitica esférica
en estado estacionario. Esto a través de emplear la técnica de colocacion ortogonal a las
ecuaciones que se presentan en (2.9), transformandolas en un conjunto de ecuaciones

algebraicas no lineales.

M
g%:gvzc.jLZv..r. x=0; V¢ =0; VT =0
at 2 1 — ]
29) 1 x=L = =0, T=T,
il AVZT+§:( AHR) T D 1 11
Po TR Y 2 AR =Gy g Vo T=T, VT

1
En x =1 las resuelven para los dos tipos de condicion en la frontera, de primer y tercer tipo,
respectivamente. Su aporte es proporcionar una técnica numérica robusta para modelar una
particula catalitica porosa con esquemas de reaccion complejos.
Por otra parte, Cresswell y colaboradores, aplicaron, para este sistema de reaccion, un
método numérico para modelar una particula catalitica porosa (2.10) con un esquema de
reaccion triangular, para después acoplarlo a las ecuaciones que describen un reactor

tubular de lecho empacado y describir su comportamiento.
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El enfoque de este trabajo es desarrollar dos técnicas numéricas: una para un RCTA con
particulas cataliticas porosas, y la otra empleando particulas externamente depositadas. En
ambos casos para la oxidacion de OX a través de un esquema de reaccion que incorpore los
procesos fisicos y quimicos, con el propdsito de aportar una técnica numérica robusta que
pueda implementarse para diferentes propdsitos, como emplearse en conjunto con las
ecuaciones que modelen un reactor o para la estimacion de parametros de reaccion
intrinsecos en sistemas de reaccion que involucren esquemas de reaccion acoplados con los

fendmenos fisicos de transporte.
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CAPITULO 3
Objetivo general y
particulares



En el capitulo anterior se procurd describir los fendmenos mas importantes que se
reconocen como presentes en un sistema reactivo heterogéneo fluido-sélido, que existen en
la oxidacion de OX a AF. Aun cuando la teoria esta establecida para éstos sistemas, su
implementacidn para la resolucion de situaciones donde varios mecanismos, tanto de fisicos
y quimicos, estan acoplados requiere de herramientas numéricas robustas. Por otra parte,
existen pocas referencias de la modelacion para el sistema reactivo en cuestion porque se
requieren del conocimiento, con alto grado de confianza, de parametros de transporte como
cinéticos, asi como de fendmenos que no se han considerado antes, como la desactivacion
reversible del catalizador.

Asi, el modelado de un sistema de reaccion complejo puede visualizarse desde otra
perspectiva: siendo una herramienta que permita direccionar la planificacion de la
experimentacion de este tipo de sistemas, para la obtencion de un modelo cinético
intrinseco o en la optimizacion de las condiciones de operacion.

En vista de lo anterior, los objetivos de la presente investigacion son:

Objetivo general

Evaluar numéricamente (bajo condiciones industriales) la influencia estructural, particula
poroso y particula externamente depositada, sobre el desempefio del catalizador
V,05/TiO;.

Objetivos particulares
» Implementar una técnica numérica para obtener los perfiles de concentracion y
temperatura en catalizadores de tipo poroso y no poroso
» Evaluar numéricamente la conversiéon de o-xileno, rendimiento y selectividad de
anhidrido ftalico a diversas temperaturas de alimentacion con el modelo del RCTA

considerando como catalizador V,0s/TiO,, poroso y externamente depositado.
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CAPITULO 4
Modelo del RCTA
empleando un
catalizador poroso



En la primera etapa de este trabajo se plantea la modelacion de un reactor continuo tipo
tanque agitado (RCTA) heterogéneo en régimen dinamico con particulas cataliticas porosas
de geometria esférica. La reaccion que se considera se lleva a cabo es la oxidacion parcial
de OX a AF. En este caso se analizaran los procesos de transporte, asi como los de
reaccion, a través de las ecuaciones de cambio respecto a los pardmetros adimensionales
que rigen al sistema. De los diversos modelos cinéticos existentes para este sistema de
reaccion, se incorporan el modelo cinético de Calderbank, Figura 2.4, por ser la cinética

que mejores predicciones proporciona de este sistema a nivel industrial.

4.1 Modelo fisico simplificado [1, 5, 7]

En el RCTA se encuentran presentes dos fases, la fase gas y la fase sdlida (Figura 4.1). El
reactor se considera de mezclado perfecto, por lo que la temperatura y las concentraciones
de las especies involucradas en la fase gas son independientes de la posicion, pero si
dependientes del tiempo antes de alcanzar el estado estacionario. No obstante, en la
particula catalitica porosa la temperatura y las concentraciones de dichas especies son
dependientes tanto de las coordenadas espaciales como del tiempo. Una simplificacion
importante es considerar el promedio (respecto al area) de la temperatura y las

concentraciones de las sustancias, asi la Unica coordenada de interés es la radial.

Figura 4.1 Representacion de un RCTA heterogéneo con particulas cataliticas en su interior, en este caso un

reactor tipo Carberry.

Dentro del reactor se presentan diversos mecanismos de transporte acoplados de materia y

de energia, tanto en serie como en paralelo (Figura 4.2).

24



Senodel | Capa ! Poros | Seno del ‘ Capa ! Poros
fluido ! limite de : del 1 fluido ! limite del ;
concentracioni  catalizador ! térmica :  catalizador :

Figura 4.2 Representacion de los procesos que se presentan en un RCTA heterogéneo con particulas

cataliticas en su interior. a) Catalizador poroso. b) Catalizador externamente depositado.

El sistema de reaccion presenta diversas etapas fisicas y quimicas importantes [1, 5, 7]:

>

La transferencia de OX y O, por conveccion desde el flujo libre de gas hacia la
superficie externa del catalizador, que esta determinado por las condiciones de la capa
limite de concentracion, que son funciones de los nimeros de Reynolds y de Schmidt.
El transporte por difusion de OX y O, a través de los poros de las particulas cataliticas
Reaccion de OX, Oy, OT, FT y AF a través de un “mecanismo” de oxidacion-reduccion
de tipo Mars y Van Krevelen.

El transporte por difusion de los productos hacia la superficie exterior de la particula.

La transferencia de OT, FT, AF y CO, desde la superficie externa del catalizador al
seno del gas a través de la capa limite de concentracion.

La generacion calor debido a las reacciones exotérmicas y la conduccién de calor en la
particula catalitica.

El transporte convectivo de calor entre el seno del gas y la superficie del catalizador
debido a la capa limite térmica que se forma por la diferencia en el valor de sus
respectivas temperaturas. Las condiciones de la capa limite térmica estan determinadas
por los nimeros de Reynolds y Prandl.

El intercambio de calor entre el gas y las paredes del reactor.
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Al considerar este modelo del sistema de reaccion simplificado, las ecuaciones que rigen el
comportamiento del sistema de reaccion se obtienen de los balances de materia para cada
reactivo involucrado y el balance de energia, aplicados a la fase solida y a la fase gas.

4.2 Ecuaciones de cambio para la fase gas [1, 5, 7]
En régimen dindmico el balance de materia aplicado a cada una de las N especies reactivas

e inertes en esta fase son de la forma:

(4.1a) &V, ddi“ =0 (Ce —C,)+(1—&)Vikea, (cs—C,) N=L2,..... ,N

doénde cne representa las concentracion de la especie n a la entrada del reactor c, es la
concentracion de la especie n en la fase gas, cns €S la concentracion de la especie n en la
fase s6lida, ambas expresada en kmol/m?, kg es el coeficiente promedio de transferencia de
masa interfacial, expresada en m/s, a, es la relacion area a volumen de la particula esférica,
expresada en m?/m®, Vg es el volumen del reactor, expresado en m® qo es el flujo de
alimentacion volumétrico, en m*/s y € es la fraccién vacia o hueca dentro del reactor.

Al inicio de la reaccion solo se tiene una solucion de aire-OX al 1 % en el reactor, por lo

que la condicion inicial asociada a la expresion (4.1a) es:

" c =0 productos

n

C, =¢C
(4.1b) t=0; c,=c, para {” %o

En régimen dinamico el balance de energia es de la forma:

(4.2a) Ve PsCoo C:j—-[ =0oPsCpc (T0 —T)+(1—5)VRhaV (Ts —T)+UA(TW —T)

donde T, Ts, To ¥ Ty son las temperaturas del gas, de la superficie del catalizador, de la
corriente de alimentacion y de la temperatura de la pared del reactor, expresado en K, pg €s
la densidad promedio de aire, expresada en kg/m®, Cpg la capacidad calorifica promedio
del gas, en kJ/kmolK, U es el coeficiente global de transferencia de calor entre el reactor y
la chaqueta, en kJ/m?K, y A es el 4rea de contacto, en m>.

Al inicio de la reaccion, la temperatura del reactor se supone idéntica a la temperatura del
flujo de alimentacion de aire, entonces la condicion inicial asociada a la expresion (4.2a) es:
(4.2b) t=0; T=T,
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4.3 Ecuaciones de cambio para la fase sélida [1, 5, 7]
La ley de conservacion de materia aplicada a un elemento diferencial de volumen, como el
que se presenta en la Figura 4.2, para la especie n en el interior del catalizador de forma

esférica, donde se verifican M reacciones es:

ac 10 “12,..
433) &% -p,, T
(4.38) & =Pz 8r[ ar} ;Vm"m & {m=1,2 ........ M

dénde D, es la difusividad efectiva de la especie n en la particula, expresada en m?/s, r, €s
la velocidad de la reaccion m, expresada en kmol/sm® & es la fraccion porosa del
catalizador.

La condicion inicial asociada a la expresion (4.3a) se obtiene al considerar que no se
encuentran presentes reactivos ni productos en el sélido al inicio de la reaccién,

(43b) t=0;, c,=0 para n=12..... N

Por otra parte, las condiciones de frontera se obtienen al considerar el centro de la particula
y su superficie externa. Al emplear la simetria de la particula, la condicién de frontera en el
centro, donde la concentracién presenta un extremo relativo, es:

ocC,
or

En la superficie externa de la particula se emplea una condicion de frontera del tercer tipo,

=0

(4.3c) r=0;

que se obtienen al considerar que en ésta no hay acumulacion de materia, y el flux de

transferencia interfacial es igual al flux de transporte difusivo en dicha superficie:

_Cn) =-D %

43d) r=R k.(c
( ) p G( e 8I’ -

ns

b

donde R, representa el radio de la particula catalitica esférica.

Al aplicar la ley de conservacion de energia, al elemento diferencial de volumen

considerado en el balance de materia, la ecuacion que representa los cambios de

temperatura en el solido se expresa a través de la ecuacion diferencial parcial siguiente:

U 12[ ﬂ}
or

(4.42) pSCpS D (-AH), (Ce T)  m=12...,M

2 or ~
donde ke es la conductividad térmica efectiva del catalizador, expresada en KW/mK, ps la
densidad de la particula, expresada en kg/m®, Cps la capacidad calorifica de la particula, en

kJ/kmolK y (-AH)m la entalpia de la reaccién m, en kw/m®.
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La condicidn inicial asociada a la expresion (4.4a) es:

(4.4b) t=0; T=T,

Las condiciones de frontera para la ecuacion (4.4a) se consideran, como en el caso de la
ecuacion (4.3a), en el centro de la particula y en su superficie externa. En el centro de la
particula se presenta un extremo relativo de la temperatura Ts, esto queda expresado como:
oT,

(4.4c) r=0 0

En la superficie externa, la condicion de frontera al considerar la igualdad de fluxes por la
transferencia de calor interfacial y por conduccion en dicha superficie es:

ot
or r=R,

(44d) r=R, h(T,-T)=—k,

Donde kg y h son los coeficientes de transferencia de masa y calor interfaciales, en

unidades de m/s y kW/m?K, respectivamente.

4.4 Analisis dimensional de las ecuaciones de cambio del sistema de reaccion [1, 5, 7]

Para adimensionar las ecuaciones de cambio (4.1) a (4.4), se escogen las escalas,
geométrica y de tiempo, mas relevantes del sistema de reaccién, asi como las condiciones a
las que se evallan los parametros de reaccion y de transporte. Estas escalas y condiciones
involucran el radio de la particula, un tiempo transitorio caracteristico, la concentracién de
OX 'y la temperatura, ambas a las condiciones del flujo de alimentacion, y una velocidad de
la reaccion limitante evaluada a dichas condiciones. Con estas escalas de las variables

dimensionales se definen las variables adimensionales siguientes:

(453.) éj:L’ anc_; 6’21, an:ﬁ QS:T_S;
R, C, T, C, T,
: L Eml
ew =T—W RI =r—m1 km :k_lm:[ﬁjesey[ angs]
To o K’ A

donde r, =k,C,, Y Ko es la constante cinética evaluada en las condiciones de alimentacion,
To Y Co, temperatura de entrada al reactor y concentracion de alimentacion de OX,

_EaO E
k, = Age e Yy =—2% es el numero de Arrhenius. Se emplea la velocidad de reaccion
G0
que involucra la reaccion directa de OX a AF como velocidad de referencia.
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'OD kC Poz

(4.5b) ¢, =
ppkc POZ +C0k0 (XOXS (rnlkl + m3k3 + m4k4)+ XOTstkZ + XFTsm5k5 + XAFSm6k6)

La escala de tiempo a utilizar depende del proceso transitorio que se seleccione como
referencia. Este puede ser un proceso difusivo de masa o calor o uno que involucre a la
parte de reaccion, etc. Las diversas posibilidades de tiempos caracteristicos para este

sistema se presentan en (4.6).

C R R’
(46a) tCl = 1 ’ tCZ :M, tC3 =\£ , tC4 =_P’ tCS = i, t = _P
ks, ha, Ao D o

e

Bajo las condiciones tipicas en que opera el sistema de reaccion, el proceso limitante es el
de la difusion térmica, el otro proceso que puede postularse como limitante es el de la
difusion intraparticula. Se selecciona el tiempo caracteristico del proceso de difusién
térmica para adimensionar la variable tiempo debido a que al emplear el modelo de la
particula externamente depositada, la difusion intraparticula carece de importancia.

El tiempo adimensional se define como:

t ot
4.6b =—=—
(4.6b) TR

2
c p

Al introducir las variables adimensionales (4.5) y (4.6b), en los balances de materia y
energia de ambas fases, ecuaciones (4.1) a (4.4), junto con la aplicacion de la regla de la
cadena y procedimiento algebraico se obtienen el conjunto de ecuaciones adimensionales
siguiente:

Balance de materia en la fase gas

(4.73) ¢ d;(” =x(X

T Xn)+3(1—8)773h(xn5 - Xn)
T

Con su condicién inicial

1 paraOX
0 para productos

n

(4.7b) 7=0, X,=0 donde XnE:{

Balance de energia en la fase gas

(4.82) g¥:,<(1_e)+3(1-g)amu(es _0)+y(0,-0)
T

La condicidn inicial asociada a esta expresion es:
(48b) =0, 6=1
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Balance de materia en la fase sélida
n=12,....... N
(4.9a) o P _g izi £ 2 X +¢ vanR (X, 6,)
ot ol 65
Con su condicion inicial

(49b) =0, X, =0

Las condiciones de frontera de (4.9a) son:
oX . oX
49c) £=0 —2==0 49d) £=1 Bi (X —X )=——2mx
(4.9c) ¢ oc y (4.9d) & m(Xps =X,) oc
Balance de energia en la fase solida
10
a
ar § 65

La condicién inicial adimensional asociada a esta expresion es:
(4.10b)r=0; 6,=1

Las condiciones de frontera de (4.10a) son:
9, =0 y (4.10d) Bi, (0, -6) = 9,
o¢ ¢

Los parametros adimensionales relevantes que aparecen en las ecuaciones de cambio

(4.10c) £=0

adimensionales (4.7) a (4.10) son:

RZ/ kR hR )
k= % Sh=—"2-°; Nu=—=; nzﬂ;

Ve 14, D, K a;

R 2 D 2
(411) o= p=—d N g ¢ = KR
S pstst a as De,n
AH ¢,D

ﬂm_( rx”) 2 en=£1 Bim:kG_1 BIH:h_R
keTO TO De,n ke

El nimero adimensional x representa la razon entre el tiempo caracteristico de la difusion
térmica y el tiempo residencia. EI nimero de Sherwood, Sh, es la relacion entre la tasa de
transferencia interfacial, es decir el transporte convectivo y el transporte molecular,
respecto a la tasa de difusién molecular en la fase gas. EI nimero de Nusselt, Nu, relaciona
la tasa de transferencia de calor interfacial, el transporte de calor convectivo y el transporte

por conduccion de calor, respecto a la conduccion de calor en el fluido. El nimero
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adimensional n relaciona los tiempos caracteristicos de la difusion térmica en el solido
respecto al de difusion molecular de la especie n en la fase gas. ¢ relaciona los tiempos
caracteristicos, de la difusion térmica en la fase gas respecto al de la difusion térmica en la
fase sélida. El parametro y relaciona los tiempos caracteristicos de la difusion térmica en el
solido al tiempo de transferencia de calor entre la chaqueta y el reactor. El numero ©
relaciona los tiempos caracteristicos de difusividad de materia a difusividad térmica, ambos
en el sélido. EI nimero adimensional ¢2 es el médulo de Thiele (al cuadrado), y relaciona la
tasa de reaccion a la tasa de difusion intraparticula. EI nimero adimensional de prater S,
representa el cambio maximo de temperatura, expresada en forma adimensional, en el
interior del sélido. EI nimero de Biot de transferencia de masa, Bir, relaciona la resistencia
al transporte difusivo intraparticula respecto a la resistencia al transporte convectivo en la
fase gas. EI numero de Biot de transferencia de calor, Biy y relaciona la resistencia al
transporte por conduccion en el soélido respecto a la resistencia al transporte convectivo en

la fase gas.

4.5 Discretizacion de las ecuaciones de cambio para el solido y la implementacion
numeérica para resolver el modelo [8, 12]

Empleando la técnica de colocacion ortogonal el conjunto de ecuaciones diferenciales
parciales (4.9) a (4.10) se aproximan a un conjunto de 6N’ ecuaciones diferenciales

ordinarias acopladas a un conjunto de ecuaciones algebraicas:

N'+1

=—®ZB X 4= OF S0 (X6
g n

N'+1

(412b) Bim(xns,N'+1 - Xn) = _Z AN'+l,ixnsi

N'+1

= 2By0+ L AR (X 0,)

N+1

(413b) BIH (95,N+l - 9) = _Z AN+1,i05i

donde j=1,....... ,N"son los puntos interiores de colocacion. El punto de colocacion N '+1

esen&=1.
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Las expresiones (4.12) y (4.13) junto con las ecuaciones de la fase gas, (4.7) a (4.8), forman
un conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias acopladas; con la incorporacion del
modelo cinético de Calderbank éste conjunto de ecuaciones se resuelven a través del
método de Runge-Kutta de cuarto orden en MATLAB.
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CAPITULOS
Modelo del RCTA
empleando un
catalizador
externamente
depositado



En esta seccidn se presenta el desarrollo del modelo del RCTA manejando un catalizador
esférico externamente depositado, donde las ecuaciones de disefio que rigen el sistema
reactivo aparecen de la aplicacién de las ecuaciones de cambio de materia y energia
aplicados a las fases sélido y la fase gas. Se adimensionan éstas ecuaciones y junto con la
incorporacion del modelo cinético de Calderbank se implementa una técnica numérica para

resolver el modelo.

5.1 Modelo fisico simplificado [1, 5, 7]
Se considera un RCTA como el del capitulo 4 con las mismas simplificaciones.
Dentro del reactor se presentan diversos mecanismos de transporte acoplados de materia y

de energia, tanto en serie como en paralelo, como se esquematiza en la Figura 5.1.

Senodel | Capa ! Poros | Seno del ! Capa ! Poros

fluido | limite de | del i fluido L limite ! del !
: 'térmica:  catalizador !

iconcentracior]  catalizador !

! COXS;

Figura 5.1 Representacion de los procesos que se presentan en un RCTA heterogéneo con particulas

cataliticas externamente depositadas en su interior.

El sistema de reaccion presenta diversas etapas fisicas y quimicas importantes :

> La transferencia de OX y O, por conveccién desde el flujo libre de gas hacia la
superficie externa del catalizador.

> Reaccion de OX, O,, OT, FT y AF a través de un “mecanismo” de oxidacion-reduccion
de tipo Mars y Van Krevelen, en la superficie externa de la particula catalitica.

> La transferencia de OT, FT, AF y CO, desde la superficie externa del catalizador al

seno del gas a través de la capa limite de concentracion.
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> La generacion calor debido a las reacciones exotérmicas en la superficie de la particula
catalitica y la conduccion de calor a través de la particula catalitica.

> El transporte convectivo de calor entre el seno del gas y la superficie del catalizador
debido a la capa limite térmica.

> El intercambio de calor entre el gas y las paredes del reactor.

Al considerar este modelo del sistema de reaccion simplificado, las ecuaciones que rigen el

comportamiento del sistema de reaccion se obtienen de los balances de materia para cada

reactivo involucrado y el balance de energia, aplicados a la fase solida y a la fase gas.

5.2 Ecuaciones de cambio para la fase gas [1, 5, 7]
En régimen dindmico el balance de materia aplicado a cada una de las N especies reactivas

e inertes en esta la fase gas son de la forma:
(5.1a) &V, % =0 (Ce —C, )+ (1—&)Vikea, (cs—C,) nN=L2,..... ,N

La condicidn inicial asociada a esta expresion, se obtiene de la condicion de operacion en el

reactor

(5.1b) t=0; c,=c, para
’ ¢, =0  productos

En régimen dinamico el balance de energia aplicado a esta fase es:

dT
(5:28) VepeCyo o

La condicidn inicial asociada a esta expresion es:
(5.2b) t=0; T=T,

=0,05C (To _T)+(l_8)VRhav (Ts _T)+UA(TW _T)

5.3 Ecuaciones de cambio para la fase solida [1, 5, 7]
La ley de conservacion de materia aplicada a la superficie, como el que presenta la Figura
5.1, para la especie n en el interior del catalizador de forma esférica, donde se verifican M

reacciones es:

(533.) 8%:_(1_5) Ga'v C _C vanm ns’
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La condicidn inicial asociada a esta expresion, se obtiene de la condicion de operacion en el
reactor

(5.3b) t=0; c,=0 para n=12... N

La ley de conservacion de energia aplicada a un elemento diferencial de volumen, como el
que se presenta en la Figura 5.1, para la especie n en el interior del catalizador de forma
esférica, donde se verifican M reacciones es:

(5.43) pSCps%zker—lzg{rz%}
La condicion inicial asociada a esta expresion es:

(5.4b) t=0; T=T,

Empleando la simetria de la particula esférica, la condicion de frontera en el centro del
catalizador, donde el gradiente de temperatura es un extremo relativo es:

aT,
or

Por otra parte, en la interfase sélido-gas se presentan la conduccion y conveccion de calor,

(5.4c) r=0; 0

asi como la generacion de calor debida a las reacciones; considerando estos términos, la

condicidn de frontera en la superficie del catalizador es

(5.4d) r=R, keavaaTrs +ha,(T,-T)=>(-AH,,). 1, (Cx.T,) M=12.....M

R

5.4 Analisis dimensional de las ecuaciones de cambio del sistema de reaccion [1, 5, 7]

Las variables adimensionales que se emplean para adimensionar las expresiones (5.1) a
(5.4) son identicas a las consideradas para adimensionar el modelo del reactor que
involucra a la particula catalitica porosa. Al introducir las variables adimensionales (4.5) y

(4.6b) en las ecuaciones de cambio de materia y energia, se obtienen:

Balance de materia en la fase gas

(5.50) & djn = k(X =X, )+3(1)Sh(X,, — X, )

T

Con su condicion inicial
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1 para OX
0 para productos

n

(6.5b) z=0; X_ =0 donde anz{

Balance de energia en la fase gas

(5.6a) g? =k(1-0)+3(1-&)oNu(6,-0)+y (6, -0)
T

La condicidn inicial asociada a esta expresion es:
(5.6b) =0, 6=1
Balance de materia en la fase solida

(5.7a) & AX,,
dr

=_3(1—8)775h(xns—Xn)+®¢Zvaan(an,es) {n:].,Z, ....... N

Con su condicién inicial
(5.7b) 7=0;, X, =0

Balance de energia en la fase sélida

00, _1 o[ ,.00,
C8) 5 =7 6‘5[5 65}

con su condicion inicial
(5.8b) 7=0; 6.=1

y la condicion de fronteraen £=0
(5.8¢) il =0
o¢

mientras en & = 1 resulta
00
0

(5.8d) 5 +Bi, (0, - 6) :%®¢22ﬂ_m R, (X,.6,)

Los numeros adimensionales que aparecen en las ecuaciones (5.5) a (5.8) estan definidos en

(_AH rn )m

_ C
la ecuacion (4.11). El nimero g, = ® de la ecuacion (5.8d) se refiere al calor de
pscps

reaccion adimensional de la reaccién m.
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5.5 Discretizacion de las ecuaciones de cambio para el sélido y la implementacion
numeérica para resolver el modelo [8, 12]
Al utilizar la técnica de colocacion ortogonal a la ecuacion diferencial parcial que aparece

en la ecuacion de calor (5.8a) se aproxima a un conjunto de N’ ecuaciones diferenciales

ordinarias:
N'+1
G S%=3 80,
dr 3
donde j=1,....... ,N"son los puntos interiores de colocacion. El punto de colocacion N '+1
esencé=1.

Debido a que se trata de un problema simétrico, las condicion de frontera en r = 0 ya esta
considerada en la ecuaciones de calor. La condicion de fronteraen & =1 es:

N'+1 . 1 _
(5:90) 3 Avisily +Bly (G =0) =504° 2 B0 1 (Xos: Ouv)

i=1 m
La expresion (5.9a) junto con las ecuaciones de la fase gas, (5.5) a (5.6), la ecuacién de
materia para el solido (5.7), y la incorporacion del modelo cinético de Calderbank se
resuelven acopladamente a través del método de Runge-Kutta de cuarto orden. Ademas, se
incorpora la técnica de punto para la resolucién numérica de la ecuacion algebraica no

lineal que se presenta en la ecuacion (5.9b).
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CAPITULO 6
Evaluacion numeérica
de un RCTA
empleando un
catalizador poroso



En esta seccion se presentan los resultados de los experimento numéricos realizadas para la
modelacion del sistema de reaccion considerando un RCTA con catalizador esférico
pOroso.

Como etapa inicial, considerando que el problema converge numéricamente en las
condiciones que se manejan, se realizd un estudio de sensibilidad sobre el tamafio de paso,
donde se determiné el emplear un tamafio de paso de At=1x10" s. También se realizé un
estudio para determinar los puntos de colocacion que se deben emplear en la ejecucién de
los programas. Este andlisis arrojo 6 puntos internos de colocacion.

Para este modelo se realizaron simulaciones empleando los valores de los parametros del
catalizador y condiciones de operacion reportados para el reactor que opera
industrialmente. También, se utilizan los valores de los pardmetros de transporte que se
reporta para este esquema de reaccion en tanques agitados. Ademas se ajusté el valor del
coeficiente global de transferencia de calor a 120 W/m?K, esto se realizé considerando que
al emplear un sistema experimental con un reactor tipo Berty, el sistema de reaccion

incremento 10 °C en su evolucién al estado estacionario.

Evaluacion numérica del sistema de reaccion bajo condiciones industriales
Los pardmetros cinéticos, de transporte y las condiciones de operacién de los experimentos
numericos se reportan en las Tabla 6.1 a 6.4.

Tabla 1. Pardmetros del modelo cinético de reaccion

Hrxn (KJ/kmol) A Ea(kJ/kmol)* A Ea(kJ/kmol)*
Reaccion| m x10° (mol/kg.s.atm)* x10° (mol/kg.s.atm)* x10°
1 1 456.1 9651 113.5 0.715 56.7
2 1 414.3 2.466 56.7 2.466 56.7
3 6.5 2301.6 8320 92.6 0.617 56.7
4 3 1238.7 15309 113.5 1.134 56.7
5 1 368.3 2.466 56.7 2.466 56.7
6 3.5 1062.9 1354 127.6 1354 127.6

*Parametros empleados a temperaturas menores a 440°C

+ Pardmetros empleados a temperaturas igual o mayores a 440°C

40




Tabla 6.2. Parametros de transporte

Conductividad térmica del catalizador Coeficiente de difusion de i en el

catalizador

Ke=104.7 kd/ms°C

D.i=3.5x10" m?/s

Coeficiente de transferencia de masa Coeficiente de transferencia de calor

ke=0.1 m/s

h=0.06892 kJ/m°s°C

Tabla 6.3. Concentraciones de los reactivos y de los productos.

n Cno (kmol/m®) Cni (kmol/m®)
Valor en la alimentacion Valor inicial
0OX 1.86x10™ 0
oT 0 0
FT 0 0
AF 0 0
CO2 0 0

Tabla 6.4. Condiciones de operacién

Volumen del reactor Flujo volumétrico
Vg (M) do (M°/s)
0.0001 0.0000333
Intervalo de la temperatura de Temperatura de pared
alimentacion, T (°C) Tw (°C)
380°C-520 380

El diametro de las particulas se consideré como D,=0.0082. La relacion area a volumen de

las particulas cataliticas es a,=3/Rp.

El coeficiente global de transferencia de calor en la

pared del reactor se tomé como U=0.120 kJ/m?K.

En las Figuras 6.1 a 6.2 se reportan,

para ambas fases, la temperatura y la distribucion de

los productos a una temperatura de alimentacion de 420 °C.
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Figura 6.1. a) Evolucidn de la temperatura con respecto al tiempo adimensional en los
diversos puntos de colocacion del sélido y en la fase gas b) Perfiles de temperatura en el
solido a diversos tiempos. To= 420 °C. 1% en mol de OX en la alimentacion.

En la Figura 6.1 se reporta el comportamiento dinamico de las temperaturas en el interior
del solido y el de la temperatura en la fase gas. Al alcanzar el estado estacionario el sistema
incrementd su temperatura entre 15 y 16.5 °C porque las reacciones son altamente
exotérmicas. En el sélido se tienen gradientes de temperatura durante la reaccion, al
principio la particula muestra un perfil pronunciado donde la mayor temperatura se localiza
en su superficie, después, al alcanzar el estado estacionario el perfil tiende a ser casi plano,
obteniéndose diferencias de temperatura entre el interior del sélido y su superficie de
menores de 0.6 °C. Ademas, al inicio de la reaccion se observa que entre las temperaturas
de la superficie del catalizador y el de la fase gas practicamente no existe diferencia, y al
aproximarse al estado estacionario la temperatura del solido fue mayor, alcanzando una
diferencia de temperatura entre estas de 1.5 °C. Al final se presenta un flux de calor en
direccidn radial hacia la superficie y de la superficie a la fase gas. En estas condiciones los
procesos de transporte de calor interfacial e intraparticula son importantes, esto queda
cuantificado con el nimero de biot de calor, que para este sistema es de aproximadamente
2.7.
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Figura 6.2. Evolucidon de la concentracion del reactivo y de los productos con respecto al
tiempo en la fase solida y en la fase gas (ambas variables adimensionales). a) OXs b) OTs
c) FTsd) AFs e) CO,s f) Cng. To= 420 °C. 1% en mol de OX en la alimentacion.
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En la Figura 6.2 se grafica la distribucion de productos en el sélido y en el gas en su
evolucion al estado estacionario. En el sélido se observan gradientes de concentracion de
todas las especies durante la reaccion, esto porque la resistencia al transporte de masa
intraparticula es importante. EI consumo de OX se presenta en la region cercana a la
superficie del catalizador, ya que es practicamente cero en su interior, respecto a OT y FT
se forman en cantidades bajas, también en la region cercana a la superficie del catalizador.
Los productos mayoritarios son CO, y AF, siendo el ultimo el selectivo.

Por otra parte, la distribucion de productos en la fase gas durante la reaccion presenta como
productos principales AF y CO,, alcanzando una conversion de OX de aproximadamente
76%. También, el valor de estas concentraciones son practicamente las mismas a las que se
presentan en la superficie del catalizador, esto debido a que la resistencia al transporte
interfacial de materia es de magnitud pequefia comparada con el transporte difusivo
intraparticula. Esto se tiene cuantificado con el niumero de Biot de masa, que es de
aproximadamente de 1172.
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Figura 6.3. Perfiles de concentracion adimensional del reactivo y de los productos en
estado estacionario. a) OX, b) OT, c) FT, d) AF y e) AF. To=420 °C. 1% en mol de OX en
la alimentacion.

El perfil de concentracion de OX y el de los productos en la particula catalitica en estado
estacionario, obtenidos al manipular la temperatura de alimentacién se presentan en la
Figura 6.3. En la grafica se observa que se presentan apreciables perfiles de concentracion
para todas las especies quimicas involucradas. EI OX se consume en su totalidad, siendo su
concentracion practicamente cero en el interior de la particula. Comportamientos
semejantes se presentan con OT y FT, que es practicamente cero su concentracion a una
posicion radial adimensional menor que 0.6. Respecto a CO, y AF el comportamiento
observado es diferente; respecto a AF se presenta una concentracion maxima en todos los
casos, y conforme la temperatura de alimentacion incrementa, ésta concentraciébn maxima
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se aproxima a la superficie del solido. La formacion neta de AF disminuyd en el interior de
la particula al aumentar la temperatura de alimentacion, esto porque las temperaturas mas
calientes se verifican en el interior del sélido, que promueven las reacciones de oxidacion

total; debido a esto la concentracion maxima de CO; se da cerca del centro de la particula.
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Figura 6.4. a) Perfil de temperatura en la particula catalitica porosa en estado estacionario,
b) Conversion de OX, rendimiento y selectividad de AF en estado estacionario a diversas
temperaturas.

El perfil de temperatura en el catalizador, asi como la distribucion de productos a diversas
temperaturas de alimentacion se reportan en la Figura 6.4, En los perfiles de temperatura se
observa que todos son practicamente planos, existiendo diferencias de temperatura entre la
superficie y el interior de la particula de entre 0.6 °C 0 menores. Por otra parte, en la grafica
que muestra la distribucion de productos se muestra que conforme aumenta la temperatura
de alimentacién, la conversion de OX incrementa, sin sobrepasar el 85%. También se
observa un decremento en el rendimiento de AF en todo el intervalo de temperatura
analizado, este comportamiento lo provocan los gradientes de temperatura, que aunque

pequerios, impactan apreciablemente a las reacciones de oxidacion total.
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CAPITULO 7
Evaluacion numeérica
de un RCTA
empleando un
catalizador
externamente
depositado



En esta seccion se presentan los resultados de las simulaciones realizadas para la
modelacion del sistema de reaccion considerando el modelo del RCTA con catalizador
externamente depositado de geometria esférica.

Como etapa inicial, se determin el emplear un tamafio de paso de At=1x10" s (de valor
igual al empleado en el modelo que involucra la particula porosa), debido a que es un
tamafio de paso adecuado, obtenido asi de un estudio de sensibilidad numérica, realizado
antes de la modelacion del sistema.

Para este modelo se realizaron simulaciones empleando los valores de los parametros del
catalizador, condiciones de operacion reportados para el reactor que opera industrialmente,
y los valores de los parametros de transporte que se reporta para este esquema de reaccion
en tanques agitados. Se emple6 el valor de 120 W/m?K como coeficiente global de
transferencia de calor, como en el caso del modelo que considera la particula catalitica

porosa.

Evaluacion numérica del sistema de reaccion bajo condiciones industriales

Los parametros cinéticos, de transporte y las condiciones de operacion de los experimentos
numéricos se reportan en las Tablas 6.1 a 6.4, que se encuentran reportados en el Capitulo
6.

Se reporta en la Figura 7.1a el comportamiento dinamico de las temperaturas en los 7
puntos de colocacion el interior del solido y la temperatura en la fase gas. En el solido se
aprecian gradientes de temperatura durante su evolucion al estado estacionario, conforme
aumenta el tiempo estos gradientes decrecen hasta alcanzar dicho estado, donde la
temperatura en el sélido alcanza un valor uniforme. La presencia de los gradientes de
temperatura en el sélido indica que la resistencia al transporte de calor por conduccion es
apreciable solo al inicio de la reaccion. Ademas, en la grafica se observa que el sélido

incremento 11 °C su temperatura en su evolucion al estado estacionario.
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Figura 7.1. Evolucion de la temperatura con respecto al tiempo adimensional a) En el
solido b) En la fase gas y en la superficie externa del sélido. To= 420 °C. 1% en mol de OX
en la alimentacion.

La figura 7.1b muestra la evolucion de la temperatura en la fase gas y en la superficie
externa del catalizador, donde al inicio de la reaccion ambas temperaturas son
practicamente del mismo valor, después, la temperatura de la superficie incrementa a un
ritmo mayor, en donde se presenta una diferencia entre ellas de aproximadamente 2 °C al
alcanzar el estado estacionario. Esta diferencia sugiere que el mecanismo de transporte de

calor interfacial puede ser importante.
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La Figura 7.2, a una temperatura de alimentacién de 420°C, reporta las graficas de la
distribucion de productos, en la superficie del sélido y en la fase gas, en su evolucion al
estado estacionario; en ella se observa que en ambas fases la concentracion de los reactivos
y de los productos es practicamente la misma, esto implica que no existe resistencia al
transporte de materia interfacial. También, se observa una conversion de OX que sobrepasa
el 95%, donde se forman los productos AF y CO,, con el 63 y 32 % de produccion,
respectivamente; la formacion de los productos intermedios es cercana a cero.

La distribucion de productos observada que favorece la formacion de AF y CO; se atribuye
a las velocidades de reaccion; en el intervalo de temperaturas en el que se llevaron a cabo
las reacciones, las de mayor energia de activacion son favorecidas, en consecuencia las
reacciones 2 y 6 en las que estd involucra la formacion y reaccién de FT son menos
promovidas, porgue sus energias de activacion son las de menor energia. La magnitud de la
energia de activacion de la reaccion que produce OT es comparable con las de las
reacciones restantes, no obstante, se atribuye la escasa produccion de OT a un factor
preexponencial menor que el de las reacciones 3, 4 y 6.

540 Fo . P T P | b 3

T_(°C)

s

Figura 7.3. Perfiles de temperatura en el sélido en estado estacionario a diversas
temperaturas

La Figura 7.3 presenta los diversos gradientes de temperatura en estado estacionario
obtenidos para las diversas temperaturas de alimentacion manejadas. En todas se observa

que la temperatura del sélido es uniforme al alcanzar dicho estado. También la temperatura
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del sélido incremento de 10°C a 15°C en su evolucion al estado estacionario para los

diversos casos.
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Figura 5.4. Conversion de OX, rendimiento y selectividad de AF en estado estacionario a diversas
temperaturas.

La Figura 7.4 presenta el cambio en la distribucion de productos cuando se manipula la
temperatura de alimentacion; en esta grafica se observa que la conversion de OX tiende a 1
conforme la temperatura de alimentacion se incrementa. También se observa que el
rendimiento de AF tiene su maximo a 380°C, en todo el intervalo de temperatura de
alimentacion analizado tiene un comportamiento decreciente, por otra parte, la selectividad
disminuye en todo el intervalo de temperaturas analizado, lo que indica que siempre
incrementa la formacion de CO,. Esto se debe a que en la formacion de CO; participan las
reacciones 3 y 6, con energias de activacion sensibles a la temperatura, en comparacion a la
formacion de AF, en las que participan las reacciones 4 y 5, esta ultima poco sensible a
altas temperaturas. Por Gltimo, de esta gréafica se observa que la temperatura del incrementa
a un ritmo practicamente constante, incrementando entre 12 y 17 °C en los diversas
temperaturas de alimentacion empleadas, esto significa que existe un régimen de agitacion

adecuado que permite la adecuada transferencia de calor entre el reactor y la chaqueta.
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Discusion y
conclusiones
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La seccion presenta la discusion y conclusion derivadas del analisis del modelo empleado
con ambas particulas cataliticas, comparandolas bajo las condiciones de operacién que se
manejan industrialmente y al contrastarlos cuando se manipulan las condiciones de
agitacion.

Al evaluar numéricamente el sistema de reaccion bajo condiciones industriales y realizar la
comparacion del comportamiento del RCTA empleando tanto un catalizador poroso como
uno externamente depositado se encuentra que, con relacion a influencia de la temperatura
en ambas fases, existe un gradiente de temperatura mayor en la particula porosa y una
temperatura méas elevada durante su transicion y al alcanzar el estado estacionario, la
diferencia de temperatura entre estos estados es de aproximadamente entre 5 y 6°C. En la
fase gas la temperatura obtenida en estado estacionario también fue mayor empleando la
particula porosa, de aproximadamente entre 6 y 7°C de diferencia. Las diferencia en
temperatura impactan tanto la conversion y la distribucion de productos, en la particula
porosa las conversiones alcanzadas de OX no sobrepasan el 85 %, para el intervalo de
temperaturas de alimentacién analizado, comparado entre el 90 a casi 100% obtenido con
la particula externamente depositada. Por esta razon a temperaturas moderadas de
alimentacion, menores a 480°C, la particula externamente depositada es el que mejores
rendimientos y selectividades muestra, por arriba de esta temperatura de alimentacion, el
empleo de una particula porosa es el que mejores rendimientos y selectividades muestra, no
obstante, la conversion alcanzada es baja y hay menor formacién de AF y una cantidad
equiparable de CO, con respecto al empleo de la otra particula catalitica. Estos resultados
muestran, que la difusion intraparticula, por ser un proceso lento, y la generacién de calor
en toda la particula afectan el desempefio del catalizador, aun cuando las diferencias de
temperatura en el interior del sélido que se presentan en su etapa transitoria y al obtenerse

el estado estacionario no sean mayores a 2 °C.
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APENDICE ALl. Parametros de la fase gas y tiempos caracteristicos de referencia de los

diferentes fendmenos presentes en el sistema de reaccion

Tabla Al. Densidad, capacidad calorifica y viscosidad cinematica promedio de aire a 450 °C

Ps (kg/m3) Cps (J/kgK) | vs(m2/s)
0.48 1081 7.2x107

Tabla A2. Tiempos caracteristicos de los diversos procesos involucrados en el sistema reactivo

Tiempo

# Fenédmeno .
Caracteristico (s)

Expresion

Transferencia de
! Materia Interfacial 0.014 1/keay

Transferencia de
2 Calor Interfacial 0.010 Ps Cpg /ha,

Tiempo de

3 Residencia 3.003 Va/do

4 Difusién de Masa 48.029 R,*/De

5 Difusion térmica 33.620 R, /o
Reaccion directa de 1/ko (Evaluada a

6 OX a AF 0.170 420°C)
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