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El modelamiento de re,actores  quimicos es una  importante 
herramienta en su diseiio, optimizacidn y control. En  el  presente 
trabajo  se eligid un sit3tema Reactor-Regenerador acoplado, 
novedoso  en  cuestidn de  que el desarrollo  de  modelos de este  tipo 
de sistemas  aun est& en sus comienzos, y en que se propone 
utilizarlo para realizar la oxidacidn parcial del  n-butano (,,-c,,) 
a  fin de producir  anhidrido  maleico (AM) . El mecanismo  de la 
reaccidn  catalitica  elegida, en su forma detallada,  no  se 
encuentra aún disponible  en la literatura por  lo  que, en base  a 
algunos  antecedentes  experimentales,  se  propone  una  posible ruta 
de reacción y se  encuentran  sus  expresiones  cinéticas. 

Una  vez  elegido el sistema  reaccionante se  desarrollan  los 
modelos  matem6ticos  para  los  reactores,  los  cuales se caracterizan 
por  ser  deterministicos,  fundamentales,  heterogéneos (en este  caso 
sólido-gas)  y  dinámicos  (en  estado  transitorio) . 

La solución  de lo; modelos  propuestos  se  realiza  en  cuatro 
partes: 

a) El modelo  para  cada  reactor  se  resuelve de manera 
independiente,  encontrando su respuesta  para  tiempos muy 
largos, í.e, se  analiza el estado estacionario. 

b) Se resuelve  cada  modelo,  nuevamente de manera 
independiente,  para  tiempos muy cortos,  analizando 10s 
cambios  que  tienen  lugar  durante el arranque de  cada uno de 
los aparatos. 

c) Se realiza la soluci6n  conjunta de  los  modelos, los cuales 
se acoplan  mediante la medición  de  las  variables en la 
superficie del sdlido (c:atalizador + soporte), ya que este  es 
común  a  ambos  reactores. En esta sección se  proponen  a manera 



de  casos  de  simulacidn  tree  politicas  de  operacidn del 
sistema,  las cuales se comparan entre si para  proponer cual 
de ellas  es la que optimiea los parAmetros de conversibn, 
selectividad y gasto energ6tico. Sus  caracteristicas son: 

c.1) ambos  reactores  trabajan  a  distintas  temperaturas, 
y las  conservan  debido  a  que  se  encuentran  inmersos en 
baños  de sales fundidas; 
c.2) similar  al  caso  anterior,  pero  considerando  los 
reactores como adiabaticos,  ademas  existe  recuperacidn 
de  calor  entre  las  corrientes de entrada y salida de 
catalizador; 
c.3) ambos  reactores  funcionan  de  manera  adiabAtica, 
a la misma  temperatura  de operacidn. 

d)  Se analiza la estabilidad de la operación  mediante la 
simulación  de  perturbaciones  recibidas  por el sistema,  las 
cuales  tienen  las  siguientes  formas  tipicas: 

d.1) aumento de la concentración  del  reactivo (n-c,)  al 
doble  de  su  valor base, siguiendo  una  función en 
escalón: 
d.2) aumento de la temperatura del gas que se alimenta 
al  reactor  hasta  un 115% de  su  valor  base,  siguiendo una 
función rampa: 
d.3) misma que en el inciso d.2, pero  además el 
regenerador  experimenta  una  perturbación an8loga. 

Tanto ¡a dinámica  del  desempeño  individual de  los  reactores 
como aquella del sistema  en su conjunto se analizan  mediante  los 
perfiles X ,  8, y (vectores  adimensionales de concentración, 
fraccidn de sitios  catalíticos y temperaturas  respectivamente) 
medidos en relación  a  posición y/o tiempo, que se obtienen  como 
salidas del programa de simulacidn,  así  como  mediante la 
aplicacidn de la tkcnica  de seguimiento de  los  planos  de fase  en 
el  tiempo para el caso  del  reactor, y la construcción  del  diagrama 
de bifurcación para el caso del regenerador. 
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Se proponen tres  politicas  de operacidn  del  sistema  acoplado, 
cada  una  de  ellas  difiriendo  en el gasto  energ8tico  requerido y se 
concluye  con la proposicidn del mejor de los  casos simulados  como 
el caso base de operacibn. 1Jna vez  elegido, 6ste  se somete  a 
perturbaciones tlpicas simulando la respuesta del sistema en su 
conjunto.  Tal  y como  se confirma en  el analisis  de la dindmica 
individual  de  cada  aparato, el sistema no presenta  múltiples 
estados  estacionarios  para la regibn  de  operacidn elegida. 

Entre  las  conclusiones  mas  importantes  destaca el haber 
encontrado  que la operacidn del reactor  de  lecho  transportado  se 
desarrolla de manera  casi isotermica, situacidn  que  coincide  con 
resultados  experimentales publ.icados para reacciones  de  oxidación 
parcial de  hidrocarburos  [Wainwright y Hoffman (1974) 3. Además  se 
pudo  simular  también la alta  selectividad  observada para este  tipo 
de reactores,  atribuida  a la isotennicidad de la operación. 

El desarrollo  de  los modelos  matemdticos  derivó  ecuaciones 
diferenciales  parciales  hiperbdlicas no lineales  de  primer orden, 
las  cuales,  aparentemente,  eran  difíciles de  tratar,  pero  debido  a 
la  isotermicidad de la operación el problema matemático se redujo 
de  una  manera  considerable. 

El trabajo se deja  abierto  a  aquellos  modelos  mas  complicados 
que se necesiten  aplicar  a  sistemas de  mayor  tamaño, y 
principalmente,  a la posible  implementacidn de nuevas  cinéticas 
para  la  reacción  estudiada  e  inclusive  de  nuevas  reacciones que se 
lleven a cabo en  sistema  de reactores  acoplados  similares  a los 
modelados,  las cuales  sean obtenidas en estudios  experimentales 
posteriores. Además,  se deja  como  antecedente la factibilidad  de 
la implementación  industrial  del  sistema  descrito. 



CAPÍTULO I 

IN'TRODUCCI~N 



1.1 OBJETIVOS 

1.1.1 OBJETIVO GENERAL 

Estudio  del  comportamiento  dindmico de un sistema  acoplado 
Reactor - Regenerador  para  conocer su respuesta a los 
fendmenos de operacidn en estado  estacionarlo y estabilidad a 

perturbaciones  tipicas 

1.1.2 OBJETIVOS  PARTICULARES 

1 ) Proponer un sistema  acoplado  reactor-regenerador. 
2) Construir  los  modelos  dinámicos  del  sistema 
planteado  mediante  la  elaboraci6n de los  balances  de 
materia y energía  en  estado  transitorio. 
3 )  Proponer un mecanismo  de  reacción  factible y, en 
base  a él, proponer  las  expresiones  cinéticas  a 
utilizar  en  el  modelo. 
4 )  Implementar un simulador  del  sistema  propuesto y 

realizar  experiencias  teóricas  para  predecir su 

comportamiento  dinámico,  incluyendo  el  seguimiento  del 
arranque y la  respuesta a perturbaciones  típicas. 

I) 

1.2 ANTECEDENTES Y JUSTIFICACIdN 

Modelamiento  de l o s  Reactores  Químicos 

El conocimiento a pri0r.i de la respuesta  dinámica  de  los 
reactores  químicos ha cobrado  cada  vez mas importancia en  el campo 
del  diseño y optimización  de  los  mismos,  ya que a  través del uso 

de modelos  matemáticos se pueden  dar  los  primeros  pasos  en la 
elaboración del diseño  de  experimentos,  proponer  políticas de 

escalamiento  de  los aparatos, optimizar la operación  a nivel 
industrial de éstos, etc [Denn (1986)l. 



El desarrollo  de los  modeloo rnatemdticos se basa  en la 
aplicacidn de  los  principios de conservacibn  ya  establecidos,  que 
para  el  caso de reactores  guimicos  estdn  resumidos en la primera 
ley de la termodindmica: ' l . ,  . en cualquier proceso, la materia  y 
la energia  no se crean n i  se destruyen, unicamente  se 
transforman".  Asi, el modelo  matematic0 del reactor  parte de las 
ecuaciones de conservaci6n de la materia,  para cada una de  las 
especies  que  existen en cada  una de las  fases  presentes,  y de la 
energia,  para  cada  una de las  mismas fases. 

El objetivo de desarrollar  un  modelo  matemático  es  conocer o 
explicar el comportamiento  de  un  sistema  que  opera en un  cierto 
intervalo de condiciones  y entradas. Así, en el caso  de  un  sistema de 
reactores  químicos, el modelo  puede ser utilizado para diseñar el 
conjunto  de  aparatos  a  utilizar para lograr los objetivos  de 
produccidn  dados  y, en un  paso  posterior, para diseñar  un  esquema 
de control  que  mantenga el proceso  dentro de los  límites  de 
seguridad de la operación  mientras la producción  se maximiza. En 
la figura 1.1 se ilustra el proceso  ldgico de modelamiento. 

4 

Al desarrollar  modelos  matemáticos  para  reactores  químicos 
uno  se encuentra  con  que  existen de varios  tipos,  entre l o s  mas 
utilizados:  determinísticos  (fundamentales) o estocásticos 
(empíricos), seudo-homogéneos o heterogéneos, etc. : los cuales 
pueden  ser  útiles  dependiendo  del  sistema en particular. Algunas 
ventajas  que  presentan l o s  diferentes  modelos son: 

a) Los modelos  estocásticos  estan  limitados al intervalo  de 
condiciones de operación  para el que  fueron  obtenidos, dada 
su naturaleza  empírica en la mayor  parte de los casos. Siendo 
así, su utilización  como  herramienta de escalamiento  resulta 
riesgosa. Sin  embargo, cabe notar  que su implementación 
resulta  sencilla  por  lo  general,  siendo  útiles para 
propdsitos  de  optimizaci6n de equipo  en proceso. Por el 
contrario, l o s  modelos  deterministicos se basan en resultados 
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problema 
" y 1 - 1  mod:lo I E1aborac:ibn del '7' 

Comportamiento 
del  modelo 

4. 

real. idad 

no 2 Satisfi-1 

Predicciones  Qtiles 
para  diseño,  optimización 

' y control 

figura 1.1. Diagrama de flujo lógico del 
proceso de modelamiento 

[ D e n n  ( 1 9 8 6 )  I 

fundamentales,  respaldados  por una teoría  aceptada, i. e, se 
respaldan  en la evidencia  experimental,  por  lo  que  son una 
herramienta  confiable en la derivaci6n  de  parámetros de 
diseño y escalamiento de procesos;  aunque,  dada su 
naturaleza,  puede  resultar  difícil  su  desarrollo, 
implementación y solución. 

b) Los modelos  de  tipo  seudohomogkneo  resultan  ser  mas 
fAciles  de  manejar  desde el punto de vista de su  solución 
numkrica; sin embargo,  presentan la grave  desventaja de 
englobar  en  pocos  parametros  (normalmente  valores  efectivos o 
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efectividades),  los  fendmenos de transporte  involucrados en 
los procesos de difusibn-reaccibn,  coeficientes de 
transferencia en la interfase  s6lido-fluido y transporte 
interparticula,  ademds de "promediarll las  propiedades de la 
seudofase,  densidad  y  capacidad calorificat estos  valores 
deben  ser  estimados o 'omedidosll, con  lo  que se  aumenta la 
incertidumbre del sistema. Los modelos heterogheos, en 
cambio,  consideran de ma.nera explicita  estas  interacciones y 
diferencias,  permitiendo  un  conocimiento  mas  profundo  de  sus 
relaciones en el fendmeno  global,  aunque  añadiendo al sistema 
matemditico los  coeficientes de transporte en  la interfase que 
requieren  de  medicidn o estimacidn a priori, adem6s  de 
aumentar el número de ecuaciones simultheas a  resolver. 

Para el caso del modelamiento  de  un  sistema de reactores 
heterog&neos, en el cual la interacción  gas-sólido  se  considera 
como  uno  de los procesos  principales, ya que  se  está  estudiando 
una  reacción  catalítica  en la cual la fracción  de  sitios  activos 
del  catalizador  juega  un  papel  tan  importante como el de un 
reactivo;  y  que  por  otro  lado, se requieren  resultados  novedosos, 
i. e ,  los  datos  experimentales  obtenidos para este  sistema  no  se 
encuentran  publicados  aún,  se  decidió  elegir  un  modelo de tipo: 
fundamental,  deterministic0  y heterogéneo. 

como  reacción  prototipo se escoge  como  caso  particular la 
oxidación  parcial  de n-butano, a  fin  de  obtener  anhídrido  maleíco 
como producto. Esta reaccidn se lleva  a  cabo en presencia de un 
catalizador  sólido  que tiene  como especie  activa  algún óxido  de 
vanadio o vanadato y utiliza  fósforo  com  promotor  (catalizador 
tipo VPO). A este  catalizador se le ha dado  resistencia  a la 
atricidn  mediante la adición de un  esqueleto  externo de sílice, 
altamente  poroso  a fin de  no  perder  selectividad  ni  retrasar el 
tiempo  de reacción  [Contractor et  al (1987), Bergna et  al (1988)l. 

Este  sistema se elige por el  inter& potencial  de la producción  de 
anhidrido  maleico  a  partir de  un alcano  y  por la existencia  de 
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algunos  resultados (a nivel  cualitativo  principalmente)  publicados 
[ f dem] 

Tipicamente,  las  reacciones de oxidacidn  parcial se han 
llevado  a  cabo en un solo paso  en  reactores de  lecho  fijo o 
fluidizado,  utilizando  aire como fuente de oxigeno  gaseoso;  sin 
embargo,  se ha descubierto  [Endg y Martin (1987)J que la presencia 
de este  reactivo en  la atmdsfera  de  reaccidn  promueve  las 
reacciones de formacidn de CO y CO,,  resultando en una  perdida  de 
la selectividad,  fendmeno que se ve  acentuado  para los lechos 
fluidizados y atribuido  al  gran  mezclado  que  presentan  estos 
aparatos. Se ha tratado  de  corregir  este  problema [ Bej y  Rao 
(1991) J utilizando  promotores (M0 y C.), pero  aún  asi el 
rendimiento  a AM no  supera el 50 % debido  a la presencia del 
oxigeno  gaseoso  (El  rendimiento se define como: moles  de AM 
formadas/moles de n-C, alimentadas) . Los reactores de lecho  fijo 
ofrecen  además la desventaja de que, por lo  general,  el  transporte 
de  calor hacia o desde el exterior  pierde  eficiencia  a  medida  que 
aumenta su diámetro. Dado  que las reacciones  de  oxidación  parcial 
de hidrocarburos  son  aZtamente  exotérmicas  tienden  a  elevar la 
temperatura  de  operación,  promoviendo, en general, las reacciones 
de oxidación  total, de energia  de  activación  mayor  y más 
exotérmicas aún, llegándose  a  obtener  puntos  calientes  e  inclusive 
disparos (run away), situaciones  ambas  que  decrementan la 
selectividad  de la reacción y provocan  que la operación de este 
tipo  de aparatos  sea  complicada y riesgosa [Lee et al  (1985), 
Chandrasekharan  y  Calderbank (1979)J. 

Una  alternativa  para  llevar  a  cabo la oxidación  parcial  de 
hidrocarburos  es  realizarla en un reactor de lecho  transportado, 
en el cual el catalizador  es  a.rrastrado  por la mezcla de reactivos 
(aire e hidrocarburo),  con lo que se mejora la selectividad  hacia 
el producto  parcialmente  oxidado  [Wainwrigth y Hoffman (1974)], 
fendmeno que se atribuye  a la operación  practicamente  isotérmica 
de  este  tipo  de reactores: sin  embargo,  aún en este  sistema,  se 
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sigue  teniendo la desventaja  de la presencia  del  oxigeno en  la 
fase gas. 

A consecuencia de  las observaciones  realizadas  anteriormente, 
en el presente  trabajo se ha tiomado otra  alternativa para llevar a 
cabo la oxidacidn  parcial,  consistente  en  utilizar un sistema 
semejante al utilizado  en  el  fraccionamiento  catalitico de 
gasdleos ( F C C ) ,  en el cual. se  tiene  un reactor de lecho 
transportado al que se le  alimenta el n-butano  mezclado  con 
nitrógeno  (acarreador  inerte) para arrastrar al catalizador  activo 
(con  los  sitios cataliticos oxidados), una vez  que la oxidacidn 
del  hidrocarburo se ha llevado  a  cabo  utilizando el oxígeno  de la 
red  metblica,  a la salida del reactor  se  separan gas y sólidos 
parcialmente  desactivados  (con  los  sitios  activos  reducidos), el 
primero  como  producto y los Ql.timos se mandan  a  un  regenerador  de 
lecho  fluidizado  que  opera con aire, en el cual  los  sitios  activos 
son  reoxidados  (ver  figura # 1.2) . 

COE . co . H+ 

R e m r a d o r  de 
Lecho Fluldlzndo 

f i g u r o  1-2 
Esquema del 
Sistema 
de Reactores 

Reactor ds 
Lecho Trmtaportado 
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Ambas  fases  presentes, gas y sdlido, poseen  movimento en los 
reactores, y dado  que  las  reacciones  que se llevan  a  cabo  son 
cataliticas, la transferencia  de materia y energia en  la interfase 
es importante. Ademds,  existe la limitacidn  fisica de que la 
cantidad  de  catalizador  que ee tiene en una  particula  es finita, 
por  lo  que se  deben  de considerar  los  balances  para  sitios 
activos,  adsorbidos y reducidos. 

A fin  de  analizar la dindmica del sistema  descrito, en  el 
presente  trabajo se desarrolla  un modelo matemAtico,  que  describe 
la interacción  entre  los  diversos  fendmenos  mencionados  y  es 
capaz,  ademds,  de  simular  las  perturbaciones  del medio. Este 
modelo  es  heterogdneo, i . e .  describe de manera  explicita el 
intercambio de materia  y energia entre las fases  presentes  y 
considera el movimento  de  las dstas respecto  a la pared del 
aparato y relativo  entre elpm incluyendo l o s  balances para cada 
tipo  de sitio  catalítico  considerando  su  movimiento. 

La elección  de  este  tipo de modelo se  basó en la necesidad de 
conocer de manera  expljcita  las  interacciones  entre  las fases 
presentes,  debido  a  que al haber  movimiento  del  catalizador  es 
necesario  introducir  el  andlisis  de su  dinámica, ya que dsta 
involucra  factores tan importantes  como  la  continua  renovación  de 
l o s  sitios  activos y, ademds,  un gran arrastre  de  entalpía fuera 
del sistema  que se presenta  debido  a la diferencia  en la capacidad 
calorifica de la fase  sólida  respecto de la fase  gaseosa, 
situacidn que favorece  ampliamente el control de la temperatura. 

El modelo  para el reactor considera que  ambas  fases  presentes 
se mueven  siguiendo un flujo  tipo pistón, teniéndose la  capacidad 
de variar la velocidad relativa entre  ellas  asi  como l o s  
coeficientes de transferencia. El regenerador es modelado como un 
tanque  agitado  continuo,  y  tiene la capacidad  de  variar el tiempo 
de residencia de  gas y sólido. Ambos modelos  consideran  de  manera 
separada  las  entradas de  gas y sólido, reactores  no-isotérmicos  y 



I NTRODUCC ION I2 

no-adiabdticos,  en  el  caso mas general,  tenidndose  como  resultados 
la evolucibn en el  tiempo  de  los  perfiles  de  concentracibn, 
temperatura y fraccibn  de  sitios cataliticos. 

En  resumen, se pretende  analizar  comportamiento  dinamico  de 
un  sistema  de  reactores  que funciona de  manera  acoplada,  llevando 
a  cabo  una  reaccibn  exot4nnica, la oxidacidn  parcial  del n-butano. 
La dinarnica del  sistema  acoplado  no ha sido  ampliamente  publicada 
a  pesar de que  con  esquemas  semejantes de  reactores  se realizan 
procesos  relevantes  tales  como el fraccionamiento  catalitico  de 
gasdleos y la amoxidacidn de metaxileno  a  isoftalonitrilo 
[Contractor et al (1987) 3, por  lo  que el desarrollo  de  resultados 
dinámicos  resulta  atractivo  como  un  primer  paso  hacia el 
conocimiento de este  tipo de sistemas  reaccionantes. 

La forma  de  resolverlo sera la formulacidn  de  los  modelos 
para cada  uno  de  los  reactores en estado  transitorio y, una vez 
que  esto se haya  llevado  a  cabo, su  solución  utilizando  una 
tbcnica nurnkrica (método  de  las  características y de Runge-Kutta 
según  se desarrolla en el capítulo 3) debido  a la presencia  de  los 
términos  no  lineales  de reacción: la dependencia  no  lineal de la 
constante de velocidad  con la temperatura  propuesta en la forma de 
Arrhenius y el producto de las  concentraciones de reactivo  y 
producto  con la fracción de sitios  activos  disponible. 

El impacto de desarrollar la solución  del  modelo  será 
aumentar del conocimiento de la dinámica  del  reactor de lecho 
transportado, de  sistemas  acoplados  de  reactores,  y  además, 
establecer  algunas  bases para posteriormente  extender  los  modelos 
a  sistemas mas  complicados  que  tengan  la  misma  configuración 
básica. 
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2.1 Antecedentes  de la oxidacidn  parcial  de  n-butano 

Hacia  1980 el AM 88 obtenia  principalmente por oxidacidn 
parcial  catalltica del benceno,  proceso  desarrollado  a  nivel 
comercial  desde 1928 [Emig y Martin  (1987) 1, sin embargo, el 
rapid0  incremento  a  los  precios de  los  hidrocarburos arom&ticos 
durante la decada  de  los 7 0 ' s  provocd  una  bdsqueda de rutas 
alternas. A pesar  de  ello, 80 tropezd  con el problema de  que en 
aquellos años aun  no se habla  preparado  un  catalizador  que  hiciese 
eficiente,  desde  un  punto de vista  comercial, la oxidacidn  parcial 
de  hidrocarburos de 4 carbonos, l. e, que la llevara  a  cabo en un 
solo paso, que  tuviese  altas  conversiones  y buena selectividad 
(aun  no  se  lograba  superar el 20%) [Wohlfart  y Emig (1980)l. 

Para 1987 la producción  de  anhídrido  maleíco  a  partir de 
n-butano y  n-butenos era ya  una  realidad,  obteniéndose que, en 
catalizadores de uso  industrial, la selectividad se había 
aumentado  hasta  cerca  del 50% para n-C, en  presencia  de  aire  y 
entre el 50% y 60% para  n-butenos  [Emig  y  Martin (1987)J.  Sin 
embargo, la ventaja  aparente en el uso  de olef  inas  se  ve  opacada 
ya  que la alimentación  del  reactor  requiere  un  pre-procesamiento 
para no contener  especies  ajenas  (n-butano o i-buteno), lo que 
provoca  un  aumento en  el costo  del proceso. 

Adem6s de  las rutas  alternas  previamente  mencionadas  se 
hallan en  proyecto  algunas  otras  como  utilizar el i-buteno o 
hidrocarburos de 5 carbonos,  además de  las tecnologías  futuristas 
que  proponen  alargar  cadenas  a  partir de metano y etano. Sin 
embargo, se puede  afirmar  que  bajo la situación actual de precios 
de hidrocarburos  y  tecnología  disponible  que el n-butano es la 
mejor  opción  para  sustituir al benceno  en la producción  de AM. De 
hecho,  en 1985 todo el anhidrido  maleico  producido en los  Estados 
Unidos  de  América  fue  hecho  a  partir de n-butano  [Emig  y  Martin 
(1987)]. 

Por  otra  parte, los catalizadores  de  tipo VPO han  demostrado 
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ser eficientes en la oxidacidn parcial de hidrocarburos,  situacidn 
que se atribuye  a su capacidad de incorporar  oxigeno de su red 
cristalina  a  los  productos  de la reaccidn (mecanismo  REDOX) , pero 
tambidn  se ha visto  que la presencia de  oxigeno en fase  gas 
durante la oxidacidn  parcial del hidrocarburo  puede promover 
perdida  en la selectividad.  Sin  embargo, una perdida  mayor en esta 
se atribuye a la formacidn  de  especies  altamente  reactivas en  la 
superficie  catalítica (O- y 02-) , que segun  se  cree se forman por 
la  influencia  de la atmdsfera  oxidante  [Contractor et  al (1987)]. 

Dados  los  antecedentes hasta aqui expuestos,  en  1987  se 
propuso  separar  los  pasos RED  y OX de la reacción en diferentes 
reactores,  analogamente  a la que  se  hizo en los  procesos de 
amoxidaci6n  de  metaxileno para obtener  i-ftalonitrilo y,  en 
proyecto aún, la amoxidacidn  de propileno para la producción de 
acrilonitrilo  [Contractor et a1 (1987)]. 

Dada la creciente  demanda en petroquímicos  secundarios, y con 
ella la necesidad de utilizar  los  hidrocarburos de manera  mas 
racional, en este  trabajo  6e  decidió  modelar  al  sistema  de 
reactores  acoplados,  en  los  cuales  se  separan  los  pasos RED y OX, 
a  fin  de  poder  predecir  su  comportamiento  en la oxidación parcial 
del n-butano. 

2.2 El Mecanismo de la Reacción 

El mecanismo de reacci6n para oxidación  parcial de 
hidrocarburos ha sido ampliamente  estudiado  [Mars y van  Krevelen 
(1954) , Simard et al  (1955) , Wainwright  y  Hoffman  (1974), Y 
Foster  (1979) , Wohlfahrt  y Emig (1980) , y Hofmann  (1980), 
Fiolitakis et  al (1983),  Sharma et  al (1984),  Hodnet  (1985),  Wachs 
et al (1985),  Hofman et al (1987),  Ramzi et al (1987), Emig y 

Martin  (1987) , Martin  y  Emig,  (1989) , Bej y  Rao  (1991) J , mas  sin 
embargo,  a la fecha aún  no  se tiene la certeza de cual  es la ruta 
real  de  reacción  (Bej  y Rao (1991)l. Algunos  de  los  resultados 
obtenidos  se  muestran  en el cuadro 2.2.1. 
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2.2 .1  CUADRO SINOPTICO 
Mecanismo de Reaccidn y Sistema Reaccionante 

Autores  Reaccidn  Mecanismo  Enfasis 
y aiio analizada  propuesto 

Fiolitakis [TI) + A n M  
(1983) 

\;0 

REDOX Operacidn 
en vlos periddica 

50 \ /CH3 Sistema 
Wainwright y [\ I) \CH3 Hoffman 

(1974) 

+ A n F  REDOX  de  lecho 
\;/ 

transportado 

Sharma et 
al. (1984) 

REDOX  Desactivación 
en V ~ O J M O  

Wolf ahrt y REDOX 
Hoffman n-C , ,  + AnM 5 reacciones  Cin6tica 
(1980)  complejas 

Hodnet  Preparación 
(1985) Catalizador 

n-C , ,  + AnM del 

Wachs,  Saleh,  REDOX  Soporte en 
Chan y + A n F  en v20,  T i O ,  
Chersich. (anatasa) 

(1985) 
n 

50\ .# CH3 
REDOX Oxidos que 

Simard e t  I\ CH,  al (1955) 
+ knF en v20, 3 4  se forman en 

\L/ (falla) la superficie 

donde : , 

O 
I I  O 

II 
O 

La reacción  presenta  un  interesante  desempeño de  los sitios 
activos al llevarse  a  cabo, el. cual,  a  grandes  rasgos,  consiste en 
que el catalizador  presenta  una red metálica, en la que  se 
localizan los sitios  cataliticamente  activos, l o s  cuales  pueden 
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oxidarse  en  presencia  de  oxiqeno  gaseoso.  Tomando  como  ejemplo al 
pentdxido de vanadio  este  paso  puede  ser de la siguiente manera: 

Una  vez  que 4sto ha sucedido, al adsorberse  sobre el sitio  activo 
una  mol6CUla  del  reactivo  (hidrocarburo),  se lleva a  cabo una 
reaccidn  en la superficie en la que el producto  obtenido  es el 
hidrocarburo  parcialmente  oxidado y ahora el sitio en el que  se 
llevó  a cabo la reacción  se  encuentra en un  estado reducido. si se 
utiliza  n-butano  como  ejemplo,  este  paso  se ve de la siguiente 
manera : 

Este  sitio  reducido  se oxida nuevamente  utilizando el oxígeno 
gaseoso  y la secuencia continvia [Simard et  al. (1955)]. 

Hasta 1980 [Martin  y Emig (1980)], la  producción de AM se 
llevaba  a cabo utilizando  principalmente  benceno  como  materia 
prima,  pero  debido  a  las  normas  ecológicas  actualmente en boga y 
al incremento  en el precio  de los hidrocarburos  aromáticos el 
diseño  de  este  proceso  se ha descartado. 

Alrededor de 1960 se  propuso como una  ruta  alterna para la 
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obtencidn  del AM la oxidacidn  parcial de hidrocarburos  lineales  de 
4 carbonos,  dividiendo  en 1962 este proceso  en dos versiones: 

f) La oxidaci6n parcial de n-butenos, cuidando  evitar la 
presencia del n-butano en la alimentacidn;  este  proceso 
presentd el inconveniente  de  requerir un preprocesamiento de 
la materia  prima  [Wolfhart y Emig ( 1 9 8 0 ) ] .  

if) La oxidacidn parcial de  n-butano en presencia de aire: 
este  proceso  presentd el problema de la baja selectividad  que 
hasta  1987  no  se habia superado  [Emig y Martin  (1987) J. Sin 
embargo, la investigacidn  de  modelos  cinéticos que 
representen  correctamente  los  datos  obtenidos  de  velocidad  de 
reacción y produccidn ha continuado  a lo largo  de los años, 
segun  se muestra en la tabla 2.1. 

Tabla 2.1 Mecanismos y Tasas  de  Reacción  propuestas para  la 
formación de'Anhidrido Maleico a partir de n-Butano 

1)  Wohlfahrt, K.; Hofmann, H. (1980). 

pecanismo DroDuesto: 

co 
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contf nuacf bn Tabla 2.1 

Matriz  Esteauiometrica Y Datos Cineticos: 

Especie \ Reacci6n 1 2 3 4 5 
N2 1 O O O O O 

02 2 - 3 . 5  -4 .5  -6.6 -1.0 -3. O 

" 2 0  3 4.  O 5 -  O 5 .  O 1 . 0  1 . 0  

C O Z  4 O O 4.  O O 4 .  O 

co 5 O 4. O O 4. O O 

C b H Z O J  6 1 .  o O O -1.0 -1.0 

C b H l O  7 -1 .  o -1 .  o -1. o O O 

-AH r x n  (kJ/kmol) 1.2606.6 1.526206 2 . 6 5 8 6 r 6  2.656.5 1.398& 

C n  ko 2 . 9 0 1  -3 .443 -3 .938 2.265 3.284 

E / R (OK) 10 672 7 o12 7 o12 7 o12 7 o12 

Tasas de Reacción: ( kmol / S kgcat ) 

n 
r l  = kl  Cz b ,  C, / ( 1 + b,.C7 ) 

r 2  = k 2  C, b ,  C7 / ( 1 + b ,  C, ) 

r3 = Ir, C, b ,  C, / ( 1 + b, C7 ) 

r 4  = k, C, c6 / ( 1 + b,  C7 1 

r s  = Irs c, c6 / ( 1 + b, C7 ) 

n 

n 

n 

n 

donde: kJ [=] ( kmol / m3 ) 1' S ,  n = 0.282, 1 - n  

b, = 429 Ill3 / bol, b,  = 2024 m3 / b o l ,  

c2 E [0.58,3.83] mol / m3# c, E [0.01,0.134~ mol / m3# 

c, E [0.13,2.42] mol / m3, T E 1719,7771 OK. 
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contfnuacfdn Tabla 2.1 

Emig, G . t  Martin, F.(1987),, 

Tasas  de Reacci6n: 
O. 4 7  

rl -- -- kl P C &  

1 + k, p- 

o. 47 
k3 P C 4  - 

F.J -- 1 + k, pma 

donde : 
b 

1 
i o  'I], '1: i= 1, 3, 4, 5. Tref = 673'K 

Datos Cinéticos: 
Const  Factor  pre-exponencial Energía de  Activación (kJ / mol) 

k, 4.21e-07  kmol/kg S (kPa) 
o .  4 7  91.5 

k2  1.476e+05  kmol/kg S kPa 
k3 
k, 1.111 kPa" 
ks 3.564 kPa- 

4.09e-07 kmol/kg S (kPa) o .  4 7  
165.0 
91.5 

-59.3 

-59.3 
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continuacidn Tabla 2 . 1  

3) Martin, F.; Emig, G. ( 1 9 8 9 ) .  

mo srowesto: 

Modelos para las  cin4ticas de Reaccidn: 

Modelo 1 (Rideal-Eley.) . 

k z  P C k  K o z  Poz  

r 2  - - l + K  o2 'o2 + KHzO PHZO 

nombre  dado  por  los  autores del artículo. 
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continuacidn Tabla 2 . 1  

Modelo 2 (mecanlstico') . 

Modelo 3 (Buchanan,  Sundaresan ) .  * 

'2 PC, RT 

1 + K 1 Pc4/Po2 + K2 PA)fPO2 
r2 - - 

* nombres  dados  por los  autores  del artículo. 
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contfnuacfdn Tabla 2.1 

Datos  Cineticos: 

Modelo 1 Modelo 2 Modelo 3 
Constantes de Adsorcidn 

= 1.59e-05  Pa" K, - 5.28e-04  Pa" K, = 1.90e-04 Pa-' 
K = 2.10e-04  Pa" K, = 4.22e-05 Pa K2 = 3.50e-04  Pa" - 1317 

H 2 0  K = 2.676-04 Pa" 
M20 

Factores de Frecuencia 
~ ~ ~~ ~~~ 

k,, = 9.29e8 k,, = 5.54e1 k,, = 6.32e2 
k,, = 1.89e12 k,, = 5.91e9 k,, = 1.19e9 
k,, = 1.72e2 k,, = 4.71e2 ko3 = 4.78e8 

Energias de Activación  E / R O K  

1 2.22e4 l. 27e4 1.60e4 
2 2 . 74e4 2.40e4  2.44e4 
3 1.23e4 2.31e4 2.46e4 

~~~ ~~ ___ 

Los. trabajos  anteriores  han  sido  realizados  para  una mezcla 
de hidrocarburo y aire? excepto el mencionado al principio del 
capítulo de Fiolitakis et al., 1983,.  quienes  comprueban  que  se 
sigue el mecanismo  REDOX en la oxidación  parcial del benceno. 
Actualmente  [Emig y Martin  (1987),  Martin y Emig  (1989), Bej y  Rao 
(1991)J el modelo  cinético  mas  aceptado  para  las  reacciones  de 
oxidación  parcial  de  hidrocarburos  es el que incluye al mecanismo 
REDOX. Sin  embargo,  a la fecha,  no  abundan  las  publicaciones que 
traten  estudios  cinéticos  de la oxidación  parcial  del n-butano en 
ausencia de  oxígeno gaseoso. Dado  este  hecho, se procede  a  suponer 
un  mecanismo  factible  de  reacción y a  derivar  las  correspondientes 
expresiones de velocidad de reacción en base al mecanismo REDOX. 

La ruta de reacción  seguida  en el reactor  se supone  bajo el 
siguiente  esquema  triangular: 
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donde 8. simboliza  un  sitio  activo, i .  e, aquel en cuya red 
cristalina  se  tiene la especie  activa  (algdn  vanadato  [Bergna et 

al. (1988)  y  Contractor et al. (1987) I ) ,  8r simboliza  un  sitio 
ocupado  por una moldcula  de  reactivo  adsorbida, 8e  es un  sitio 
ocupado  por una molecula de producto  adsorbida y, nótese,  que la 
fraccidn 8 r  (de sitios  ya  reducidos) aqui utilizada  esta  dada de 
manera  globalizada ya que,  según  puede  verse en las  expresiones 
cineticas  utilizadas en el reactor, la obtención  de  distintos 
compuestos  utiliza  distintas  cantidades  de  oxígeno del. 
catalizador,  de  tal  forma  que  se  generan  distintos  sitios 
reducidos. 

Para  las  reacciones de reoxidación el mecanismo  propuesto  es 
el siguiente: e 

co + - 1 

2 

el coeficiente  estequiometrico "m" debe  ser  estimado en base  a  las 
cantidades  formadas  de  cada  producto, i . e :  --< 5 m <6. El subíndice 
"horn" significa  que la reacción  es homogénea. 

2 

Nótese  que  esta  regeneración del catalizador no se esta 
proponiendo  simplemente como la reacción de oxidación  del  sitio ya 
que  en  la  actualidad  aún  no  se  conoce  con  precisión  cual  es la 
especie  activa en el catalizador  [Contractor et al. (1987)l. 
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Las reacciones  de  formacidn  de co y coa a  partir  de  los 
compuestos  adsorbidos  coinciden  con la 3a. y 4a. reaccidn en el 
reactor  porque es el mismo catalizador. Dado  que en las 
simulaciones  realizadas  en  este  trabajo  se obtuvo buena 
selectividad para las  cineticas  propuestas (segh se  observara en 
el capitulo 4 ) ,  el valor  del  parametro  de  11aglomeraci6n11 ( m )  se 
eligid de 5/2 en todos  los casos. 

Denominando A al n-C,,, B al AM y utilizando la forma de 
Arrhenius para la dependencia  de la tasa  de  reacción  con la 
temperatura,  las  expresiones  cindticas para cada  paso del 
mecanismo  propuesto son: 

Reacción a )  . Ra = k a o  e CAS 8 s  - k a o  e - E a / R T  - E ’ a / R T  
8 A  

Reacción 1 )  IR1 = klo e e.A - E 1 / R T  

Reacción 2 )  IR2 = kzo e CBS 8 s  - k 2 0  e - E 2 / R T  - E ’ , / R T  
8 B  

Reaccidn 3) IR3 = k 3 o  e 8 w  

Re.acción 4 )  IR4 = k 4 0  e 8~ 

- E 3 / R T  

* 
- E , , / R T  

Reacción reg) IRox = k e - E o x o / R T  
8 r  Cozn - k * e - E ’ o x o / R T  

oxo 8 s  aK O 

Reacción horn) IR = k e - E h o m / R T  h V CCO co, horn . horn 

El exponente n que  aparece en la expresión de la  tasa  de 
oxidacidn del catalizador se estima de datos  cinéticos.  Sin 
embargo, para este últirno se ha determinado que, al  realizar  las 
reacciones en presencia  de  oxígeno  gaseoso  su  valor  puede  fluctuar 
entre 0.5 y 1.0 [Mars y van  Krevelen  (1953) : Martin y Emig 
(1989)], por  lo  que el valor  utilizado  fue  de 1.0 [Maya et al. 
(1989) 3 .  Los exponenetes de la expresión  cinética de la  reacción 
homoginea, h y v ,  se consideraron  con  un  valor  de 1. Dado  que  los 
resultados  obtenidos  revelaron  una alta selectividad,  esta  última 
expresidn  cinética  no  fue  relevante en  el análisis  del  sistema. 
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En la derivacidn de  las anteriores  mxpresiones  cineticas se 
utilizd la suposicidn,  implicita  en el mecanismo  de  reaccidn 
descrito,  de  que la desorcidn  de  productos  es  instantdnea  con 
respecto  de la adsorcidn de reactivos y la reaccidn  superficial, 
las  cuales  se  realizan  a  una  velocidad finita. 

Los valores  elegidos  para  las  energias  de  activacidn 
correspondientes  a  cada paso  cindtico  se  eligieron  de  manera  que 
coincidieran  con  los valores esperados para cada uno  de estos 
tipos  de reaccidn. Para  el caso de la oxidacidn  parcial del 
hidrocarburo  sobre un catalizador  metdlico el rango de energias  de 
activacidn  se localiza en 12 a 16 kcal/mol [Wolfhart  y  Hoffman 
(1980),  Martin y Emig (1989) Maya et al (1989) 3 aunque  tambi6n 
se  han propuesto  rangos  del  orden  de 24 a  40 kcal/mol [Mars y Van 
Krevelen (1954)]. Para el caso de las  reacciones de oxidacidn 
total del hidrocarburo se ha  propuesto  que  estas  son  superiores, 
localizándose en los rangos  de 16 a  24 kcal/mol [Wolfhart y 
Hoffman  (1980),  Martin  y  Emig (1989), Maya et al (1989) 3, o bien 
en rangos del orden de* 24 a 40 kcal/mol [Mars  y  Van  Krevelen 
(1954)].  En este  trabajo  se  decidió  utilizar el primero  de  cada 
uno  de  los  rangos  mencionados,  aunque  cabe  aclarar  que  debido  a la 
auscencia  de  evidencia  experimental  este  punto  queda  abierto para 
continuación del trabajo. 
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* 



DESARROLLO DE LOS MODELOS HATEHATICOS 1 

A continuacidn se desarrollan  los  modelos  matemdticos del 
sistema  en  andlisis,  los  cuales  siguen el camino  propuesto en la 
introduccidn del trabajo. El sistema  de  reactores  considerado 
posee  características  particulares  que  son  las que se  quieren 
destacar, como los  patrones  de  flujo en cada  uno  de  los reactores. 

Para el caso del lecho  transportado  los  estudios  realizados 
[Wainwright  y  Hoffman ( 1 9 7 4 ) l  proponen  que la cantidad  de  sdlidos 
que se utiliza en el reactor es muy pequeña,  provoc6ndose 
fracciones  volum6tricas  ocupadas  por el catalizador del orden de 
( 1  - ci) = O .  1 .  A parte, la velocidad  de  alimentacidn del gas al 
reactor es grande, ya que el diametro del lecho  se  propone  de 2.0 
cm. y el flujo  másico del orden  de 0 . 8 1  g/s, resultando en que up 
sea aproximadamente  de 470 cm/'s. Esto, combinado  con la necesidad 
de  cubrir  un  tiempo  característico  de  reacción  de 0 . 7 5  s., 
establece  que la longitud  apropiada del reactor sea del orden de 
los 350 cm. Así, como  se  apreciará en seguida,  dadas  las 
condiciones  de  operación  (temperatura del orden  de  los 38OoC y 
presión  de 1.6 bar) , los crit.erios del  patrón  de  flujo  obtenido 
para el gas caen  dentro !e la zona de transición  de  flujos  iaminar 
y  turbulento (2.3 * l o 3  5 Reg 5 1 .  O * lo4)  . Sin  embargo, al  no 
haber  reacciones  homogéneas  dentro del aparato  (las  cuales  se 
verían  afectadas  por el retromezclado)  y  debido al comportamiento 
cuasi-isotérmico  que se observará  (no  habrá  fenómenos  de 
dispersión de calor),  una  buena  aproximación  es  suponer  que el gas 
se  mueve  como un  flujo pistón. Las dimensiones  propuestas para el 
reactor  son como  las utilizadas  por  Wainwright y Hoffman ( 1 9 7 4 ) .  

Para el lecho  fluidizado se eligió  modelarlo  como  un  tanque 
continuo  agitado ya que l o s  modelos  disponibles  a la fecha para 
estos  aparatos  son  complicados,  requieren la estimación de 
numerosos  parámetros y, por lo general,  no  son  completamente 
satisfactorios  [Miyauchi et al (1981)  ; Stergiou et al (1984)  : 
Horio y Nonaka (1987)  3 ; además,  como el tamaño  de  partícula  es 
pequeño (Dp 120 p ) ,  el mezclado en un  lecho  fluidizado 
asemejaría  aquel  que  se  tiene  para el tanque agitado. 
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3.1 Modelo del Reactor de Lecho Transportado 

Las reacciones  de  oxidacidn  parcial y total  del n - ~ ,  que  se 
llevan a cabo  en  el  reactor de lecho  transportado  son  cataliticas 
y ,  por  lo  tanto,  requieren  de  la  presencia  del  sólido  para 
llevarse  a  cabo.  Para  el  modelamiento  del  reactor  se  han  hecho  las 
siguientes  consideraciones: 

a)  Las  unidades  de  las  tasas  de  reacci6n  son  mol 
lo que  los  balances  que  las  involucran  deben  tomar  en  cuenta 
la  fracción  del  volumen  del  reactor  ocupada  por  el  sólido 
(representada  por  el  término ( l - c l ) ) :  además,  en  la 
transferencia  de  masa  gas-sólido  también  es  necesaria la 
consideración  de  esta  fracción  volumétrica. 

S . gcat  ' Por 

b) El  balance  de  sitios  catalíticos se considera  en  función 
del  número  total  de  ellos  con  respecto  al  volumen  del  sólido, 

Nv, cuyas  unidades  son moles  de  sitios 
cm  solidos * 3 

c) Las  expresiones de velocidad  de  reacción  fueron  sumadas  de 
tal  forma  que  se  tiene  (conservando  la  notación  del  Cap. 2): 

L .' c 

d)  La  fracción  de  sitios  reducidos 8 r  se  obtiene  del  balance 
total  de  sitios: 8 r  = 1 - ( 8 s  + eA + eB ) .  

e)  La  velocidad de  los  sólidos se calcula de manera  que  el 
flujo  másico  de  catalizador  sea  consistente  en  ambos 
reactores,  implementando a s í  el  acoplamiento  matemático  de 
los  sistemas  de  ecuaciones.  Este  flujo se calcula  de la 
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siguiente  manera: 

f) La  cantidad  total de sc5lidos  manejados  por  el  reactor  no 
aparece  de  manera  explicita  en  los  balances;  sin  embargo,  se 
puede  calcular  utilizando  la  siguiente  relación: 

Suposiciones: 

1) todas  las  reacciones  que  ocurren  dentro  del  reactor  son 
catalíticas  heterogéneas, 

2) el  catalizador  se  encuentra  soportado  muy  cerca  de  la 
superficie,  por  lo  que  no  hay  influencia  intrapartícula en 
las  tasas  de  reacción (Dp P 125 p )  , 

* 
3 )  los  patrones  de  velocidad  de  ambas  fases  dentro  del 
reactor  pueden  ser  aproximados  como  flujo  pistón: 

ps Dt ug 
us Reg = = 1.542 * lo3 

Los balances  se  desarrollan  bajo  el  esquema: 

( Acumulación + Transporte ) = Reacción 
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Balances de materia y energia: 

Masa: 

A (gas) : a C A  + kg Uv (CA - CAS)) = 0 (1) 
& %  

B (gas) : a CB + u) kg a v  (CB - CBS) ) = O (3) 
E ,  
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B (sol) : [ 8 8 C y  + us - kg av (CE - CEB))  = ps Re ( 4 )  8 C a s  

es : 

C . I .  e s ( t =  o, z)= eso 

C.F. e s ( t ,  z= O ) =  esi 
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ee : 

a~ + u 9  E - (1 - c l )  h a v  

& %  Pg CP9 
(Ts - T) + (8) 

C.I. T(t= O ,  z ) =  To 

C.F. T(t, Z- O ) =  Ti * 

a T~ h av 
a z  p s  CPS Dt ps Cps (Ts-  Tb 1 ) ) + us - (Ts - T) +-  4 + " Ub s 

J 

C.F. Ts(t, z= O ) =  T s i  (9.2) 

Adimensionalizando el modelo propuesto, así como las expresiones 
cinéticas involucradas en cada uno de los balances, las  cuales  se 
expresan  de manera explícita, se llega al siguiente sistema: 
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A (sol) : 

c. I. 

B (gas) : 

a X A ~  
a c  

+ d ,- - @ m (XA - XAS) 

(2.  la) 

(2.2a) 

c. I. 

(3. la) 

(3.2a) 
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e s  : 

C. I. 

es(7;= o, e ) =  8 6 0  

O S ( T ,  e= O ) =  B s i  

(4. la) 

(4.2a) 
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c. I. 

c. I. 

(6.la) 

(6.2a) 

I .  ’i * 
(7.la) 

(7.2a) 
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Energia : 

(8.la) 

c. I. 

(sa) .. 

. 

? . .  
ys ( t=  o ,  e ) =  y s o  (9.la) 

y s ( t ,  E= O ) =  y s i  ’(9.2a) 
;.$M$ 

La solución  a este modelo  se  desarrollará en  el  cap. ’ 4 .  
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3.2 Modelo del Regenerador de Lecho Fluidizado 

En el regenerador se llevan  a  cabo  las  reacciones de 
combustidn de los  posibles  compuestos  adsorbidos,  así  como la 
regeneracidn  de  los  sitios  activos,  los  cuales  deben ser 
nuevamente oxidados. Estas  reacciones  se  dividen en tres grupos: 

a) la oxidacidn  catalltica  hasta co y coz de  especies 
adsorbidas, 

b) la regeneración de los  sitios  activos 8 s  a  partir de los 
sitios  parcialmente  desactivados &, 

c) la posible  oxidacien  en  fase  gas del monóxido  de  carbono 
formado  durante  las  reacciones  catalíticas,  esta última 
reacción  es homogénea. 

La continuidad  de  los  balances  con  respecto al reactor  se 
conserva  mediante la consideración del flujo  másico de los  sólidos 
(h.), la cual  aparece  erplicitamente en los  balances; la cantidad 
total de sólidos  manejada  en el regenerador se calcula de la 
siguiente manera: 

Suposiciones: 

1) ocurren  reacciones  catalíticas  heterogéneas  (oxidación  de 
especies  adsorbidas),  pero  ademds  ocurre la oxidación  total, 
en fase  gas,  del  monóxido  de  carbono formado. 

2) ’ el catalizador se encuentra  soportado muy cerca de la 
superficie,  por lo que no hay influencia  intrapartícula en 
las tasas  de reacción (Dp 125 D), 

3) los  patrones de flujo  y  mezclado  reales  pueden  ser 
modelados  como  un  tanque agitado. 
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Balances de materia y cnergia: 

Xateria: 

C.I. co, (t = O) = C0,O (10.1) 

o, (sol) : 

CO (gas) : 

[ d t  dCozt + [is Ms2 + kg a v  ) CO,S 

C.I.  CCO (t = O) = c c o o  

(11.1) 

(12.1) 
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8s : 

eB : 

[,- dCcon + [ i2+ m. kg a v  ) Ccom 

C.I.  Ccon (t O )  CCOSO (13.1) 

C.I. es (t = o )  = eso (14.1) 

C.I. e r  (t = O) = 8 A O  (15.1) 



(sol) : 

C.I .  T (t = O) = To 

dT s h av 
+ PSCPS + P.CPs 

Ob u )Ts 

Llevando el modelo a su forma  adimensional  se  tiene: 
L 

Materia: 

(18.1) 

(17.1) 

C.I .  xo, (t = O) = X0,O (10.la) 
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(CO gas) : 

C.I. XO,. (T = O) - X0,.0 ( 1 l . l a )  

-14 x c o i  + (' - '2)- $/m X C O S  =: - Daox~ K h o m  e 11 - r h o m / y  V h Xo, XCO (12a) 
C2 

C.I. x c o  (t = O )  = x c o o  (12. la) 

(es) : 

C.I. x c o o  (z  = O) = x c o s o  

des + p ( 86 - 8 s i  

(13a) 

(13. la) 

(14a) 

(14. la) 
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(er) : 

Energía:  

C.I. e* (t = O )  = eAO 

o h o m  Daoxo - r h o r n / y  X o z V  Xcoh ] 

C.I. y (T = O )  = yo 

(15a) 

(15.la) 

(17a) 

(17.  la) 
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(sol) : 

I - [ ya1 + @ h n  y + Sts  yb2 11 = 

C.I.  ys (t = O )  =ye0 (18. la) 

La correspondiente  solución  al  modelo se desarrollará  en  el 
cap. 4 ,  de  manera  conjunta a la  del  reactor  de  lecho  transportado. 

Cabe  notar  que  el  modelo  desarrollado  para  el  reactor  de 
lecho  transportado  es  de  tipo  de  flujo  pistón,  sin  recirculación 
externa,  semilineal  (según se explica  enseguida) , por  lo  cual  no 
presentará un  comportamiento  de  bifurcación  en  las  condiciones 
cuasi-isotérmicas de operación  obtenidas  (ver  caps. 4 y 5) durante 
su simulación  [Perlmutter (1972)]. 

b 

Por su,parte, el  regenerador  presenta  la  forma  de  un  problema 
de  valor  inicial,  semilineal a las  condiciones  cuasi-isotérmicas 
obtenidas  durante  las  simulaciones  (caps. 4 y 5 ) ,  sin  embargo,  por 
el  hecho  de  presentar  un  mezclado  perfecto  se  puede  encontrar 
bifurcación  [Perlmutter (1972)]. Esto  está  de  acuerdo  con  las 
características  que  se  quieren  conservar, ya que  un  regenerador  de 
lecho  fluidizado  puede  comportarse  como  un  lecho  .móvil a 
contracorriente  con  dispersi6n  axial o de otras  formas  mas 
complicadas  (no  modeladas  aún)  [Miyauchi  et  al (1981) : Lakshmanan 
y Potter (1987)) en  las  cuales se presentan  fenómenos  de 
bifurcación,  detectables  experimentalmente. 
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Los modelos  pueden  ser  descritos como memilineales  dado  que, 
a  las  condiciones  cuasi-isotermicas  observadas (caps. 4 y 5) el 
factor  dependiente  de la temperatura  en la tasa  de  reaccidn 
permanece  practicamente  constante (de hecho, para las  variaciones 
detectadas en los  casos  simulados,  aproximadamente de 12.4OC en el 
caso  mas drAstico,  las  constantes  cineticas  incrementan  su  valor 
en un 1.21% en promedio). 

Siendo  así, el h i c o  factor que no  es  lineal en los  modelos 
matemdticos es el producto  de  alguna de las  concentraciones, XA o 
XB,  con la fracción  de  sitios  activos, e s ,  el cual esta formado 
por dos funciones  estrictamente  decrecientes (XA y es)  o bien de 
una  funcidn  estrictamente  decreciente  con otra creciente  acotada 
(en el caso  de XB) en  el dominio  de la solución (OsE=l,t>O) , 
siendo, en cualquier  caso,  acotadas,  cualesquiera de estas tres 
funciones en su codominio [O, 1 J, y con  ello el codominio del 
producto de ellas [0,1]. 

Esta  particularidad  presentada  por el sistema  propone  que el 
método  numérico de soluci6n a utilizar  sea  sencillo  [Burden y 
Faires (i985) J , e  inclusive  explícito,  por  lo  que  se  implementó  un 
método  de  Runge-Kutta  según se desarrollará en  el siguiente 
capítulo. 
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Para  el  caso  del  sistema de reactores  en  estudio  la 
estrategia  a  seguir  para  conocer  su  dinámica  será  la  siguiente: 

a)Analizar  el  comportamiento  dinámico de cada  uno  de  los 
reactores  de  manera  individual,  según  se  desarrollará  en  el 
presente  capítulo,  dividiendo  el  estudio  en  dos  partes: 

a.l)análisis de la  operación  en  estado  estacionario, 
a.2)análisis  del  fenómeno de arranque  para  las 
condiciones  elegidas  como  caso  base,  introduciendo 
variaciones  en los parámetros  de  transporte  (velocidad 
relativa  entre  las  fases  y  coeficiente  de  transferencia 
de masa);  el  análisis  contempla  la  generación de los 
perfiles  temporales  y  espaciales  (en su caso),  así  como 
la  generación de los  planos  de  fase  correspondientes 
para  el  reactor  y  los  planos  de  bifurcación  para  el 
regenerador. 
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4 . 1  Obtencibn de los  Resultados en Estado  Estacionario para  el 
Reactor de Lecho  Transportado (RLT) 

Dado  que  los  modelos  para  reactores  heterogeneos  que  siguen 
un  patrbn  de  flujo  en  pistbn, 1 .e ,  el  mezclado  de  las  fases  en  la 
direccidn  radial  es  perfecto,  no  existe  dispersidn  axial o 
retromezclado  (como  es  el  caso  del  RLT) no presentan  múltiples 
estados  estacionarios  [Luyben ( 1 9 7 2 ) ,  Perlmutter ( 1 9 7 2 ) ] ,  la  forma 
de encontrar  la  solucibn  a  tiempos  muy  largos  fue  simplemente 
suponer  que  el  termino  de  acumulacibn  es  despreciable  para  todas  y 
cada  una  de  las  variables  en  cuestión.  Esta  consideración,  sin 
embargo,  guarda  la  suposición  de  que  el  regenerador  también  se 
encuentra  operando  en  estado  estacionario, de tal  forma  que  no 
envia  perturbaciones  durante  el  intervalo de  tiempo  analizado.  Una 
vez  realizado  lo  anterior,  dado  que  las  ecuaciones  originales  del 
modelo  son  de  forma  hiperbólica  de  primer  orden,  se  llega  a  un 
sistema  de  ecuaciones  diferenciales  ordinarias  de  primer  orden  que 
constituyen  un  problema  de  valor  inicial,  el  cual  se  resuelve 
mediante  la  aplicación de  un  método  de  Runge-Kutta  de 4 0 .  orden, 
integrando  sobre  la  longitud  adimensional  en  el  intervalo O= =l. 

Los resultados  del  estado  estacionario  del  RLT,  utilizando 
los  parámetros dados en  el  Apéndice  A  como  del  caso  base,  se 
muestran  en  las  figuras 4 . 0 1  a 4 . 0 6 ,  en  las  cuales  se  varió  la 
temperatura  de  operación  en  un  rango  de 33OoC ( 6 0 3  K) hasta 41OoC 

( 6 8 3  K). La figura 4 . 0 7  muestra  un  efecto  combinado  de  operar  a  la 
maxima  temperatura y de  modificar  el  catalizador,  considerando 
ahora  que  el  número  de  sitios  .activos  en  la  superficie  del  sólido 
aumentó  en  un 4 0  % respect:o  al  caso  base;  este  valor  es 
simplemente  para  que se note  Ya  influencia de esta  variable, e s ,  

en  la  respuesta  global. 
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fig. 4.01 fuprotwa ds O p e r c l = l d n  ds 633.16 K 
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c.4} fr r; I 

tL0 C.1 C.2 C-3 C.¿ 0.5 C.5 C.7 0.6 C.C 1.D 
ditrt=tzia 
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flg.4.04 Terrperatum de D p o m l f h  de 053.16 K 

1.1 

1 .h- 

fig.4.05 Temperaturn de &=roc¡& de 883.15 K 

1.1 

1 .o; -.-.~.-.~.-.-.-.-.-.-,-,-,-,-,-,-,-.-,- 

1 1 .o 

1.1 I 

1.01 
.-.-.-.-.-.-.-.-.-.-.-.”.-.-.-.-.“.- 
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Analizando  las  figuras 4.01 a 4.06 se observa  que  aunque  el 
intervalo  de  temperaturas  utilizado es muy  amplio,  la  conversidn 
del  reactivo  no  se  ve  apreciablemente  afectada,  de  hecho  tiene  una 
variacidn  del 90 % @ 603 K al. 96 O @ 683 K. Esta  situacidn  esta 
revelando  una  importante  influencia  de la velocidad  de 
transferencia  de  masa  en  la  interfase  sobre  la  tasa  de  reaccidn 
efectiva.  Este  fendmeno  ara de  esperarse,  ya  que  a  pesar  de 
tenerse  un  rapid0  movimiento  del  gas a lo largo  del  reactor, 
tambidn se tiene  un  movimiento  del  sblido,  por  lo  que  la  velocidad 
relativa  interfacial, o sea  la  diferencia  (up-us) , tiene  un  valor 
menor  al  que  se  podría  obtener  al  utilizar  un  sistema  de  reactores 
tubulares  de  lecho  fijo.  Esta  situacidn  provoca  que  la  relación  de 
tiempos  característicos  de  transferencia  de masa del  reactivo A 
desde  el  seno  de  la  fase  gas y de  adsorción  química  de  éste  en  la 
superficie  del  catalizador  sean  muy  distintos,  como se puede 
observar de la  relación: 

trxn - - " kg av 3.5 * t t r ansm PI; k a o  

es  decir,  la  adsorción  es  casi  tres  mil  veces mas rápida.  Sin 
embargo,  a  pesar  de  la  limitacidn  descrita,  las  conversiones 
obtenidas  son  buenas,  ya  que  son  del  orden  de  las  que se pueden 
obtener  al  utilizar  sistemas  de  lecho  fijo  y  son  mayores  a  las  que 
se obtienen  al  utilizar  sistem.as de lecho  fluidizado,  que  llegan  a 
ser  del 65  % en  presencia de  aire  [Emig y Martin (1987)l. 

Observando  la  selectividad  a AM [definida  como 

# de moles de AM formadas 
# de moles  de n-C,, consumidas ' )  se  nota  una  gran  ventaja  sobre 

los  sistemas  que  realizan  la  oxidación  parcial  en  presencia de 
oxígeno  gaseoso,  ya  que  los  valores  fluctuan  del 90 % a 603 K al 
87.5 % a 683 K para  el  sistema  propuesto,  en  lo  que  para los otros 
no se han  logrado  selectividades  mayores  al 60 % [Bej  y  Rao 
(1991) 3 .  Una  comparación  de  los  resultados  obtenidos  en  este 
estudio  respecto  a  valores  experimentales  [Contractor  et  al 
(1987), Bergna (1988)l se muestra  en  la  figura 4 . 0 8 ,  donde se 
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puede  notar que la  tendencia  predicha  por el modelo es 
cualitativamente  acertada,  pero  los  valores  son  mayores. 

Un punto  muy  importante  a  notar en los  resultados  es  el 
comportamiento  casi  isotérmico  del  reactor,  el  cual se manifestó 
tanto  en  el  caso  de  que se encontrara  inmerso  en  un  baño  de  sales 
como  en el  de  funcionamiento  adiabático. Un resultado  experimental 
semejante  fue  publicado por Wainright  y  Hoffman (1974) para  el 
caso de la  oxidación  parcial de o-xileno  en  presencia de aire, 
quienes  dicen  haber  encontrado  elevaciones  de  la  temperatura 
menores  a 2OC. Este  comportamiento,  aunque  en  principio  parece 
inesperado,  tiene  una  explicación, ya que al  estar  el  sdlido  en 
movimiento se 'tiene  un  @tarrastrelt neto de entalpia  fuera  del 
sistema,  el  cual es muy  importante si se compara  con  la  cantidad 
de entalpia  que  puede  arrastrar  el gas de manera  individual,  ya 
que la capacitancia calorífica del sólido es mucho mayor que la 
del  gas,  de hecho: 

[=) 4000. 
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4.2 Obtenci6n  de los Resultado8 del Estado Estacionario del 
Regenerador  de  Tanque Agitado (RTA)  

Para obtener  los  resultados,  en  estado  estacionario,  del 
regenerador  la  tdcnica  utilizada  fue  diferente  ya  que  se  tiene  un 
modelo de parametros  aglomerados  formado  por  un  conjunto  de 
ecuaciones  diferenciales  ordinarias  no-lineales  de  primer  orden, 
y, por lo tanto,  es  factible  que se presenten  múltiples  soluciones 
para  el  estado  estacionario  [Luyben (1972), Perlmutter (1972)]. 

AdemBs,  fisicamente se tiene  la  presencia de un  retromezclado 
infinito, o un  mezclado  completo,  por  lo  que  se  cumplen  las 
condiciones  necesarias  para  obtener  multiplicidad. 

La forma  de construccih del  diagrama  de  bifurcación  fue 
suponer  que  el  reactor  opera  en  estado  estacionario y que  no 
existen  perturbaciones,  enseguida  resolver  el  modelo  dinámico 
hasta  conseguir  que  la  máxima  diferencia  entre  las  soluciones  a  lo 
largo  del  tiempo  no  fuese  superior  a 1. O * ' Cada  una  de  las 
soluciones  obtenidas  constituye  un  punto  del  diagrama. 

t 

Los resultados  del  estado  estacionario  del RTA se  muestran  en 
las  figuras 4.09  y 4.10, en  las  cuales  se  obseva  el  diagrama  de 
bifurcación  para  la  fracción  sitios  activos 8 s  (variable  de 
interés),  como  función  de  los  parámetros  de  concentración  de o, y 

temperatura  de  entrada,  adimensionalizados  de  la  siguiente  forma: 

para dos  condiciones  iniciales  diferentes  de  sitios  reducidos  a  la 
entrada  del  regenerador,  las  cuales se fijan  en  el  intervalo 
dentro  del  cual  caen  cuando se tiene  al  sistema  acoplado.  Para  el 
intervalo  de  operación  mostrado,  el  análisis se realizó  dando  como 
condicidn  inicial de integración  del  modelo  tanto  la  solución 
previa  como  una de valor  superior o menor,  según  el  caso,  al 
esperado. 
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De  las  gráficas  mostradas  puede  notarse  que  se  encontró 
multiplicidad  para  regiones  de  operación  que  no  son  de  interés, ya 

que se localizan  en  la  parte  izquierda  de  los  planos  de 
bifurcación ( O  S 13 4 0 . 7 ) ,  que  implican  una  alimentacidn 
deficiente  en  oxígeno, o bien  una  temperatura  muy  alta,  la  cual 
sale de las  condiciones  factibles de operación.  En  ambos casos, la 
fracción de sitios  regenerados'  es  del 45% o menor,  por  lo  cual  no 
es deseable  operar  en  esta  región. La región de operación 
propuesta  como  caso  base  está  en 6 P 2.5 y  se puede  observar  que 
presenta  reoxidación del orden  del 98 % de los sitios  activos. 

A pesar de que  en  el  regenerador se llevan  a  cabo  las 
reacciones de oxidación  a co y CO,, dada  la  pequeña  cantidad  de 
especies  adsorbidas  que  llegan,  la  temperatura  no  alcanza  a 
aumentar de manera  perceptible.  Además,  se  tiene  un  rápido 
movimiento  de  los  sólidos  debido  a  que  la  diferencia  de  tiempos  de 
residencia  entre los reactores  no  es  muy  grande,  lo  cual  favorece 
el  intercambio  de  entalpía  por  arrastre  del  que ya se  habló;  para 
el  diseño  final  del  sistema  esta  relación es :  

[ -  ] 3.7 

Un  motivo  adicional  por  el  que se controla la temperatura  es 
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que la  reoxidacidn  del  sitio  activo es una reaccidn  ligeramente 
endotermica (AHoxo = + 4.67  W / mol)  [Wolfarht y Hoffman (1980)  ; 

Hodnet (1985)  : Martin y Emig (1989)  J , por  lo  que  la  produccidn  de 
calor  por  la  oxidacidn  total de las  especies  adsorbidas  se  ve 
contrapuesta  por  la  absorcidn  de  este al momento  de la 
regeneracidn  del  sitio  activo. 

El  volumen  del  regenerador  juega  un  papel  importante  en  el 
diseño  del  sistema,  ya  que  el  reactor  requiere  de  un  suministro 
constante  de  sdlidos  para su funcionamientó,  alimentados  a  una 
razdn  fija,  por  lo  tanto,  el  tamaño  del  regenerador  es  el  factor 
que  da  el  tiempo  de  regeneración.  Un  punto  importante  a  notar  es 
que  los  resultados  obtenidos  para  el  regenerador  están  fuertemente 
influenciados  por  la  forma  del.  modelo  matemdtico  propuesto  para  el 
mecanismo  de  la  reacción. ÉSto se manifiesta  en  los  perfiles  de 
sitios  activos  en  este  aparato,  ya  que solo si  se  aumenta  mucho  el 
tamaño  del  regenerador  se  puede  llegar  a  conseguir  la  regeneración 
completa  del  sólido.  Recordando  las  expresiones: 

IR = k  e 
- E o x o / R T  

ox e r  coOn - k e es , -E’ oxo/RT 
oxo oxo 

se puede  notar  que  la  cantida.d de  catalizador  regenerado se mide 
de manera  directamente  proporcional  a  la  fracción  de  sitios 
reducidos €Ir, mediante  una  constante  de  proporcionalidad, koxCo,, 

cuya  ganancia  disminuye  con  el  tiempo.  Por  ello,  a  pesar de que  la 
tasa de reacción,  propuesta de manera  reversible,  sea  manipulada 
de tal.  forma  que  el  equi1ibri.o  quimico  promueva  la  regeneración, 
por  el  hecho  de  tenerse  una  ley  proporcional  de  tasa  de  reacción, 
siempre  quedará  un  margen, i. e ,  una  cantidad  de  catalizador  sin 
regenerar,  ya  que  el  error  encontrado  en  el  sistema, Or, no  se 
puede  disminuir  a  cero  utilizando  una  ley de control  proporcional 
[Luyben (1972) i Ogata (1980)  3, a  menos  que  se  tomara  la  ganancia 
con  un  valor  infinito,  lo que físicamente  supone  la  operación  a 
temperaturas  infinitas. 
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4.3 Solucidn al Modelo del Reactor de Lecho  Transportado  en 
Estado  Transitorio.  Arranque 

4.3.1 Aplicacidn del M9todo de las Caracterlsticas 

Para  proceder  con  la  solucidn  del  modelo  para  el  arranque  del 
reactor,  se  observa  que  las  ecuaciones  presentan  la  forma  de  un 
sistema  de  ecuaciones  diferenciales  parciales  hiperbólicas  de 
primer  orden.  Una  forma  conveniente  para  resolverlo  lo  constituye 
el  metodo  de  las  características  [Lapidus (1963)], mediante  el 
cual  el  sistema  descrito  puede  ser  transformado  en  uno  de 
ecuaciones  diferenciales  ordinarias  de  primer  orden. La aplicación 
del  m6todo  sobre  las  ecuaciones  se  realiza  encontrando  las 
trayectorias  características  asociadas  a  cada  ecuación,sobre  las 
cuales  la  influencia  de  una  de  las  variables  independientes  puede 
ser  evaluada  como  función  de  la  influencia  de  la  otra  variable 
independiente.  Como  ejemplo se aplica  el  método a las  ecuaciones 
de  conservación  de  masa  del  reactivo A (ecuaciones  la  y  2a): 

1) Tomando  la  dife=ncial  total de  XA  se tiene: 

dXA - dt + - ax A 
at ac de 

y  luego,  la  ecuación  (la)  (pág. 3 2 )  puede  reescribirse  como: 

2) Las  ecuaciones  anteriores  pueden  ser  consideradas  como 

simultáneas  sobre  las  variables at axA Y -  , y pueden  ser 

reescritas  como: 
ac 



ANALISIS DE LA DINANICA INDIVIDUAL  DE CADA  REACTOR 57 

c. I. 

e1 sistema  algebraic0 es lineal,  entonces,  se pide que para 
poder  obtener  mds de una solucibn,  el  determinante del 
sistema  sea  igual  a  cero,  de donde: 

con  lo  que  queda  definida la primera  trayectoria 
caracteristica. 

Luego, tomando  ahora la diferencial  total  de XA sobre  a lo 
largo de I y  sustituyendo la relacidn  dada en (19)  se tiene: 

Sustituyendo el resultado en la  ec.  (la): 

* 
XA (e= O ) =  XAi (l.lc) 

Aplicando  un  razonamiento  similar  a las ecuaciones para XAS: 

1)  Tomando la diferencial  total de XAS se tiene: 

y de la ecuación  (2a) (pág.. 32): 

#/ B (XA - XAS) - Da - 7 a  ( 1 / y )  1 e-Ta’ (l/y) X A ~  e s  - - 
K a  o 

de donde el determinante  característico es: 
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c. I. 

y por lo tanto, la segunda  trayectoria  caracteristica  se 
define por: 

- + $ I 1 1  

Sustituyendo  esto en  la diferencial  total  se llega a que: 

(2.  IC) 

Estas  nuevas  ecuaciones  siguen  utilizando  las  condiciones 
iniciales (1. la) , (1.2a) y (2. la) , (2.2a) , pero  ahora  tomando 
únicamente  una de  las  variables  independientes. Es importante 
notar  que el nuevo  sistema  de  ecuaciones  es  válido  sobre  las 
trayectorias  características  solamente, y la solución  completa se 
tiene  en cada  punto de intersección  de  éstas (fig. 4.11). 

L A P  
c a r a c t e r l s t i c a  I I 

i n t e r s e c c l b n  
A t  ( p u n t o  d e  s o l u c i b n )  

c a r a c t e r l s t i c a  I 

- 
O 1 . 0  ' E 

f i g .  # 4 . 1 1 .  Trayectorias  Características  y  puntos de solución 
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La integracidn  simultdnea de las ecuaciones  del  modelo a lo 
largo  de  las  trayectorias  caracteristicas  debe  hacerse  de  manera 
numerica  debido a la  no-linealidad de los  terminos  cineticos,  por 
lo  que  es  importante  notar  las  siguientes  relaciones  entre  las 
variables  independientes: 

Resolviendo  la  ecuacidn ( 1 9 )  para  la  trayectoria I: 

lo  cual  dd  la  relación  de  tamaños de  paso  durante  la  integración 
sobre  esta  trayectoria. 

Luego,  resolviendo  la  ecuación (20) : 

que  es  la  relación  de  tamaños  de  paso  durante  la  integración  sobre 
la  trayectoria 11. 

* 

Como  las  características  hasta  aquí  definidas  dependen 
unicamente de la  relación  de  velocidades  entre  el  gas y el  sólido 
( 6 )  , la  cual es  la  misma  para  todos  los  balances  desarrollados, 
tanto de materia  como  de  energía,  las  trayectorias  características 
de las  demás  ecuaciones  serán  las  mismas  que  las  de  los  balances 
de masa  para A.  

Aplicando  un  procedimiento  andlogo  al  resto  de  las  ecuaciones 
se construye  el  siguiente  sistema: 

c. I. 
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c. I. 

c. I. 

des 
dt I I I =  ” Da ({ e v v  a} + - T a  ( l / y )  1 e -za ’  ( 1  / y )  

XA&s - - 
Ka o 

c. I. 

X A S &  - - 1 e-raD ( ~ / y )  
Ka o e,} + 

8 ~ ( t =  O ) =  8ro 

(4.1~) 

( 5 . 1 ~ )  

( 6 . 1 ~ )  
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c. I. 

c. I. 

y(C= O ) =  yi 

c. I. 

(7. IC) 

(8. IC) 

ys ( t = O )  = y s o  (9. IC) 
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Habiendose  construido  las  ocuaciones  caracterlsticas  del 
sistema  se  procede a llevar a cabo su solucidn  mediante  la 
integracidn  utilizando un metodo  de  Runge-Kutta de 4 0 .  orden 
[Burden y Faires (1985)  ] I dado  que  se tiene un problema  de  valor 
inicial;  este  metodo se eligid  por  ser  sencillo  y  feci1  de 
implementar,  pero  dado  que los resultados  que  se  obtuvieron 
(ilustrados  en  la  siguiente  seccidn)  revelan  que  el  comportamiento 
del  reactor  es  casi isot&mico, entonces  el  sistema de ecuaciones 
puede  ser  tratado  como  semilineal (ver cap. 3 )  y  por  ello  resulta 
suficiente  obtener  la  solucidn de la  manera  propuesta [idem].  

Utilizando  como  aproximación  inicial  un  primer  perfil 
espacial,  el  cual  es  una  solución a pr ior i  en  estado  estacionario 
eligido  como  las  condiciones  de  operación  cuando no existe 
reactivo (n-c,) en  el  sistema,  por  lo  tanto  se  tiene  al  reactor 
funcionando  únicamente  con N2,, el  acarreador,  y  los  sólidos  que  se 
reciben  poseen  únicamente  sitios  activos, se realiza  una 
integración,  en  la  dirección  temporal  (trayectoria 11) , de manera 
simultánea  con  una  integración  espacial  (trayectoria I), la  cual 
parte de un A t  posteriar,  siguiendo  la  nueva  trayectoria.  Estas 
dos  trayectorias  se  encuentran  en  un  punto  (después de una 
longitud  del  intervalo  espacial  de  integración AC), en  el  cual  se 
tiene  una  nueva  aproximación de la  solución.  Enseguida,  se  parte 
de un nuevo  punto  de  la  trayectoria  espacial  inicial,  realizando 
otra  integración  sobre  tiempo,  y  la  nueva  integración  sobre 
espacio se realiza  tomando  como  condición  inicial  el  último  punto 
resuelto.  Este  procedimiento se continua  hasta  llegar  a  la 
longitud ( e  = l), la  cual es la longitud  adimensional  definida 
para  el  reactor. Aquí  se  ha  generado  un  nuevo  perfil  espacial  para 
cada  una  de  las  variables,  el  cual  se  utiliza  como  base  para  la 
siguiente  integración  temporal.  El  procedimiento se continúa, 
incrementando  un AT cada vez que se ha completado uno de los 
ciclos  anteriormente  descritos  hasta  que se alcanza  el  valor  de t 
final,  alimentado  al  programa  como  un  dato. 
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4.3.2 Perfiles X, 8, y para e1  arranque del RLT 

En lo que se refiere  a  las  simulaciones  para  tiempos  muy 
cortos, se encontrb  que  la  dindmica  seguida  por  el  reactor  de 
lecho  transportado  es  sumamente  rdpida,  de  tal  forma  que  el  tiempo 
de  residencia  juega  un  papel  muy  importante  en  las  condiciones  de 
operacidn  bptimas,  utilizandose  como  uno de los  parametros  de  la 
simulacibn.  Otro de los  factores  determinantes  para  el  diseño  del . 
reactor  fue  la  concentracidn  superficial  de  sitios  activos,  ya  que 
las  tasas de formación  de  productos  son  sumamente  rdpidas.  Debido 
al  movimiento  del  sólido,  al  ser  arrastrado  por  el gas, la 
velocidad  relativa  entre  las  fases  es  pequeña  (comparando  con la 
que se podría  obtener  en  un  lecho  fijo) , dando  como  resultado  que 
el  coeficiente de transferencia  de  masa  sea  pequeño;  por  lo  tanto, 
para  hacer  eficiente  al  sistema se necesita  utilizar  partículas 
pequeñas  para  tener  una  gran  area de transferencia  (recordando  que 
para  partículas  esféricas  el  área  específica  es av = - ) ;  además 
de  facilitar su arrastre  por  el  gas,  por  ello  el  diámetro  de 
partícula  cae  en  el  valor  de 125~. A  continuación  se  muestran los 
resultados  de  la  dinámida  seguida. 

6 
DP 

En  la  figura  4.12a  se  muestra  la  evolución de  los  perfiles  de 
concentración  del  reactivo  a  las  condiciones  base  de  la  simulación 
(ver  Apéndice A).  El  tiempo de  residencia  que se tiene  para  este 
caso es de O .  75 s .  Se puede  observar  que  la  dinámica  seguida  por 
el  reactor  es  sumamente  rápida,  ya  que  en  tan  solo 2.25 s .  se 
alcanza  una  magnífica  conversión (100 %) y  observando  la  figura 
4.12b se nota  una  muy  buena  selectividad  hacia AM (90 %) . Esta 
situación se ve  favorecida  porque  el  modelo  está  suponiendo  que  a 
la  entrada  del  reactor  llega  únicamente  sólido  cuya  fracción  de 
sitios  activos  es @S = 1. 8 s  exhibe  una  evolución  temporal  muy 
rápida  también (fig. 4.12~) , tenibndose la tendencia de que  los 
perfiles  alcancen  formas  muy  similares  a  las  que  se  tienen  para  el 
reactivo,  debido  a  que  estos  sitios  funcionan  como  tal  en  las 
reacciones "a" y 1131*. 
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La fraccidn  de sitribU adsarbidos de  reactivo, eA, presenta un 
rdpido  incremento  para el primer 82 de la  longitud  del  reactor y 
luego  observa  un  fuerte  decremento.  Esta  situacidn se debe a que a 
la  entrada  del  reactor el catalizador  llega "limpiott, i . e ,  con 
muchos  sitios  aptos  para  adsorcidn y ,  ademds,  aGn  no  tiene  una 
pelicula  de  reactivo  que  lo  rodee;  por  ello,  es  necesario  que el 
reactivo se transporte  desde  el  seno de la  fase  gas  hacia  la 
pelicula  que  se  est6  formando.  El  comportamiento  complementario 
para  el  reactivo  se  puede  observar  en  la  figura  4.12a,  en  la  cual 
la  concentración  en  la  vecindad  de  la  superficie  del  sdlido 
alcanza  valores  de  mas  del 60 %, i. e,  se está  formando  la 
pelicula,  en  el  primer 5 % de la  longitud.  Enseguida,  debido a la 
abundancia  de  sitios 86, la  reacción de adsorción  se  ve 
favorecida,  incrementando  los  sitios 8 A ,  con  la  consiguiente  caida 
en  la  concentración XAS y en  la  fracción de 8 s .  Una  vez  que  se 
tiene  al  reactivo  adsorbido se llevan a cabo  las  reacciones  de 
formacidn  de B, CO, coz (1 y 4 ) ,  con  lo  que se nota  el  decremento 
de la  fracción 8 A .  El  decremento  simultáneo de 8 A  y 8 s  significa 
que  se  tiene  la  formación  de  sitios  reducidos 8 r  por  la 
desactivación  parcial,  reversible  del  catalizador.  Las 
oscilaciones  presentadas  después  por  el  perfil  de 8 A  se deben a 
las  adsorciones  posteriores  de  reactivo,  aunque  debe  notarse  que 
sus  máximos  no  sobrepasan  al  primero  debido a la  menor 
disponibilidad  de  sitios  para  adsorción-reacción. 

La concentración  del  producto  (fig.  4.12b) se hace  importante 
después  del 10 % de  la  longitud  del  reactor,  simultáneamente  al 
primer  decrecimiento en la  fracción 8 A ,  y su máximo se desplaza 
hacia  la  salida  del  reactor  conforme  transcurre  el  tiempo. Los 

sitios 8~ presentan  un  comportamiento  semejante a XB pero  con  un 
valor  mucho  menor a 8 A  debido a la  buena  selectividad. 

Los perfiles  de  temperatura  no se graficaron ya que  se  obtuvo 
un  comportamiento  prácticamente  isotérmico,  teniéndose  variaciones 
del  orden  del O .  1 % ( O .  7 "C) tanto  para  la  fase  gas  como  para  la 
superficie  de  la  particula. 
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En  las  figuras 4 . 1 3  ae  muestra  el  efecto  que  tiene  el 
disminuir la velocidad  relativa  del  sdlido,  situacidn  considerada 
al  reducir 6 al 88 % y  aumentar  el  valor  del  coeficiente de 
transferencia  de  masa kg en un 20 Z respecto  de  los  valores  del 
caso  base.  El  efecto  que se  tiene  al  principio,  cuando  el 
catalizador  est4  nuevo,  es  casi  imperceptible  junto  al  caso 
anterior.  Sin  embargo,  al  seguir  la  evolucidn  de la operacidn  los 
perfiles  tienden  a  separarse,  provocando  que  el  punto  de  alcance 
se desplace  hacia  una  conversidn  menor  (el  punto  de  alcance  se 
define  como  el  momento  en  el  que  el  gas  que  contiene  reactivo 
alcanza  al  sólido  que  hasta  ese  momento se encontraba  inmerso  en 
una  atmdsfera  inerte), i . e ,  el  sistema,  aún  estando  controlado  por 
transferencia  de  masa,  denota  una  perdida  en  la  eficiencia  debida 
a  la  baja  en  la  cantidad de  catalizador,  cuyo  flujo  pasó  de  un 
valor de 290 g/s  hasta 250 g/s.  Puede  notarse  también  que  a  la 
entrada  del  reactor  la  película'  gaseosa  que  rodea  al  sólido se 
enriquece  del  reactivo  (fig. 4.13a) favoreciendo  la  adsorción  de 
éste  a  la  superficie  catalítica,  pero  provocando a la  vez  que  los 
sitios  activos  (fig. 4.13~) sufran  un  decaemiento  mas  violento  que 
en  el  caso  anterior,  teniéndose  que,  para  el  último  instante 
simulado,  a  tan  solo  un  11 % de  la  longitud  queda  un 17 % de  los 
sitios  disponibles  para  la  reacción. 

Los perfiles  de  producto  (fig.  4.13b)  muestran  el  efecto  del 
rápido  alcance  al  sólido  ya  que  durante  el  primer 4 % de  la 
longitud se puede  observar  una  buena  conversión,  pero  al  seguir 
avanzando se observa  una  pérdida  en  la  velocidad  de  formación de 
B, llegdndose  a  tener  una  baja  conversión  inclusive  en  el 18 % de 
la  longitud  para  el  intervalo  simulado.  Esta  tendencia se 
generaliza  con  el  tiempo  debido  a  la  falta de sitios  activos. 

Los perfiles  para los sitios 8~ y 8~ mantienen  practicamente 
el mismo  comportamiento  que  en  el  caso  anterior  pero  mostrando  una 
fracci6n  menor,  ya  que  la  cantidad  de  sitios  reducidos se 
increment6 de manera  mas  rápida. 
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La corroboracidn  de  la  influencia  de la cantidad de sitios 
sobre  la  dindmica  del RLT se muestra en la f i g .  4 . 1 4 ,  en la  que  el 
ndmero de sitios, Nv, fue  disminuido a un 26 % respecto  al  valor 
del caso base  (ver  apendice A) Observando  primeramente  la  figura 
4.14a se nota  que  la  conversidn  del  reactivo  tiende a disminuir a 
un valor  del 1 8  %, el  cual es alcanzado  aproximadamente  en  el 
primer 3 0  % de la  longitud  del  reactor.  La  concentraci6n  del 
reactivo  alrededor  de  la  superficie  del  sdlido  llega a alcanzar 
valores  hasta  del 7 2  % debido a la  falta de sitios  disponibles 
para  adsorción. 

Los perfiles  de  concentraci6n  para  producto  (fig.  4.14b) 
muestran  que a la  salida se tiene un valor  del 16 %, cantidad 
mucho  menor  al  caso  anterior  debido a la  falta de  sitios  activos, 
los cuales  estan  completamente  agotados  en  la  primera  cuarta  parte 
del  reactor  según se puede  observar  en  la  figura 4 . 1 4 ~ .  AdemAs,  la 
caida  en  la  cantidad  de  sitios se ve  de  manera  dramática  durante 
el  primer 10 % de la  longitud  del  reactor,  ya  que  al  haber  un 
número  menor de ellos su ocupaci6n se realiza de manera  mas 
violenta. El perfil  de  Sitios  adsorbidos  del  reactivo  muestra  que 
su fracción  ha  crecido  como se esperaba,  pero  su  número  absoluto 
es menor,  situación  reflejada  en  las  conversiones. Los perfiles 
para  los  sitios 8 B  se  comportan de manera  análoga. 

El  caso  de  un  arrastre  mas  violento  de  catalizador  por  el  gas 
se muestra  en  la  figura 4.15, en este  caso se consideró  una 
relacidn  de  velocidades 6 = 0.985 (116 % del  valor  en  el  caso 
base) , y un  coeficiente de transferencia  de  masa kg = O .  O99 cm/s 
(79 % del  valor  en  el  caso  base). Los resultados  muestran  un 
comportamiento  muy  similar  al  caso base, aunque l o s  perfiles  se 
observan  corridos  hacia  la  salida  del  reactor.  Básicamente,  se 
nota  la  influencia  del  tiempo de residencia del sólido,  ya  que  al 
ser menor se le  da  una  menor  oportunidad  al  transporte  gas-sólido 
y, por lo tanto,  aún  habiendo  una  cantidad  suficiente de sitios 
activos  (fig. 4.15~) las  conversiones de reactivo y producto 
tienden a disminuir  respecto  del  caso  base, i . e ,  cuando  la 
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relacidn de velocidades es S = 0.85. Este efecto puede ser 
observado tambidn  en  los perfiles para BA y Be cuyos valores se 
mantienen menores a los obtenidos en  el caso base. 

La figura 4.16 muestra la situacidn en la que el gas  es 
alimentado a una  velocidad menor (75 % respecto  de  su  valor  base), 
aumentando asf su  tiempo  de residencia de 0.75 S a 1s. Se  supuso 
que el arrastre del  sdlido segula siendo tan  bueno  como en el caso 
base.  El efecto  observado fue de  conversiones  muy  buenas (figs. 
4.16a y 4.16b), pero  se corrobord que la cantidad  de  sitios 
activos  disponibles  fija un mdximo al tiempo  de residencia,  ya que 
su  consumo  aumenta y se agotan (fig. 4.16~) y, por  lo  tanto,  una 
parte del reactor  permanece inutilizada. Tanto l o s  perfiles  para 
sitios  adsorbidos de reactivo como adsorbidos de producto  muestran 
valores  particularmente  altos para este  caso; sin embargo,  siguen 
la misma tendencia  observada para los casos anteriores.  Aún en 
este  caso,  en el que  se  tuvo la oportunidad de hacer  reaccionar a 
todo el reactivo  alimentado, la temperatura no superó los valores 
observados  para el caso base por lo que  tampoco  se graficaron sus 
perfiles. I) 

:aso UI - 350 cm S ,  6 - o. 8s. síawrlací6n de 1.10 =g. 
fig. 4.16a.  P e r f i l e s  de concentracibn de reactivo. 
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4.3.3 Planos de Fase para  el Caso Bass 
A fin  de  conocer  la  interaccidn  entre las variables  se 

elaboraron l o s  planos  de  fase y se sigui6 su evoluci6n  en  el 
tiempo.  Para su construccibn se emparejaron los resultados  que 
coincidian  en  tiempo y distancia  para  luego  graficar  una  en 
funcidn de la  otra. Los resultados se muestran  solo  para el caso 
base, el cual  fue  el  elegido  para  operar  en  conjunto al sistema  de 
reactores,  según se tratara  en  el  siguiente  capítulo. LA 

interpretación de los  planos  generados es la  siguiente: 

Tomando  como  ejemplo a la  figura 4 . 1 7 ,  se 'observa que  el 
punto  inicial  está  localizado  en ( O ,  1) , i. e ,  a la  entrada  del 
reactor  no se tiene  concentración  de  reactivo  en  la  película 
"estancada"  que  rodea  al  sólido,  además, se tiene  la  máxima 
fracción  de  sitios  activos  en  el  reactor,  ya  que  éstas  son  las 
condiciones de alimentación.  Según se avanza a lo  largo  del  lecho, 
se puede  observar  inicialmente  el  efecto  de  la  transferencia  de 
masa  desde  la  fase  gaseosa  hacia  la  superficie  del  sólido,  lo  cual 
provoca  un  aumento  en  la  concentración  alrededor  del  sólido.  Una 
vez  alcanzado  este  punto  se  tiene  un  decremento  en  ambas 
variables,  dado  que  se  está  perdiendo  reactivo de la  película,  el 
cual se está adsorbiendo  en  los  sitios  activos,  convirtiendo  estos 
en  sitios Q A .  Esta  tendencia  continúa  hasta  un  punto  en  el  que  la 
pendiente  cambia  bruscamente de signo,  punto a partir  del  cual  la 
concentración  del  reactivo  en  la  pelicula  disminuye, a la  vez  que 
se tiene  un  aumento  de  sitios  activos;  este  comportamiento se debe 
a que  justo  donde se localiza el cambio  de  la  pendiente se tiene 
la  longitud  en  la  que  el  gas  con  reactivo  está  alcanzado  al  sólido 
'nuevo',  el cual  hasta  el  momento  está  siendo  arrastrado por gas 
inerte  unicamente. Así, continuando  por  la  línea, se llega a un 
máximo  en  la  fracción  de  sitios  activos,  que a la  vez  coincide  con 
un  mínimo  en  la  concentración del reactivo y es el final  de  la 
línea.  Este  último  punto  está  mostrando  las  condiciones de salida 
del  lecho  transportado. 



0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.8 1.0 
I concentración del Faactivo 

f i g .  4.17. Plano de Fase XA vs. es 
* 

Si se  observa  el  Plano  de  Fase  para  la  concentración  de 
producto versus sitios  activos  (fig. 4.18) se  ve  un  comportamiento 
semejante,  pudiéndose  notar  los  mismos  puntos  característicos  que 
para  el  plano  descrito  anteriormente.  Nótese  que  el  punto  de 
alcance  del  gas  al  sólido  ‘nuevo’  vuelve  a  manifestarse  con  un 
cambio  brusco  en  signo  de  la  pendiente.  Pero  además,  las  primeras 
tres  trayectorias  graficadas  muestran  un  segundo  cambio  en  la 
pendiente,  reflejando  un  aumento  en  la  fracción 8 s  simultaneamente 
con  un  decremento  en la concentración.  Esta  parte de la 
trayectoria  está  reflejando  el  punto  en  el  que  el  gas  con  reactivo 
y producto aún no alcanza al sdlido y ,  por lo tanto, las 
trayectorias  simplemente  reflejan  la  ausencia  de  éste.  Las 
trayectorias  siguientes ya no muestran  ese  segundo  cambio, 
teniendose  que  terminan  en  el  momento  en  que  se  alcanza  la  salida 
del  reactor. 
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Analizando  ahora  la  figura 4.19, en  la  que  se  muestra  la 
relación  entre  los  sitios  activos  y los sitios  adsorbidos  del 
reactivo  se  puede  ver  a  la  entrada  al  reactor  localizada  en  el 
punto (1,O) que  es  cuando  solo se tienen  sitios  activos. 
Inmediatamente se nota  un  fuerte  enriquecimiento  de  sitios €h, 
reflejando  el  momento  en  que  el  reactivo  que  está  en  la  película 
rodeando  al  sólido  se  adsorbe,  Mas  adelante  en la trayectoria se 
observa  un  cambio  en la  pendiente,  debido  a  que  se  está  llevando  a 
cabo  el  paso  de  reacción  superficial.  Continuando  por  la 
trayectoria se observa  un  nuevo  cambio  en  la  pendiente,  el  cual 
coincide  con  el  punto de alcance  del  gas,  ya  que de ahí en 
adelante  la  fracción 8~ decrece  y  la  fracción 8 s  crece,  mostrando 
que no hay  reactivo  disponible en la  película  gaseosa. 
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La figura 4.20 es ld misma que la figura 4.19, pero  con los 
ejes invertidos a fin de  destacar  el  punto  de alcance. 
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fig.  4.20.  Plano de Fase 8. vs. 8~ 
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En la figura 4 . 2 1  se observa la relacidn  entre las 
concentraciones  en  la  vecindad  del  sdlido  para  el  producto y el 
reactivo. A pesar  de  que  la  entrada  al  reactor se localiza  en  el 
punto ( 1 , O )  , el  comienzo de la  trayectoria  casi  no se ve  debido a 
la  rdpida  adsorcidn  del  reactivo  a l o s  sitios  activos. A partir 
del  momento  en  que  esta  concentracidn ha bajado  al 90 %, el  tiempo 
transcurrido  es  el  suficiente  para  que  el  reactivo  adsorbido 
comience  a  reaccionar y, con  ello,  se  comience  a  manifestar  un 
aumento  en  la  concentracidn  del  producto.  Para  las  primeras 
trayectorias  este  aumento  tiene  un  mdximo,  seguido  por  un 
decaemiento  que  indica  que  el  gas  con  reactivo  aún  no  ha  llegado  a 
la  salida  del  reactor,  por  ello  este  comportamiento  solo  se 
observa  para  las tres primeras  trayectorias.  Las  siguientes 
trayectorias  no  presentan  la  etapa de decaemiento,  teniéndo  por  lo 
tanto  su  máximo  a  la  salida  del  reactor,  situación  que se observa 
para  los  perfiles de concentración  del  producto.  La  coordenada  de 
concentración  del  reactivo  a  la  salida  del  reactor  coincide,  por 
lo  tanto,  con  la  conversión  observada. 
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4 . 4  Re8ultados  para el Arranque  del  RTA 

A fin de poder  resolver  los  sistemas  acoplados,  el  modelo  del 
regenerador  fue  resuelto de manera  simultdnea  integrando 
numericamente  con  el  mismo  tamaiio de paso AT del  reactor.  Para 
este  aparato  los  parametros  mas  importantes  fueron la tasa de 
reoxidacidn  del  sitio  activo,  el  tiempo  de  residencia  del  gas  y la 
cantidad de sdlido  presente.  Estos  dos Utimos se  manejaron 
variando  el  flujo  de  alimentacidn  de  aire  y  el  volumen  del 
aparato,  así  como  la  fracción  ocupada  por  el  gas c Z ,  aunque  dado 
que  se  considera  que  el  lecho  opera  bajo  un  régimen  de 
fluidización  lenta, c 2  debe  tener  un  valor  alrededor  de 6 5  % 

[Miyauchi et al ( 1 9 8 1 )  ] , valor  que  fue  tomado  para  el  caso  base. 
Las condiciones de entrada  consideran  que  la  fracción  de  sitios 
activos  que  llega  del  reactor  es Bs = 0.001, las fracciones  de 
sitios  adsorbidos  son BA = 0 . 0 5  y 6 6  = 0.001 y  el  resto  se  calcula 
como  sitios  reducidos  por  balance. 

La estrategia  a  seguir  durante  el  análisis  de la dinámica  del 
regenerador  fue  la  de  estimar  una  constante  de  reoxidación  del 
sitio  catalitico,  la  cual  fuese  consistente  con  los  resultados 
experimentales  [Hodnet ( 1 9 8 5 ) ;  Emig  y  Martin ( 1 9 8 7 ) ;  Bej y Rao 
( 1 9 9 1 )  J .  Una  vez  obtenida se procedió  a  simular  el  efecto  de  la 
temperatura de operación  y  el  tamaño  del  lecho,  el  cual  fija  el 
tiempo de residencia  del  catalizador,  ya  que  su  suministro  es 
dependiente de las  condiciones  de  operación  del  reactor.  Para 
todos  los  casos  se  consideró  que  el  oxígeno  fue  suministrado  en 
exceso, ya  que  por  ser  tomado  del  aire  no  presenta  problemas. 

La figura 4 . 2 2  muestra los  perfiles de concentración  de 
oxígeno,  tanto  en  la  fase  gas  como  en  la  vecindad  inmediata  del 
sólido y los  perfiles de fracción  de  sitios  activos  para  el caso 
base,  con  lo  que  se  obtiene  un 9 6  % de fracción de sitios 
regenerada, lo cual  es  un  resultado  deseable. Los perfiles  de 
temperatura  no se muestran  ya  que  solo se registraron  aumentos 
menores  al 1 %, i. e , del orden de 6OC. 
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f i g .  4 . 2 2 .  P e r f i l e s  de arranque del RTA. Caso  base 

La figura 4 . 2 3  muestra  la  evolución  de  los  perfiles  para  un 
caso  en  el  que se tuviese  una  reacción  reversible  mas  importante 
de lo previsto, i. e, cuyo  factor de frecuencia  sea  del  orden  del 
10 O00 % respecto  al  valor  del caso base. Se observa  que  la 
fracción de sitios  reoxidados  a  la  salida  es  menor  a  lo  que  se 
puede  alcanzar  para  la  cinética  base,  ya  que 8 s  = 0.87 debido a 

una  constante  de  equilibrio  menor a la  deseada,  situación  que 
refleja  la  fuerte  dependencia  del  diseño  del  regenerador  con  la 
tasa de reacción. La temperatura de operación en este  caso  fue de 
45OoC ( 7 2 3  K) y su perfil  no se encuentra  graficado  debido a que 
no se observó una  variación  mayor al 1 % durante el intervalo 
simulado. 
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Temperatura de operaci6n de 693.15 K 
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La figura 4 . 2 4  muestra e l   e f e c t o  de aumentar l a  
temperatura de operacidn  del  regenerador a 42OoC ( 6 9 3  K) con l o  
que la  fraccidn de s i t i o s  regenerada se incrementa en un 1 I 
respecto a l  caso  base.  Este hecho corrobora  que, t a l  como e l  
reactor,  e l  regenerador tambibn es un sistema  controlado  por 
transferencia de masa, por l o  cual no es  necesaria s u  operacidn a 

temperaturas muy a l t a s .  

La figura 4 . 2 5  muestra e l   e f e c t o  de aumentar e l  volumen del 

regenerador a l  t r i p l e  respecto  del  caso  base,  llegándose a un 
valor de V, = 4 4 5 0  cm3. E l  resultado  obtenido es un l igero  aumento 
en l a  cantidad de s i t i o s  que s e  han regenerado (99 % )  , pero s i n  
l l e g a r   a l  100 % e n  e l  tiempo de residencia  propuesto,  por l o  que 
l a  operación de este aparato, mas costosa y que requiere una  mayor 
cantidad de gas  para  funcionar, no parece ser buena opción. 
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fig. 4.25. Perfiles de arranque  del RTA. Caso v2 = 4450 cm3 
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4 . 5  Conclusiones 

1) El sistema de reactores  propuesto es novedoso  desde  el 
punto de vista  de  que, a la  fecha,  aQn  no se han publicado sus 
modelos  matematicost  sin  embargo,  cabe  notar  que  la  corroboracidn 
de estos requiere  de  un  estudio  experimental  complementario. 

2 )  El  sistema de  reaccidn  propuesto  est&  formado  por  un 
mecanismo  triangular  complejo,  pero  sin  embargo  su  modelamiento 
puede  ser  llevado a cabo,  aún  en  un  sistema  de  reactores  acoplados. 

3 )  Se propuso  el  modelamiento  de  reactores  en  los  cuales  el 
catalizador  posee  movimiento, se construyeron  además  los  perfiles 
de  sitios  catalíticos  (activos y adsorbidos  tanto  de  producto  como 
de reactivo) a lo  largo  tanto  de  la  longitud  axial  del  reactor  asi 
como  del  tiempo  para  ambos  tipos de reactores,  pudiendose 
profundizar  en  el  comportamiento  de  éstos. 

4 )  La dinámica  seguida  por  las  especies  en  movimiento  es  un 
poco  mas  compleja  que  para  el  caso  de  reactores  de  lecho  fijo 
(desde  un  punto de vista  matemático),  dado  que  se  introduce  la 
velocidad de la  fase  sólida  como  una  nueva  variable,  lo  cual 
implica de manera  directa,  tomar  en  cuenta  el  flujo  másico  tanto 
del  gas  reactivo  como de los  sdlidos  que  llevan  los  sitios 
cataliticos.  Esto a su vez  da  la  posibilidad  de  caracterizarlos 
tanto  en  posición  como  en  tiempo,  obteniéndose un mejor 
conocimiento  del  desempeño  del  reactor. 

5) A pesar de haberse  manejado  reacciones  altamente 
exotérmicas,  como  es  el  caso de las  oxidaciones  de  hidrocarburos, 
la  formulación  del  modelo  en  base  al  movimiento de ambas fases 
permite  explicar  el  comportamiento  isotérmico  de  este  tipo  de 
aparatos,  aún  en  el  caso de considerar a cada  reactor  como 
adiabdtico. 
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6)  La cantidad de sitios cataliticos  disponibles en el  sblido 
NV fija  los  pardmetros de tiempo  de  residencia de gas y sdlidos  en 
el  reactor,  ya  que la incorrecta  utilizacidn de sitios  activos 
disminuye  la  productividad  del  sistema.  Una  mala  preparacidn  del 
catalizador  repercute  en  pbrdidas  de  eficiencia,  por  lo  tanto,  el 
diseno  del  sistema se basa en este  pardmetro, Nv, inferido  como 
funcidn  de  las  conversiones  obtenidas. A s i ,  a fin  de  poder  llevar 
a cabo  las  reacciones  propuestas  de  manera  eficiente,  en  un 
intervalo  de  conversidn  del 85 al 9 9 % '  para un  catalizador  del 
tipo  del  que  se  propuso, es necesario  operar  a  las  siguientes 
condiciones: 

a)el  flujo de  catalizador  debe  ser: 270 g/s S m s  S 300 g/s, 
b)la  cantidad  total de  sólidos  en  el  reactor  debe  ser: 
240  g Ms, 5 270 g 
c)la  cantidad  total  de  sólidos  en  el  regenerador  debe  ser: 
900 g 4 Ms2 5 1000 g, dando  así  un  tiempo de regeneración 
promedio  de 3.23 S 

7) El  regenerador es un  sistema  controlado  por  transferencia 
de masa  por  lo  que  no  es  necesario  que  su  temperatura de operación 
sea  mucho  mas  alta  que  la  del  reactor.  Inclusive,  dado que la 
energía  de  activación  de  la  reacción  de  reoxidación  del  sitio  es 
baja (6 .02  * l o 4  J/mol)  el  intervalo de temperatura de operación 
puede  ser  similar  al  del  reactor. 

8 )  En  el  intervalo de operación  propuesto,  el  regenerador  se 
comporta  de  manera  prácticamente  isotérmica,  debido  a  las  pequeñas 
cantidades  de  sitios  adsorbidos 8~ y eB, los  cuales  determinan  la 
cantidad  de  reactivos  disponibles  para  las  reacciones de oxidación 
indeseadas  (formación de co y co,) : esto  a su vez  determina  la 
cantidad de co que se oxida  de  manera  homogénea,  reacciones  todas 
que son  altamente  exotérmicas.  Ademds, su operación  cae  en  la 
región  de  estabilidad  de su diagrama  de  bifurcación, ya que  las 
zonas de múltiples  estados  estacionarios se presentan  a 
condiciones  de  operación  que  no  son  de  inter&. 



DINÁMICA DEL SISTEMA DE REACTORES ACOPLADOS 
CASOS DE SIMULACI~N 
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Este  capitulo  contempla  el  andlisis  de  la  dinarnica  del 
sistema  de  reactores  acoplados. Se siguen  tres  diferentes 
politicas  de  operacidn  en  el  orden en el  que se propusieron 
durante  el  desarrollo  del  trabajo, i . e ,  desde  la  primera  que 
result6  ser  la  mas  ineficiente,  hasta  la  tercera  que  por  ser 
la  mejor  se  consider6  como  el  caso  base  de  las  simulaciones. 
El  analisis  realizado  contempla  la  simulación  del  arranque 
del  sistema de reactores,  para  las  tres  formas  de  operacibn, 
evaluando  su  comportamiento,  seguido  de  un  analisis  de  la 
respuesta  transitoria  a  perturbaciones  tipicas  para  el  caso 
base. Se concluye  el  capitulo  dejando  como  resultados  el  caso 
base,  el  cual  constituye  el  mejor  diseño  del  sistema. Los 

resultados  obtenidos  para  las  simulaciones  de  las  tres 
políticas  de  operación  se  muestran  juntos a fin  de 
compararlos;  los  resultados  de  la  respuesta  a  perturbaciones 
del  sistema  operando  en  las  condiciones  base se muestran  con 
cada  variable  bajo  cada  perturbación. 

5.1 Simulación  de  las  políticas  de  operación 

-Caso de simulación 1 .  Se consideró  el  sistema  mostrado  en  la 
fig. 1.2, en  el  cual  el  reactor  opera  a 38OoC (653.15'K) y  se 
mantiene  a  esta  temperatura  por  estar  inmerso  en  un  baño  de  sales 
fundidas:  el  regenerador  opera  a  una  temperatura  de 450 'C 

(723.15'K) y se encuentra  inmerso  en  un  segundo  baño  de  sales. 
Ambos aparatos  reciben  la  alimentación  en  fase  gaseosa  a  la 
temperatura de su  respectivo  baño. Los tubos  que  sirven  para  que 
el  catalizador  viaje de un  reactor  al  otro se  consideran 
perfectamente  aislados, de tal  forma  que  la  temperatura  de  entrada 
de los  sólidos  a  cualquiera  de  los  reactores  es  aquella  a  la  que 
abandonó  al  otro. 

-caso de simulación 2 ,  Se consider6  al  mismo  sistema  pero  con  los 
reactores  aislados,  de  tal  forma  de  evitar  la  presencia  de  los 
baños de sales  fundidas. La temperatura  de  operación de cada  una 
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de  las  unidades se sigui6  considerando con el  mismo  valor  que  en 
el  caso 1 ,  la  entrada  de  la  alimentacidn  gaseosa se consider6  a  la 
respectiva  temperatura  de  operacibn. Se adiciond  ademds  un  sistema 
de  recuperacidn  de  calor  entre  los  tubos que transportan  al  sdlido 
entre  los  reactores,  de  tal  forma  que a la  salida  del  regenerador 
la  corriente  de  sdlidos  precalentara su entrada.  Esta  situacidn 
fue  simulada  suponiendo  que  la  alimentacidn  al  reactor  se 
encontraba  15OC  por  arriba de su temperatura  de  operación, y la 
alimentacidn  al  regenerador  se  realizaba  a  una  temperatura 15OC 

menor  a  su  temperatura  de  operacibn. 

-Caso de  simulación 3 .  Se consideró  al  sistema  constituido  por 
reactores  adiabáticos,  con  los  tubos de transporte  de  sólido 
perfectamente  aislados y sin interacción  entre s í ,  además,  ambos 
aparatos  operando  a  una misma temperatura,  la  cual  se  eligió  como 
la  temperatura  de  operación  para  el  reactor  en  38OoC. 

Los valores de los  parámetros  utilizados  para  la  simulacidn 
de  cada  uno de los  casos  descritos son aquellos  del  caso  base 
(listados  en  el  Apéndlce  A) , a  menos  que  se  especifique  lo 
contrario.  Cada  perfil  graficado  se  construyó  integrando  de  manera 
simultánea  los  modelos  acoplados,  para  ambos  reactores  durante  un 
tiempo  de  operación  de 7 . 0  segundos,  elegido  ya  que  después  de 
transcurrido  este  periodo  cada  aparato  había  alcanzado  su  estado 
estacionario.  La  dinámica  analizada se muestra  en  función  de 
tiempo y distancia  en  su  caso.  El  acoplamiento  de  los  modelos 
matemAticos se realizó  según  lo  especificado  (cap. 3). 

5.1.1 Perfiles X, 8 ,  y para  los  casos de simulación 

Los perfiles de Concentración  del  Reactivo 
A continuación se presentan  los  resultados del arranque  del 

sistema  para los tres  casos de simulación  propuestos.  Analizando 
como  primer  caso  la  conversión  del  reactivo  (fig. 5.01) se nota 
que  para  cualquiera  de  los  tres  casos de simulación  el  valor 
alcanzado  en el estado  estacionario  es  prácticamente el mismo 
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( 0 . 7 5  en el  caso 1 ,  0 . 7 6  en el  caso 2 y 0.77 en  el  caso 3 ) ,  el 
cual es mejor  que el obtenido al utilizar  reactores  de  lecho 
fluidizado  en  presencia  de  aire,  pero es inferior  al  que se 
obtiene  al  utilizar  reactores  de  lecho  fijo,  aunque  con las 
grandes  ventajas  de  la  selectividad y el  mejor  control  de  la 
temperatura.  Para  cualquiera de  los  tres  casos  el  arranque  es 
similar, observhdose una  alta  conversidn  a  la  entrada  del 
aparato,  la  cual  en  el  transcurso  del  tiempo  se  desplaza  hacia 
valores  menores;  sin  embargo,  para  el  caso 1 este  desplazamiento 
se muestra  mas  rápido  respecto  a  los  otros  dos  casos  debido a que 
el  catalizador  llega  a  la  temperatura  de  operación  del 
regenerador,  situación  que  no  se  presenta  en  los  otros.  Esta  baja 
paulatina  en  la  conversión  está  relacionada  con  el  establecimiento 
de  un  perfil  de  sitios  activos,  ya  que  en  el  momento  del  arranque 
del  sistema  a  lo  largo de todo  el  reactor  se  tiene  la  condición  de 
que 8 s  = 1, pero  después  de  transcurrdo  un  tiempo  a  las 
condiciones  de  reacción,  en  todo  el  lecho se tiene  que es < 1; 

inclusive  a  la  entrada,  ya  que  el  regenerador  regresa  sólido  con 
una  fracción  regenerada  del 97 % para  el  caso 1, del 97.5 % para 
el  caso 2 y  del 95 % para  el  caso 3 (fig. 5.05). 

Los perfiles  de  concentración  de  reactivo  en  la  película 
localizada  alrededor  del  sólido  difieren,  para  cada  caso,  en  su 
comportamiento  a  la  entrada  del  reactor  (fig. 5.02) , ya que  en  el 
primer  caso  se  tiene  un  enriquecimiento  mas  rápido  en  ésta, 
llegándose  inclusive  a  un  valor  de 0.7 para  el  estado 
estacionario,  seguido de una  adsorción  y  reacción  superficial 
rápidas  con  la  consiguiente  producción  de AM; pero  sin  embargo, 
aún  bajo  esta  situación  no se tiene  una  diferencia  apreciable  con 
la  operación  en  los  otros  dos  casos. 

Los perfiles  obtenidos  para  el  segundo  caso  simulado 
presentan  el  mismo  comportamiento  aunque de una forma menos 
violenta,  ya  que  la  diferencia  de  la  temperatura  a  la  que  llega  el 
sólido  al  reactor  respecto de su  temperatura de operación  no  es 
tan  grande  como  en  el  caso 1. Un  punto  importante a notar  en  este 
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sistema es que la llegada  del  catalizador  regenerado  no  altera el 
desempeho  de  manera  perceptible,  de  hecho  observando la grhfica  es 
dificil  detectar  el  momento  de  la  llegada  del  catalizador;  ademds, 
las  trayectorias  de  operacidn  difieren  solamente  en  el  primer 8 % 

de la  longitud  del  reactor  para  luego  ser  muy  similares  el  resto 
del  intervalo  simulado.  Esta  situacidn  se  debe a que a partir  del 
10 % de la longitud  del  reactor  la  diferencia de  temperatura  entre 
el  gas y el  sdlido  es  casi  imperceptible  (figs. 5.06 y 5.07). 

Para  el  tercer  caso de simulacidn  se  nota  un  comportamiento 
poco  drdstico  tambien,  pero  con  la  diferencia  de  que  la  maxima 
concentración  en  la  vecindad  inmediata  del  s6lido  supera  a  la  que 
se alcanza  para  el  segundo  caso,  ya  que se observa  un  valor  de 
0.625 contra  uno  de 0.58 respectivamente.  Esta  situacidn  se  puede 
interpretar  como  una  menor  tasa  de  adsorción  debido  a  que  en  este 
último  caso  la  llegada  del  catalizador al reactor  se  produce  a  su 
temperatura  de  operación.  Aún  así,  el  desempeño  del  reactor  bajo 
estas  condiciones  es  muy  similar  al  de  los  otros  dos  casos  con  el 
consiguiente  ahorro de energía  al  operar  el  regenerador  a  una 
temperatura  menor. * 

Las conversiones  a  producto  (fig. 5.03) muestran  un 
comportamiento  muy  similar  al  alcanzarse  el  estado  estacionario  de 
cualquiera  de  los  tres  casos  simulados,  aunque  el  arranque  se 
produce de formas  diferentes.  Para  el  primer  caso  simulado  se  nota 
la influencia de la  temperatura de alimentación  del  catalizador, 
ya que  el  cambio de los  perfiles  a  lo  largo  del  tiempo  se  muestra 
mas  drdstico  que  para  cualquiera de los  otros  dos  casos, 
teniéndose  una  situación  análoga  en  los  perfiles  medidos  en  la 
vecindad  del  sólido  (fig. 5.04). Para  las  simulaciones de los 
casos 2 y 3 el  cambio  en los perfiles  a  lo  largo  del  tiempo  es 
muy  suave,  tanto  para  los  medidos  en  el  seno de la fase gas como 
para  aquellos  medidos  en  la  vecindad  del  sólido y ,  nuevamente,  las 
conversiones  finales  obtenidas  cuando  ya se alcanzó  el  estado 
estacionario  no  difieren de manera  significativa,  ya  que  se  tiene 
de O. 67 para  el  caso 1 I O .  695 para  el  caso 2 y O .  697 para  el  caso 
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3 ,  lo cual  da un valor  de  selectividad  hacia el producto  deseado 
de 0 . 8 9  para  el caso 1 ,  0 . 9 1  para le caso 2 y 0 . 9 0  para  el  caso 3 .  

Esto  manifiesta  que  el  caso 3 es la mejor  opcidn  de  los  casos 
simulados, ya que  con un gasto  energetic0  menor y un  sistema  mas 
simple  exhibe  un  desempeiio  similar  al  del  segundo  caso. 

Los Pefiles de Sitios Activos 
Analizando  ahora  los  perfiles  para  los  sitios  activos  (fig. 

5 . 0 5 )  se nota  que  la  diferencia  en  las  temperaturas  de 
alimentacidn  de  sblidos,  respecto de la  temperatura  de  operacidn 
del  reactor,  provoca  para  los  casos 1 y 2 un  cambio mas drastico  a 
lo  largo  del  tiempo  que  el  que  se  observa  para  el  caso 3 ,  pero  a 
pesar de ello,  se  nota  que  a  la  entrada  del  reactor  hay  una  mejor 
utilizacibn  de  los  sitios  para  el  último  caso ya que  la  pendiente 
del  perfil  es  mayor  que  en  los  otros dos casos, i. e ,  los  perfiles 
se  localizan  a  una  mayor  conversión de reactivo  e  inclusive,  a  la 
salida  del  reactor se obtiene  un  valor  menor de 8 s  para  este  caso 
respecto  al  obtenido  para  los  casos 1 y 2 con  valores de O .  016, 

0.037 y 0.040 respectivamente.  Este  hecho  está  indicando  que  dado 
que  el  caso 3 no favoreae  las  reacciones  de  oxidación  total  a  la 
entrada  del  reactor,  situación  del  caso 1 y quizá  del  caso 2 ,  y 
además  al  inicio  la  adsorción  del  reactivo se realiza  a  mayor 
concentración  que  en  el  caso 2 ;  este  primer  paso  de  la  cinética, 
uno  de  los  mas  importantes,  se  realiza  de  mejor  manera  para  el 
caso 3 ,  resultando  que  se  tiene  una  mejor  cin6tica  global. A s í ,  a 
pesar  de  que  la  fracción 8 s  a  la  entrada  del  reactor  es  menor  para 
el  caso 3 ,  debido  a  la  buena  utilización de sitios  activos, se 
nota  un  resultado  equivalente  a  cualquiera de los  otros  dos  casos 
que  utilizan  una  mayor  cantidad de energía  para su operación. 

Al  observar  los  perfiles de temperatura de la  corriente 
gaseosa  (fig. 5 . 0 6 )  se nota  un  cambio  sumamente  drástico a la 
entrada  del  reactor  para  el  caso 1, el  cual  es  controlado  por  el 
baño  de  sales  fundidas  (recordando  que  este  sistema  no  funciona  de 
manera  adiabática),  lo  que  provoca  que  una  vez  alcanzado  el  estado 
estacionario,  dado  que  el  punto de produccibn  mas  importante es el 
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principio  del  reactor,  se  tenga una operacidn llfriatl del  aparato, 
que  aunado  a  la  mala  utilizacidn de los  sitios  activos  no  favorece 
a la  cindtica.  Esta  situacidn  sugiere  que  seguir  esta  politica  de 
operacidn  es  un  error,  ya  que  una  buena  parte  del  calor  que  se 
suministrd  al  sdlido  en  el  regenerador  debe  ser  eliminado  por  la 
chaqueta  del  reactor  teniendose un desperdicio  de  energia.  Para  el 
caso 2 la situacidn  es  completamente  diferente,  ya  que  el  estado 
estacionario  se  alcanza  casi de inmediato,  teniendose  cambios  solo 
en  el  primer 10 % de  la  longitud  del  reactor.  La  llegada  del 
sdlido  mas  caliente  provocd  un  aumento  de  temperatura  de  tan  solo 
un 4 % (15OC) según  se  esperaba,  dado  que  la  operación  se 
manifestó  practicamente  isot6rmica  para  todos  los  casos.  Para  el 
tercer  caso  de  simulación  el  aumento  registrado  en  la  temperatura 
en  la  fase  gas  fue  de  tan  solo  un O .  5 % (2OC) , lo  cual  está  de 
acuerdo  con  los  resultados  publicados  para  oxidación  parcial  de 
o-xileno  en  presencia  de  oxígeno  gaseoso  [Wainwrigth  y  Hoffman 
(1974)], reacción  que  pudiese  resultar mas exotérmica  aún. 

I) 

Los Perfiles de Temperatura 
Los perfiles  de  temperatura  en  la  superficie  del  sólido  (fig. 

5 . 0 7 )  muestran  nuevamente  comportamientos  drásticos  para  los  casos 
de simulación 1 y 2 y un  cambio  muy  suave  para  el  caso 3. A la 
salida  del  reactor  se  tiene  que  el  sólido  presenta  una  temperatura 
casi  imperceptiblemente  superior a la  del  gas [ (Ts - T) < 3OCJ  en 
todos  los  casos, lo que  indica  que  la  parte  final  del  aparato, 
donde  las  reacciones  ya  no  son  tan  importantes,  funciona  como  un 
intercambiador de materia  y  energía  entre  fases, lo cual  es 
opuesto  a lo que  sucede  a su entrada. 

Los Perfiles de Regeneración 
Los perfiles  de  regeneración  (fig. 5 . 0 8 )  manifiestan  que  el 

tamaño  superior  .del  regenerador  influye  en la dinámica global del 
sistema,  ya  que  aunque  en  el  caso 3 su  temperatura  de  referencia 
es de 38OoC (653.15OK) , a  diferencia  de los  otros  dos  casos  cuyo 
valor  es  de 45OoC (723.15'K) , los  perfiles  adimensionales  de 
temperatura se comportan de la  misma  forma.  En  cualquiera de los 
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tres  casos  simulados  la  influencia  del  reactor  sobre  el 
regenerador  se  nota a los 1 . 3 8  S ,  que es el  momento  en  que  los 
sdlidos  han  cruzado  el  lecho  transportado ( 0 . 8 8  S )  mas  el  que  les 
torna cruzar  el  tubo  que  comunica  ambos  aparatos ( 0 . 5  S )  [Este 
dltimo valor  podria  ser  variado si las  condiciones  de  diseño  as1 
lo requiriesen].  El  tiempo de circulacidn  de  los  sdlidos  entre 
reactores se eligi6 de manera  que  coincidiese  con  aquel  necesario 
para  que  la  pelicula  que  rodea al sdlido  alcanzara  una 
concentracidn  de  oxígeno  casi  igual  a  la  del  seno  de  la  fase  gas. 
En  este  aparato  se  considera  una  mayor  fracción  de  sólidos  que  en 
el  reactor,  además  de  una  fluidización  lenta  en  lugar  de  un 
arrastre  violento,  lo  que  puede  provocar  que  la  película  estancada 
gaseosa  que  rodea  a  los  sólidos  sea  mas  gruesa  que  en  el  reactor, 
o bien,  si  existe  un  retromezclado  que  los  gradientes  de  potencial 
para  los  flujos  de  materia  y  energía  (gradientes  de  concentración 
o temperatura)  no  sean  aquellos  que  se  estimaron  como  promedio, 
por  lo  que  los  coeficientes  de  transferencia  de  masa  y  calor 
fueron  considerados  con un valor  menor  al  que  se  consideró  en  el 
reactor,  aproximadamente  del 60% de  estos  últimos.  La  dinámica 
observada  en  el  regenerador  es  mas  lenta y la  cantidad de  aire  se 
suministra  con  un 100 % de exceso,  por  lo  que  los  perfiles  de 
concentración  de  oxígeno  en  ambas  fases  son  muy  similares. 

La cantidad  de  sitios  regenerados  no  difiere  notablemente 
para  los  tres  casos,  según se observó,  pero  se  manifestó  el  margen 
de conversión  provocado  por  la  forma  del  modelo  cinético  de 
regeneración,  según  se  explicó  en los  capítulos  anteriores.  El 
estado  estacionario  alcanzado  mostró  ser  similar  para  cualquiera 
de los casos  simulados, no observándose  comportamientos  de  disparo 
o apagado  del  regenerador  en  los  casos 1 y 2 que  reciben  sólido  a 
temperatura  diferente  a  la  de  operación.  El  caso  de  simulación 3 

mostró  ser  ventajoso de nuevo  al  ser  utilizado el sistema acoplado 
RLT-RTA. Finalmente  cabe  notar  que  para  todos  casos  simulados  se 
obtuvo  un  comportamiento  isotérmico  para  el  regenerador  también, 
ya que  a  lo  largo  del  tiempo  no  se  registraron  cambios  en la 
temperatura  mayores  al O.  5% ( 3 .  O°C) . 
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5 . 2  Simulacih de perturbaciones al caso base 

Una  vez  elegido  el  caso  base de operacidn  del  sistema  de 
reactores  se  procedid a analizar su respuesta a tres 
perturbaciones  tipicas  probables a suceder  en  el  sistema: 

a)aumento  en  funcidn  escaldn de la  concentracidn  del  reactivo 
en  la  alimentacidn  del  reactor a un  valor  del  doble  del  caso 
base,  las  demAs  condiciones  permanecen  inalteradas, 

b)aumento  de  la  temperatura  del  gas  alimentado  al  reactor 
siguiendo  una  función  rampa,  hasta  alcanzar  un  valor  del 115% 

del  que se  tiene  para  el  caso  base  en  un  tiempo  adimensional 
de 6 veces  el  tiempo de residencia,  esto  representa 57OC, 

c)mismo que en  el  inciso  b) , pero  además  el  regenerador 
recibe  una  perturbación  análoga. 

5.2.1 Resultados  de l o s  casos de  perturbación 
I) 

A continuación se muestran  los  perfiles  de  concentración, 
sitios  activos y temperatura  obtenidos  mediante  la  solución 
simultánea  de  las  ecuaciones  del  modelo  desarrollado,  contemplando 
las  perturbaciones  descritas  para  las  variables  seguidas. 

Las figs. 5 . 0 9  muestran  la  comparación  de  los  perfiles de 
concentración  de  reactivo  en  la  corriente  gaseosa y en  la  vecindad 
inmediata  a  la  superficie  catalítica  con  respecto de la  posición 
axial y como  función  del  tiempo,  variables  todas  adirnensionales. 
El perfil  establecido  en  la  corriente  gaseosa  presenta  la  forma 
típica  obtenida  en  un  reactor  tubular y ,  además, se mantiene  casi 
sin  modificación  ante  las  perturbaciones  simuladas. La f i g .  5 . 0 9 ~  

posee  una  diferente  escala  para  contemplar  la  entrada:  sin 
embargo, se puede  notar  que  la  cantidad  convertida  del  reactivo  es 
casi  la  misma  que  para  los  otros  dos  casos.  El  perfil  en  la 
superficie  del  catalizador  muestra  un  comportamiento  interesante 
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al inicio de  reactor,  ya  que el sdlido  proveniente  del  regenerador 
se  alimenta  limpio,  y  por  lo  tanto 88 tiene  una  competencia  entre 
el  tiempo  de  adsorcidn  y  la  reaccidn  superficial,  reflejandose  en 
un  rdpido  ascenso  seguido  de  un  perfil  similar  al  de  la  corriente 
gaseosa,  presentandose  comportamientos  muy  semejantes  para 
cualquiera  de  los  tres  casos. 

El  perfil de concentracih del  producto  se  muestra  en  las 
figs. 5 . 1 0 ,  estableci6ndose  como  se  espera  para  un  reactor  tubular. 
Tambih en  este  caso  se  nota  la  estabilidad  del  sistema  a  las 
perturbaciones, y ademas  se  observa  que la buena  selectividad  no 
se pierde  para  ninguno  de  los  tres  casos. 

El  perfil de  fracción  de  sitios  activos  en  el  reactor 
mostrado  en  las  figs. 5.11 revela  que  esta  variable  posee  una  gran 
influencia  sobre la dinámica  global  del  sistema,  ya  que al tenerse 
reacciones  muy  rápidas  se  establece  un  delicado  juego  entre  la 
velocidad de  transferencia  de  masa  en  la  interfase y la  tasa  neta 
de reacción  la  cual,  sin  embargo, se ve  frenada  por  la  reducción 
en  el  valor de la  frac,ción  efectiva de sitios  disponibles  para 
reacción, los cuales  no  se  regeneran i n  situ (fig 5.11 a). Estos 
perfiles  presentan  la  misma  forma que los  de  concentración  del 
reactivo,  debido  a  que  no se tiene su regeneración. 

Los perfiles  de  temperatura  muestran,  en  las  figs. 5.12 , que 
para  los  casos  con y sin  perturbar  la  concentración  de 
alimentación  el  sistema  de  reactores se puede  considerar  como 
isotérmico.  En  el  caso  mostrado  en  la  fig.  5.12b se nota  que  dada 
la  amplia  diferencia  entre  las  capacitancias  caloríficas de las 
fases  presentes,  el  sistema  se  aleja  del  estado  estacionario 
inicial  a  una  velocidad  sumamente lenta,  lo  cual  le  confiere  la 
estabilidad  observada  en  los  resultados  para  las  demás  variables. 

Las figs. 5.13 muestran  el  comportamiento  del  regenerador,  el 
cual  es  casi  el  mismo  para  cualquiera  de  los  tres  casos  simulados. 
En  la  fig. 5.13b se nota  nuevamente  el  efecto de la  diferencia de 
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capacitancias  calorificas  al  no  lograrse  alejar  notoriamente  el 
comportamiento  del  estado  estacionario  que  se  alcanza  sin 
perturbaciones. 

De  los  resultados  hasta  aqui  expuestos  se  puede  notar  que  el 
efecto  neto,  en  este  sistema  en  particular,  de  tener  un  sistema  de 
circulacidn  de  sdlidos  es  el de incluir un arrastre  de  entalpía, 
generada  en  las  reacciones  exot6rmicas  de  oxidaci6n y consumida  en 
la  reacci6n  endotérmica  de  regeneraci6n  de  los  sitios  activos,  lo 
cual  no  permite  que  el  s6lido  actue  como  un  acumulador de energía, 
evitandose  asi la formacidn  de  puntos  calientes y el 
correspondiente  disparo  del  reactor  como  sucede  en  los  reactores 
de lecho  fijo  [Lee  et  al (1985)  1. Además,  dado  que  el  número  de 
sitios  activos  disponibles  en  el  catalizador  determina  el  tiempo 
que se utiliza  para  reacción  química,  esto  añade  que  el  tiempo  en 
el que  el  sólido  puede  acumular  energía  sea  corto.  Desde  el  punto 
de  vista  de  la  selectividad,  se  observó  que  fue  mejor  aún  que 
cuando  se  utiliza al reactor  de  lecho  transportado  únicamente 
[Wainwright y Hoffman (1974)], i . e ,  cuando se realiza  la  oxidación 
en  presencia  de  oxígeno  gaseoso  con  regeneración i n  s i t u  del 
catalizador. 
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5.3 Conclusiones 

1) El  sistema de reactores  propuesto  para  realizar la 
oxidaci6n  parcial de n-butano es factible,  aunque  el analisis aqui 
realizado  se  limita  a  una  produccidn  de  aproximadamente 7 0  kg/dia 
de anhidrido  maleico,  una  escala  piloto  del  proceso. 

2 )  Los sistemas  de  ecuaciones  del  modelo se pueden  tratar  de 
manera numerics, a h  utilizando  m6todos  sencillos  de  integracidn 
como  es  el  caso  del  Runge-Kutta  de 40. orden,  debido  a la 
particular  isotermicidad  de  la  operacidn  presentada  por  el 
sistema, la cual  está  respaldada  por  resultados  experimentales. 

3 )  La evolución  en  el  tiempo  de  los  perfiles  de 
concentración,  temperatura y fracción de sitios  activos  es 
diferente  para  cada  uno de los  tres  casos  simulados;  sin  embargo, 
el  resultado  global de la  operación  es  muy  similar,  por lo tanto, 
para  llegar  a  tener  un  conocimiento  profundo de la  operación  del 
sistema  es  necesario  analizar  el  comportamiento  dinámico,  a  lo 
largo de la  longitud  característica  para  el  caso  del  sistema  de 
parámetro  distribuido (RLT) y  del  tiempo  para  ambos,  de  tal  forma 
que se puedan  interpretar l o s  resultados de una  forma,  integral, 
i. e ,  la  explicación  de  la  diferente  influencia de las condiciones 
sobre  los  resultados  obtenidos  solo  se  puede  conocer  an'alizando  la 
interacción  entre  las  variables  dentro  de  los  reactores,  y  no  solo 
a  la  salida  de  estos. 

4 )  La  conversión  del  reactivo  es  del  orden  de  la  que  se  puede 
obtener  utilizando un reactor  de  lecho  fijo  pero  la  selectividad 
hacia  el  producto  deseado y el  cotrol de la  temperatura  hacen que 

este  sistema  se  note  ventajoso  sobre  los  sistemas  que  utilizan  un 
solo  reactor. 

5 )  El sistema de circulación de sólidos  proporciona 
estabilidad a los  reactores  al  llevar  a  cabo un arrastre  neto  de 
entalpía,  permitiendo  así  un  control mas sencillo  de la 
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temperatura de operacidn y ademds,  garantiza  que la selectividad 
no se pierda.  AdemAs, se dispone  de un tiempo  limitado  de 
generacidn  y  acumulacidn de calor  por el sblido,  ya  que se 

presenta  el  agotamiento de los sitios  activos, los cuales  no  son 
regenerados in situ, y  la  consiguiente  caida  en  la  tasa  de 
reacci6n.  Este  efecto  provoca  que  la  fraccidn  de  sitios  activos 
del  catalizador  pueda  ser  tratada  de  manera  an6loga  a  un  reactivo. 

6) Este  modelo  permite  estimar, de manera  independiente,  las 
cindticas de oxidacidn  parcial  del  hidrocarburo y de  reduccibn 
oxidación  de  los  sitios  cataliticos  del  catalizador  en  un  sistema 
prácticamente  isotérmico.  Dado  que  experimentalmente se ha 
comprobado  que  las  reacciones  de  oxidación  parcial  de  hidrocarburos 
proceden  via  el  mecanismo REDOX [Simard  et  al ( 1 9 5 5 ) ] ,  la 
implementación  del  modelo  del  sistema  de  reactores,  incluyendo  a 
la  cinética de la  reacción  como  un  submodelo,  permite  que  mediante 
la  medición de  las  variables  a  lo  largo de la  posición  axial  del 
lecho  transportado  se  tengan  estimaciones  del  proceso de 
transferencia de materia  interfacial y reacción  química.  Dado  que 
el  primero de ellos  ,puede  ser  estimado  también  de  manera 
independiente,  e  inclusive  correlacionado,  se  sigue  que la 
estimación  individual  de  la  cinética  de  la  reacción  es  posible. Si 
además  se  puede  proponer  que  los  patrones de flujo  en  el  lecho 
fluidizado  son  modelables  como si se tratara  de  un  reactor 
continuo de tanque  agitado, o bién, si se tiene  un  modelo 
satisfactorio  para  este  aparato,  entonces se sigue  que  en  este 
aparato  también es factible  obtener de manera  independiente, i. e ,  

sin  tener  involucrada  a  la  transferencia de masa  interfacial,  la 
cinética  de  la  reacción de reoxidación  del  catalizador. 
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El  modelo  desarrollado  para el sistema de reactores acoplados 
contempla, entre sus  caracteristicas importantes, la de  ser 
dindmico y heterogheo, i, e, las  condiciones de operacidn en  el 
estado estacionario se  obtuvieron  mediante la integracidn  de los 
sistemas  de ecuaciones que  describen a cada  reactor a lo largo de 
un intervalo de tiempo  largo  (de 600 a 1200 veces el tiempo  de 
residencia del gas en  el reactor, el cual  es el tiempo  base de las 
simulaciones realizadas, asi  como  de la adimensionalizaci6n  de  los 
modelos), pudiendose observar  fendmenos  como la isotermicidad de 
la operaci6n, eplicada en  los  capitulos  anteriores; adembs, se 
pudieron  variar las relaciones de velocidad entre el gas y el 
sblido,  tenibndose  con  ello  una  interpretación de casos  de 
diferente  tiempo de contacto  entre  las fases, parámetro sumamente 
importante para los fenómenos de transporte  interfaciales, ya que 
determina el tiempo real del  que se dispone para llevar a cabo la 
reacci6n  (debido al control  por  transferencia de masa que retarda 
la respuesta del sistema), así  como  para la transferencia de calor 
en la interfase, de la que  depende la isotermicidad de  la 
operaci6n. I) 

La comparación de l o s  resultados  obtenidos  en  este trabajo 
con aquellos  que se obtienen al considerar al sistema  constituido 
por reactores seudo-homogéneos [López-Isunza ( 1 9 9 0 ) ]  demostró  que 
bajo este  otro  enfoque  el  incremento de temperatura  durante la 
simulaci6n del arranque del reactor  puede  ser  mayor,  llegándose a 
obtener  valores de hasta 12OC para  las  condiciones de operación 
del  caso 1 modelado en este trabajo. Además, aún  incluyendo en  el 
modelo el movimiento de la fase sólida, la variación de  la 
velocidad relativa entre fases no  se puede irnplementar de manera 
simple, ya que la seudofase  reaccionante  cambia sus propiedades 
netas  en función de esta velocidad, i. e, cuando  se  disminuye la 
relaci6n (US / ug) tanto la densidad  como la capacidad calorifica 
de la fase se ven incrementadas. Además, el tiempo  de 
transferencia de masa se  ve incrementado  por esta situación, por 
lo que  debe  ser incluida como un  posible  mejoramiento en  la 
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afectividad  del  sistema  reaccionante,  pero  con la consiguiente 
disminucidn  proporcional en la  cantidad  de  citios  disponibles,  ya 
que  segdn se demostrd,  el  aumentar  el  tiempo  de  residencia  del 
sdlido  en  el  reactor  tiene un efecto similar a  perder  sitios 
cataliticos  debido al agotamiento  acelerado de Bstos.  Por  ello,  se 
puede  afirmar  que  la  implementacidn  de  los  modelos  heterogeneos,  a 
pesar  de  aumentar  el  número  de  ecuaciones  que se deben  resolver 
simultaneamente, es ventajosa  desde  el  punto  de  vista  de  la 
simplicidad  para  ponderar  las  propiedades de la  mezcla  reactiva y 

la  capacidad  interpretativa  que  se  gana. 

6.1 Compendio  de  Conclusiones 

1) El  sistema de reactores  propuesto  es  novedoso,  ya  que a la 
fecha,  aún  no se dispone  de  modelos  matemáticos  satisfactorios 
publicados. 

2 )  El  sistema de reacción  propuesto  está  formado  por  un 
mecanismo  triangular  complejo,  para  el  cual  aún  no  se  han 
publicado  expresiones  cinéticas  satisfactorias.  Además,  no se ha 
publicado  el  modelo de un  sistema  de  reactores  que  separe  los 
pasos RED y OX del  mecanismo  de  la  reacción de oxidación  parcial 
de n-butano. 

3 )  Se propuso  el  modelamiento  de  reactores  en  los  cuales  el 
catalizador  posee  movimiento,  se  construyeron  además  los  perfiles 
de  sitios  catalíticos  (activos y adsorbidos  tanto  de  producto  como 
de reactivo)  a  lo  largo  tanto  de  la  longitud  axial  del  reactor  asi 
como  del  tiempo  para  ambos  tipos  de  reactores,  pudiendose 
profundizar  en  el  comportamiento  de  éstos. 

4 )  La dinámica  seguida  por  las  especies en movimiento es mas 
compleja  que  para  el  caso  de  reactores  de  lecho  fijo  (desde  un 
punto de vista  matemático)  dado  que  se  introduce  a  la  velocidad  de 
la  fase  sólido  como  una  nueva  variable,  lo  cual  implica  de  manera 
directa,  tomar  en  cuenta  el  flujo  másico  tanto del gas  reactivo 
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como de los  sdlidos  que  llevan  los  sitios  cataliticos,  esto  a su 
vez  da la  posibilidad de  caracterizarlos  tanto  en  posicidn  como  en 
tiempo,  obteniendose  un  mejor  conocimiento  del  aparato.  Gracias a 
esto pueden  ser  explicados  inclusive  resultados  inesperados,  como 
es el  caso  de  la  isotermicidad  en  la  operacibn. 

5) A pesar  de  haberse  manejado  reacciones  altamente 
exotermicas,  como  es  el  caso  de  las  oxidaciones  de  hidrocarburos, 
la  formulación  del  modelo  en  base  al  movimiento  de  ambas  fases  y  a 
la  auscencia  de  oxígeno  gaseoso  da  la  capacidad  de  explicar  el 
comportamiento  isotérmico  de  este  tipo  de  aparatos,  aún  en  el  caso 
de considerar  a  cada  reactor  como  adiabático.  esto  es  debido a que 
la  fracción  de  sitios  activos de catalizador  es la cantidad  de  la 
que  depende  la  tasa  de  reacción,  y  al  no  tenerse  su  regeneración 
in-situ se  consumen  como lo hace  un  reactivo;  siendo así, el 
tiempo  de  acumulación  de  calor  del  que  dispone  el  sólido  es  mucho 
menor  al  observado  en  otro  tipo  de  reactores.  Aunado  a  esto  está 
el  fenómeno  de  remoción de calor  debido  al  movimiento  de  la  fase 
sólida. 

4 

6) La cantidad  de  sitios  catalíticos  disponibles  en  el  sólido 
fija los parámetros  de  tiempo  de  residencia  de  gas y sólidos  en  el 
reactor, ya que  la  incorrecta  utilización  de  sitios  activos 
disminuye  la  productividad  del  sistema.  Una  mala  preparaciin  del 
catalizador  repercute  en  pérdidas  de  eficiencia,  por  lo  tanto,  el 
diseño  del  sistema  se  basa  en  este  parámetro, Nv, inferido  como 
función  de  las  conversiones  obtenidas.  En  este  punto  cabe  aclarar 
que  el  modelo  de  los  sitios  activos  para  explicación  de  la 
actividad  catalítica  no  es  mas  que  una  proposición  que  a  la  fecha 
ha  funcionado,  sin  embargo  el  presente  estudio  se  encuentra 
abierto  a  recibir  mejores  interpretaciones  del  fenómeno de la 
catblisis,  asi  como  del  entendimiento de las  reacciones  químicas. 

7 )  En  los  casos  particulares  simulados,  el  regenerador  se 
comporta  como  un  sistema  controlado  por  transferencia de masa  por 
lo  que  no  es  necesario  que  su  temperatura  de  operación  sea  mucho 
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mas  alta  que  la  del  reactor.  Inclusive,  dado  que la energia  de 
activacidn  de  la  reaccidn  de  reoxidacidn  del  sitio  es  baja ( 6 . 0 2  * 
10' J/mol)  el  rango de temperatura  de  operacidn  puede  ser  similar 
al  del  reactor. 

8 )  En  el  intervalo  de  operacidn  propuesto,  el  regenerador  se 
comporta  de  manera  practicamente  isotdrmica  debido  a  las  pequeñas 
cantidades  de  sitios  adsorbidos eA y B e ,  los  cuales  determinan  la 
cantidad  de  reactivos  disponibles  para  las  reacciones  de  oxidacidn 
indeseadas  (formacidn  de co y co,) , lo  que  a  su  vez  determina  la 
cantidad  de co que  se  oxida  de  manera  homogénea,  reacciones  todas 
que  son  altamente  exotérmicas. 

9 )  El sistema  de  reactores  propuesto  para  realizar  la 
oxidacidn  parcial  de  n-butano  es  factible,  aunque  el  análisis  aqui 
realizado se limita  a  una  produccidn de aproximadamente 70 kg/día 
de  anhídrido  maleíco.  En  caso  de  proponerse  una  producción  mayor, 
haciéndose  necesario  aumentar el' tamaño  del  equipo,  el  nuevo 
sistema  de  reactores  podría  requerir  de  modelos  mas  complicados. 

I) 

10) Aunque  los  sistemas  de  ecuaciones  del  modelo  son 
complejos,  se  pueden  tratar  de  manera  numérica,  aún  utilizando 
métodos  sencillos  de  integración  como  es  el  caso  del  Runge-Kutta 
de 40.  orden,  dada  la  isotermicidad  presentada  para  las 
condiciones  utilizadas  en  particular, lo cual  permite  considerar 
al  sistema de  ecuaciones  como  si  fuese  semilineal. 

11) La evolución  en el tiempo  de  los  perfiles  de 
concentración,  temperatura y fracción de sitios  activos  es 
diferente  para  cada  uno  de  los  tres  casos  simulados,  sin  embargo, 
el  resultado  global  de  la  operación  es  muy  similar;  por  lo  tanto, 
para  llegar  a  tener  un  conocimiento  profundo de la operación del 
sistema  es  necesario  analizar  el  comportamiento  dinámico,  a  lo 
largo de la  longitud  característica  para  el  caso  del  sistema  de 
par6metro  distribuido  (RLT)  y  del  tiempo  para  ambos,  de  tal  forma 
que se puedan  interpretar los resultados  de  una  forma  integral, 
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f . e ,  la  explicacidn  de  la  diferente influencia de las condiciones 
sobre  los  resultados  obtenidos  solo  se  puede  conocer  analizando la 
interaccidn  entre  las  variables  dentro  de  los  reactores, y no solo 
a  la  salida  de  estos. 

12) El  modelo  desarrollado  es  dtil  como  una  herramienta  de 
diseiio de sistemas  Reactor-Regenerador  acoplados,  en  los  cuales  se 
lleven  a  cabo  reacciones  que  requieran  de la presencia  de  un 
catalizador  sblido. 

13) Al  considerar  el  sistema  de  reactores  en  base al 
intercambio  de  materia,  energía y de  manera  menos  detallada  de 
cantidad  de  movimiento,  se  tiene  una  mejor  representacidn  de  la 
realidad  que  en  los  modelos  que  consideran  a  estos  sistemas  como 
seudohomogheos. 

14) El  control  de  temperatura  en  este  tipo de  sistemas  de 
reactores  no  representa  un  problema  de  diseño,  ya  que  al  tenerse 
un  movimiento  del  sólido  dentro  del  sistema,  se  tiene  un 
transporte  neto  de  entalpía.  Este  movimiento  provoca  a su vez  que 
el  tiempo  del  cual  dispone  el  sólido  para  acumular  el  calor 
generado  por  la  reacción  química  sea  menor  al  caso  de  la  operación 
en  lecho  fijo  (en  la  que  prácticamente  es  infinito) , y  por  tanto 
se  mejora  el  control  de  la  temperatura.  Aún  en  el  caso  de  que  se 
tuviese  un  calentamiento  efectivo  del  sólido  mayor  al  aqui 
obtenido,  se  podría  implementar  un  sistema  intermedio  de 
enfriamiento,  el  cual  a  su  vez  estuviese  incuido  en  alguna  ley  de 
control  para  el  sistema.  Además,  al  no  tenerse  una  regeenración in 
situ del  catalizador  utilizado se obtiene  que  la  fracción 
sitios  activo  presente un comportamiento  análogo  al  de 
reactivo,  llegándose  éstos  a  agotar,  lo  que  provoca 
disminución  en la tasa  de  reacción y ,  por lo tanto,  frena 
generación  y  acumulación de calor. 

de 
un 
una 
la 

15) Dadas  las características  exhibidas por  el  sistema 
modelado,  a  las condiciones  particulares utilizadas, la 
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implementaci6n  de  un  sistema  de  control  no  parece  necesaria,  al 
menos en el  intervalo  de  condiciones  de  operación  simulado,  Sin 
embargo,  este  control  se  haria  necesario  en  el  caso  de  que  el 
catalizador  exhibiese  una  desactivaci6n  irreversible, o bien, 
sufriese  un  arrastre  neto  hacia  afuera  del  sistema  (debido a que 
la  atrici6n  hiciese  menos  eficiente  su  recuperación  en  el  (los) 
separador  (es)  ciclónico ( S )  ) . 

16) La  derivación de  los  modelos,  en  la  forma  aqui  propuesta, 
permite,  en el caso  de  disponerse  de  datos  experimentales 
detallados,  estimar  de  manera  independiente  cada  paso  del 
mecanismo REDOX seguido  durante  la  oxidación  parcial  del  n-butano 
en  un  sistema  que  es  practicamente  isotérmico. 

6 . 2  Sugerencias  para  Estudios  Posteriores 

1) Modelar  sistemas con esquemas  de  reactores  semejantes, 
pero de tamaño  diferente,  a  fin  de  poder  comparar  contra  datos  de 
operación  reales,  un  ejemplo  de  estos  procesos  es FCC. 

2) Emplear  modelos  mas  complejos  para  el  regenerador, i. e,  

considerarlo  con  un  comportamiento  real  más  cercano  a  un  lecho 
fluidizado. 

3 )  Complementar  el  modelo  para  el  reactor de lecho 
transportado,  incluyendo  perfiles  de  radiales  de  velocidad  de 
ambas  fases.  Estimar su magnitud  en  base  a  resultados 
experimentales  publicados. 

4 )  Modelar  fenómenos de dispersión y retromezclado  en  caso  de 
que  experimentalmente se obtuviese  un  comportamiento de 
bifurcación  en  el  reactor de lecho  transportado,  proponer  el  lecho 
fluidizado  como  un  reactor  con  recirculación,  teniéndose  asi  la 
capacidad  de  implementar  un  sistema  de  control  de  suministro  de 
sólidos. 
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5 )  Proponer  otras  cindticas de prueba  para  poder  modelar  otro 
tiPo  de  procesos, P. ej.  fraccionamiento  catalltico  de  gasbleos, 0 
bien,  procesos  de  reformacidn  e  isomerizacidn  que  requieran  de la 
presencia de  un  catalizador  sdlido.  Estas  cindticas  podrlan 
incluir  de  manera  explicita  terminos  de  desactivación,  requiriendo 
con  ello  Un  controlador  para  retiro y suministro  de  catalizador  al 
sistema  de  reactores. 

6 )  Proponer  de  manera  explicita  en  las  ecuaciones  del  modelo 
la  funcionalidad  del  coeficiente  de  transferencia  de masa, kg, 
respecto  a  la  velocidad  relativa  interfacial, (ug - US), además, 
es  conveniente  implementar  una  estimación,  por  medio  de 
correlaciones,  para  la  velocidad  de  la  fase  solido, o bien  de 6 ,  como 
función  de  ug, p s ,  p g ,  etc. 
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1.1) Variables  dimensionales  latinas 

ab - drea  especifica  efectiva de transferencia  de  calor  por la 
pared  interna  del  regenerador  (cm2/cm3) 

av - [6/Dp] &rea  especifica de transferencia  interfacial  (cm2/cm3) 

C j s  - concentración  de  la  j-ésima  especie  en  la  fase  sólido 
(mol / cm'cat) 

cw - calor  específico  a  presión  constante  para  la  fase  gas 
(J / 99 OK) 

CPS - calor  específico  a  rpresión  constante  para  la  fase  sólida 
(J / gs OK) 

D, - diámetro del reactor  (cm) 

Dp - diámetro  de  la  partícula  (cm) 

AHrxn - entalpía  de  reacción (J / mol) 

El - energía  de  activación  de  la  i-ésima  reacción (J / mol) 

h - coeficiente  de  transferencia de calor  interfase (J / S cm3 OK) 

kg - coeficiente  de  transferencia  de  masa  (cm / S )  

c' 

k j  - constante  cinética de la j-ésima reacción  (consistentes) 
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1.1 (continuacibn) 

kjo - factor de frecuencia de la j-9sima reaccidn  (consistentes) 

xi. - flujo  masico  de  sdlidos (gC8t / S )  

MaI - Cantidad  total  de  sdlido  en  el  reactor (gC8t) 

ME, - Cantidad  total  de  sdlido  en  el  regenerador (gC8t) 

NV - número  de  sitios  activos  por  volumen  de  partícula  sdlida 

Re - constante  universal de los  gases (J / mol OK) 

IR1 o rl - tasa de la  i-ésima  reaccidn  (mol / S gcat) 

t - tiempo  (seg) 

T - temperatura (OK) I) 

T ee ref - temperatura  del  estado  estacionario  de  referencia '(OK) 

t r e s  - tiempo  de  residencia  del  gas  en  el  reactor (L / ug) ( S )  

~ S O I  - tiempo de residencia  del  sólido  en  el  regenerador 
(Ms, / i s )  ( S )  
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1.1 (continuacibn) 

ttranrnhbm - tiempo  CaraCteriStiCO  de  transferencia  de  calor  entre 
la  fase  sblida y la pared  interna  del  regenerador 
(Pm Cpm / U b s  ab) ( S )  

t trans h g  - tiempo  característico  de  transferencia  de  calor 
entre  fases,  evaluado  para  la  fase  gas 
(P9 CP9 / h a v )  ( S )  

t trans h s  - tiempo  característico  de  transferencia  de  calor 
entre  fases  evaluado  para  la  fase  sólido 
(P. CPS / h av) (6) 

trxn - tiempo  característico  de  referencia  para  reacción  química 
(1 / Ps k a o )  ( S )  

4 

Ubg - coeficiente  de  transferencia  de  calor  entre  el  gas y la 
pared  interna  del  reactor (J / S cm2 O K )  

Ubs - coeficiente  de  transferencia de calor  entre  el  sólido y la 
pared  interna  del  reactor (J / S cm2 OK) 

u g  - velocidad  de  desplazamiento  del  gas  (cm / S )  

US - velocidad  de  desplazamiento  del  sólido  (cm / S )  

V, - volumen  del  regenerador (cm3) 

z - variable de longitud  axial  del  reactor  (cm) 
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1.2)  Variables  dimensionalos  griegas 

c,  - fraccidn devolumen ocupada  por la fase  gaseosa  en  el  reactor 
(cm3g / cm tot a l )  3 

E, - fraccidn de  volumen  ocupada  por  la  fase  gaseosa  en  el 
regenerador  (cm3g / cm'totsl) 

pg - densidad  de  la  fase  gas  (gg / cm34 

p~ - densidad  de  la  fase  sólido  (gs / cm S )  
3 

2 .1)  Variables  adimensionales  latinas 

Da, - número de  Damkholer  (reactor) ( t r e s  / trxn) 

Da, = número de  Damkholer  (regenerador) (p. koxo Coz n-1 tresl) 

Constantes  cinéticas  adimensionales 

Kao = kao CA et: ref / kao' 

Khom = k hornO Co2ee / ps koxo v+h-1 

KOX ' = koxo ' Co,ee / koxo n-1 
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2.1 (continuacibn) 

K, k 3 0  Cozee / koxo 
n- 1 

K, k 4 o  Cozee / koxo 
n-1 

K3a = k30 / k a o  CA 00 ref  

K4a = k 4 0  / k a o  CA eo ref  

m - coeficiente  cinetico  de  la  reaccidn  de  reoxidación 

n - exponente  de la tasa  de  reoxidación 

Stg - número  de  Stanton  para  la  fase  gas  en  el  reactor 
(Ubg / Pg Cpe ug) 

Sts - número de Stanton  para  la  fase  sólido  en  el  reactor 
(Ubs / Ps CPS ue) 

Stg, - número de Stanton  para  la  fase gas en  el  regenerador 
(tres2 / ttranshbg) 

Sts, - número  de  Stanton  para  la  fase  sólido  en  el  regenerador 
( t r e s  / ttranshbs) 

y - temperatura  adimensional  de  la  fase  gas (T / Tee r e f )  

y s  - temperatura  adimensional  de  la  fase  sólida (Ts / Tee r e f )  

yb - temperatura  adimensional  del  baño de sales (Tb / Tee r e f )  
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2 . 2 )  Variables  adimensionales  griegas 

@horn - entalpia  adimensional  de  reaccidn  homogenea  en  el 
regenerador ((-AHrxn)hom C o z e e  / p g  C p p  T e e z )  

l s j  = entalpia  adimensional de reaccidn  heterogena  en  el  reactor 
((-AHrxn) J CA e e  / p o  CPP T e e )  

@J, - entalpía  adimensional  de  reacción  heterogénea  en  el 
regenerador ( ( - A H r x n ) J C o z e e  / ps  cpn T ~ ~ ~ )  

7 1  - número  de  Arrhenius (El / Rg Tee r e f )  

6 - relación  de  velocidades  (us / ug) 
8 - fracción  de  sitios 

h - exponente  de  la  tasa de reoxidación  del  sitio  catalítico 

A - relación  de  áreas de transferencia  en  el  reactor ( 4  L / Dt) 

p - relación  de  tiempos de residencia (tres1 / b o l )  

u - exponente  de  la  tasa de reoxidación  del  sitio  catalítico 

uvI - concentración  adimensional  de  sitios  en  el  reactor 
( N v  / C A C C  r e f )  

u v Z  - concentración  adimensional  de  sitios  en  el  regenerador 
( N v  / C A C C  re f )  

# h9 - relación de tiempos  característicos  (t res / t trans hg) 

# he - relación de tiempos  característicos (t res / t trans hs) 
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2 . 2  (continuacibn) 

# Q - relacidn  de  tiempos  caracterlsticos  (t res / t tren. m) 

# - relacidn  de  tiempos  de  residencia (t remA t res2) 

t - tiempo  adimensional  en  base  al  reactor  (t / t re s i )  

XI - concentración  adimensional  respecto  a  la  alimentacidn  del 
reactor (Ci / CA e e  r e f )  

XO, - concentración  de  oxígeno  en  la  fase gas, adimensional 
respecto  a  la  alimentación  del  regenerador (Coz / C o l e e )  

XO,S - concentración  de  oxígeno  en  la  fase  sólido,  adimensional 
respecto  a  la  alimentación  del  regenerador ( C o Z s  / c o l e e )  
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En este apartado se listan l o s  parhmetros, sus valores y sus 
unidades para  el caso mencionado como base de las simulaciones 
realizadas. 

01abolo valor unldades 

ab 606 cm" 

av 4710 cm" 

CAee 2. 52*10-6  mol/cm3 

Co ee 2 .  809*10-4  mol/cm3 

CPS 

Dp 

1.05 J/s O K  

1.274*10-3  cm 

Dt 2 cm 

6 0.85 1 

AHa  -1. 85*103 J/mol 

AH1 -1. 4*105  J/mol 

AH2  -1.83*105  J/mol 

AH3  -1. 86*105 J/mol 

AHb - 2 .  02*105  J/mol 



mlabolo val or unldadeo 

AHhom -1.   75*105 J/mol 

AHoxo + 4 .  67*103 J/mol 

A t ,  i n t e g r a c i d n  2 .  5*1ci3 1 

A t ,  i n t e g r a c i ó n  1.25*10-3 1 

Ea 4 .  68*104 J/mol 

Ea ' 3. 95*105 J/mol 

E, 6 .   89*104  J/mol 

E2 4 .  73*104 J/mol 

E2 ' I) 3 .  15*105 J/mol 

E 3  9 .   16*104  J/mol 

E, 9 .   20*104  J/mol 

Ehom 1.46*105 J/mol 

Eoxo 6 .  02*104 J/mol 

Eoxo ' 8 .   67*105  J/mol 

& 1  0 . 9 0  c m  g / c m  t 
3 3 

" 2  0 . 6 5  Crn39/Crn t 
3 

h g  3 .  75*10-5 J /cm2 S OK 
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.iQbOlO valor unldades 

he 1 6 .  90*10-5 J/cm2 S O K  

b0 2 .  90*105 cm / S  gs 
3 

kao ' 7 .  802*10-3 mol/s g s  

k,  830 
3 c m  / S  g s  

k2 100 cm3/s gs 

k2 ' 1020 mol/s g s  

k3 2 . 2 * 1 0 - ~  mol/s gs 

k k  2.21*10-' mol/s g s  

kg O .  125 cm/s 

koxo 

koxo ' 

L, 

h 

m 

0 . 0 6 5  

l .  O5*1O1O 

2 .  921*10' 

131  

350 

1.0 

3 . 5  

3 .  33*10-4 

c m /  s 

mol/cm3 

cm3/s gs 

mol/s gs 

cm 

1 
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mlmbolo va 1 or un I dades 

n 1.0 1 

Nv 2 .  05*10-5 m o l / c m 3  

V 1.0  1 

Pg 5 . 5 * d  g / c m 3  

Ps 

T b  

T b 2  

T e e  

2.31 

653.15 

723.15 

653.15 

723.15 

1.0 

4.0*10-’ 

4.0*10-’ 

466.67 

O K  

O K  

OK 

1 

J / c m 2  S OK 

J / c m 2  S OK 

c m /  S 

v i  

v2 1150 c m  

390 cm3/ S 

3 
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