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RESUMEN

El modelamiento de reactores guimicos es una importante
herramienta en su disefio, optimizacién y control. En el presente
trabajo se eligié un sistema Reactor-Regenerador acoplado,
novedoso en cuestién de que el desarrollo de modelos de este tipo
de sistemas aun estd en sus comienzos, y en gque se propone
utilizarlo para realizar la oxidacién parcial del n-butano (n-C,)
a fin de producir anhidrido maleico (AM). El1 mecanismo de 1la
reaccién catalitica elegida, en su forma detallada, no se
encuentra aun disponible en la 1iter5tura por lo que, en base a
algunos antecedentes experimentales, se propone una posible ruta
de reaccién y se encuentran sus expresiones cinéticas.

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

¢ .
La solucién de los modelos propuestos se realiza en cuatro
partes:

a) El1 modelo para cada reactor se resuelve de manera
independiente, encontrando su respuesta para tiempos muy
largos, i.e, se analiza el estado estacionario.

b) Se resuelve cada modelo, nuevamente de manera
independiente, para tiempos muy cortos, analizando 1los

cambios que tienen lugar durante el arranque de cada uno de
los aparatos.

Cc) Se realiza la solucidn conjunta de los modelos, los cuales
se acoplan mediante la medicién de 1las variables en 1la
superficie del sélido (catalizador + soporte), ya que éste es
comun a ambos reactores. En esta seccién se proponen a manera




de casos de simulacién tres politicas de operacién del
sistema, las cuales se comparan entre si para proponer cual
de ellas es la que optimiza los paré&metros de conversioén,
selectividad y gasto energético. Sus caracteristicas son:

c.1l) ambos reactores trabajan a distintas temperaturas,
y las conservan debido a que se encuentran inmersos en
bafios de sales fundidas;

c.2) similar al caso anterior, pero considerando 1los
reactores como adiab&ticos, ademds existe recuperacioén
de calor entre las corrientes de entrada y salida de
catalizador;

c.3) ambos reactores funcionan de manera adiabatica,
a la misma temperatura de operaciodn. .

d) Se analiza la estabilidad de la operacidén mediante 1la
simulacién de perturbaciones recibidas por el sistema, las
cuales tienen las sigquientes formas tipicas:
d.1l) aumento de la concentracién del reactivo (n-c,) al
doble de su valor base, siguiendo una funcién en
escalédn; )
d.2) aumento de la temperatura del gas que se alimenta
al reactor hasta un 115% de su valor base, siguiendo una
funcioén rampa:;
d.3) misma que en el inciso d.2, pero ademas el
regenerador experimenta una perturbacién andloga.

Tanto la dinamica del desempefio individual de los reactores
como aquella del sistema en su conjunto se analizan mediante los
perfiles X, 6, y (vectores adimensionales de concentracién,
fraccién de sitios cataliticos y temperaturas respectivamente)
medidos en relacién a posicién y/o tiempo, que se obtienen como
salidas del programa de simulacién, asi como mediante 1la
aplicacion de la técnica de seqguimiento de los planos de fase en
el tiempo para el caso del reactor, y la construccidén del diagrama
de bifurcacién para el caso del regenerador.
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Se proponen tres politicas de operacién del sistema acoplado,
cada una de ellas difiriendo en el gasto energético requerido y se
concluye con la proposicién del mejor de los casos simulados como
el caso base de operacién. Una vez elegido, éste se somete a
perturbaciones tipicas simulando la respuesta del sistema en su
conjunto. Tal y como se confirma en el andlisis de la dinamica
individual de cada aparato, el sistema no presenta miltiples
estados estacionarios para la regién de operacién elegida.

Entre 1las conclusiones mas importantes destaca el haber
encontrado que la operacién del reactor de lecho transportado se
desarrolla de manera casi isotérmica, situacidn que coincide con
resultados experimentales publicados para reacciones de oxidaciodn
parcial de hidrocarburos [Wainwright y Hoffman (1974)). Ademas se
pudo simular también la alta selectividad observada para este tipo
de reactores, atribuida a la isotermicidad de la operacién.

El desarrollo de los modelos matematicos derivé ecuaciones
diferenciales parciales hiperbdlicas no lineales de primer orden,
las cuales, aparentemente, eran dificiles de tratar, pero debido a
la isotermicidad de la operacién el problema matematico se redujo
de una manera considerable.

El trabajo se deja abierto a aquellos modelos mas complicados
que se necesiten aplicar a sistemas de mayor tamafio, vy
principalmente, a la posible implementacién de nuevas cinéticas
para la reaccién 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. Ademds, se deja como antecedente la factibilidad de
la implementacién industrial del sistema descrito.
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1.1 OBJETIVOS
1.1.1 OBJETIVO GENERAL

Estudio del comportamiento dinadmico de un sistema acoplado

Reactor - Regenerador para conocer su respuesta a los

fenémenos de operacién en estado estacionario y estabilidad a
perturbaciones tipicas

1.1.2 OBJETIVOS PARTICULARES

1) Proponer un sistema acoplado reactor-regenerador.
2) Construir 1los modelos dinamicos del sistema
planteado mediante la elaboracién de los balances de
materia y energia en estado transitorio.

3) Proponer un mecanismo de reaccién factible y, en
base a ¢él, proponer las expresiones cinéticas a
utilizar en el modelo.

4) Implementar un simulador del sistema propuesto y
realizar experienéias tedricas para predecir su
comportamiento dinadmico, incluyendo el seguimiento del
arranque y la respuesta a perturbaciones tipicas.

1.2 ANTECEDENTES Y JUSTIFICACION
Modelaﬁiento de los Reactores Quimicos

El conocimiento a priori de la respuesta dinamica de 1los
reactores quimicos ha cobrado cada vez mas importancia en el campo
del disefio y optimizacién de los mismos, ya que a través del uso
de modelos matematicos se pueden dar los primeros pasos en la
elaboracion del disefio de experimentos, proponer politicas de
escalamiento de los aparatos, optimizar 1la operaciéon a nivel
industrial de éstos, etc [Denn (1986)]. '




El desarrollo de los modelos matemidticos se basa en 1la
aplicacién de los principios de conservacién ya establecidos, que
para el caso de reactores quimicos estdn resumidos en la primera
ley de la termodinamica: "... en cualquier proceso, la materia y
la energia no se crean ni se destruyen, unicamente se
transforman”. Asi, el modelo matematico del reactor parte de las
ecuaciones de conservacién 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 matemdtico es conocer o
explicar el comportamiento de un sistema que opera en un cierto
intervalo de condiciones y entradas. Asi, en el caso de un sistema de
reactores quimicos, el modelo puede ser utilizado para disefiar el
conjunto de aparatos a utilizar para lograr los objetivos de
produccién dados y, en un paso posterior, para disefiar un esquema
de control gque mantenga el proceso dentro de los limites de
seguridad de la operacidén mientras la produccién se maximiza. En
la figura 1.1 se ilustra.el proceso légico de modelamiento.

Al desarrollar modelos matematicos para reactores quimicos
uno se encuentra con que existen de varios tipos, entre los mas
utilizados: deterministicos (fundamentales) fo} estocasticos
(empiricos), seudo-homogéneos o heterogéneos, etc.; los cuales
pueden ser utiles dependiendo del sistema en particular. Algunas
ventajas que presentan los diferentes modelos son:

a) Los modelos estocasticos estan limitados al intervalo de
condiciones de operacidén para el gque fueron obtenidos, dada
su naturaleza empirica en la mayor parte de los casos. Siendo
asi, su utilizacién como herramienta de escalamiento resulta
riesgosa. Sin embargo, cabe notar gque su implementacidn
resulta sencilla por lo general, siendo tutiles para
propésitos de optimizacién de equipo en proceso. Por el
contrario, los modelos deterministicos se basan en resultados
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Situacién )
fisica

l Objetivos del
problema

Revisién | ——

Elaboracién del |
modelo

A

N J
4

Comportamiento
del modelo

!

Comparacién del
modelo con la
realidad

!

¢ Satisfactorio ?

no

lsi

Predicciones itiles
para disefio, optimizacién
*y control

figura 1.1, Diagrama de flujo légico del

proceso de modelamiento
[Denn (1986)]

fundamentales, respaldados por una teoria aceptada, i.e, se
respaldan en la evidencia experimental, por lo que son una
herramienta confiable en 1la derivacién de parametros de
disefio y escalamiento de ©procesos; aungque, dada su
naturaleza, puede resultar dificil su desarrollo,
implementacioén y soluciodn.

b) Los modelos de tipo seudohomogéneo resultan ser mas
faciles de manejar desde el punto de vista de su solucién
numérica; sin embargo, presentan la dgrave desventaja de
englobar en pocos pardmetros (normalmente valores efectivos o
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efectividades), los fendémenos de transporte involucrados en
los procesos de difusién-reacciodn, coeficientes de
transferencia en la interfase sdélido-fluido Q transporte
interparticula, ademés de "promediar" las propiedades de 1la
seudofase, densidad y capacidad calorifica; estos valores
deben ser estimados o "medidos", con lo que se aumenta la
incertidumbre del sistema. Los modelos heterogéneos, en
cambio, consideran de manera explicita estas interacciones y
diferencias, permitiendo un conocimiento mas profundo de sus
relaciones en el fendmeno global, aunque anadiendo al sistema
matemdtico los coeficientes de transporte en la interfase que
requieren de medicién o estimacién a priori, ademas de
aumentar el numero de ecuaciones simultdneas a resolver.

Para el caso del modelamiento de un sistema de reactores
heterogéneos, en el cual la interaccién gas-sélido se considera
como uno de los procesos principales, ya que se esta estudiando
una reaccién catalitica en la cual la fraccién de sitios activos
del catalizador juega un papel tan importante como el de un
reactivo; y que por otre lado, se requieren resultados novedosos,
i.e, los datos experimentales obtenidos para este sistema no se
encuentran publicados aun, se decidié elegir un modelo de tipo:
fundamental, deterministico y heterogéneo.

Como reaccioén prototipo se escoge como caso particular la
oxidacidén parcial de n-butanc, a fin de obtener anhidrido maleico
como producto. Esta reaccion se lleva a cabo en presencia de un
catalizador sdélido que tiene como especie activa algun 6xido de
vanadio o vanadato y utiliza fésforo com promotor (catalizador
tipo VPO). A este catalizador se le ha dado resistencia a 1la
atricién mediante la adicidn de un esqueleto externo de silice,
altamente poroso a fin de no perder selectividad ni retrasar el
tiempo de reaccién [Contractor et al (1987), Bergna et al (1988)].
Este sistema se elige por el interés potencial de la produccién de
anhidrido maleico a partir de un alcano y por la existencia de
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algunos resultados (a nivel cualitativo principalmente) publicados
(idem] .,

Tipicamente, las reacciones de oxidacién 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 [Emig y Martin (1987)) que la presencia
de este reactivo en 1la atmésfera de reaccidén promueve las
reacciones de formacién de c0 y C0,, resultando en una pérdida de

la selectividad, fenémeno que se ve acentuado para 1los lechos

fluidizados y atribuido al gran mezclado gque presentan estos
aparatos. Se ha tratado de corregir este problema [Bej y Rao
(1991)] utilizando promotores (Mo Y Ce), Ppero aun asi el
rendimiento a AM no supera el 50 % debido a la presencia del
oxigeno gaseoso (E1 rendimiento se define como: moles de AM
formadas/moles de n-C, alimentadas). Los reactores de lecho fijo
ofrecen ademas la desventaja de que, por lo general, el transporte
de calor hacia o desde el exterior pierde eficiencia a medida que
aumenta su didametro. Dado que las reacciones de oxidacidén parcial
de hidrocarburos son altamente exotérmicas tienden a elevar la
temperatura de operacién, promoviendo, en general, las reacciones
de oxidacién total, de energia de activacién mayor y mas
exotérmicas aun, llegandose a obtener puntos calientes e inclusive
disparos (run away), situaciones ambas que decrementan la
selectividad de la reaccioén y provocan que la operacién de este
tipo de aparatos sea complicada y riesgosa [Lee et al (1985),
Chandrasekharan y Calderbank (1979)].

Una alternativa para llevar a cabo la oxidacidén parcial de
hidrocarburos es realizarla en un reactor de lecho transportado,
en el cual el catalizador es arrastrado por la mezcla de reactivos
(aire e hidrocarburo), con lo que se mejora la selectividad hacia
el producto parcialmente oxidado ([Wainwrigth y Hoffman (1974)],
fenémeno que se atribuye a la operacién practicamente isotérmica
de este tipo de reactores; sin embargo, aun en este sistema, se
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sigue teniendo la desventaja de la presencia del oxigeno en 1la
fase gas.

A consecuencia de las observaciones realizadas anteriormente,
en el presente trabajo se ha tomado otra alternativa para llevar a
cabo la oxidacioén parcial, consistente en utilizar un sistema
semejante al utilizado en el fraccionamiento catalitico de
gasdleos (FCC), en el cual se tiene un reactor de 1lecho
transportado al que se 1le alimenta el n-butano mezclado con
nitrégeno (acarreador inerte) para arrastrar al catalizador activo
(con los sitios cataliticos oxidados), una vez que la oxidacién
del hidrocarburo se ha llevado a cabo utilizando el oxigeno de 1la
red metadlica, a la salida del reactor se separan gas y sélidos
parcialmente desactivados (con los sitios activos reducidos), el
primero como producto y los ultimos se mandan a un regenerador de
lecho fluidizado que opera con aire, en el cual los sitios activos
son reoxidados (ver figura # 1.2).

Arh(ldrido Malefco
———>

COp . CO . HD

Q§ figura 1.2
Esquema del
Cicldn Sistema
Aire de Reactoreas

Regemnerador de
Lecho Fluldizado

Nn-butanc + N2

Reactor de
Lecho Tranapartado
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Ambas fases presentes, gas y sélido, poseen movimento en los
reactores, y dado que las reacciones que se ;levan a cabo son
cataliticas, la transferencia de materia y energia en la interfase
es importante. Ademés, existe la 1limitacién fisica de que 1la
cantidad de catalizador que se tiene en una particula es finita,
por lo gque se deben de considerar los balances para sitios
activos, adsorbidos y reducidos.

A fin de analizar la dinadmica del sistema descrito, en el
presente trabajo se desarrolla un modelo matemdtico, que describe
la interaccién entre los diversos fendémenos mencionados y es
capaz, ademas, de simular las perturbaciones del medio. Este
modelo es heterogéneo, i.e, describe de manera explicita el
intercambio de materia y energia entre las fases presentes y
considera el movimento de las éstas respecto a la pared del
aparato y relativo entre ellas incluyendo los balances para cada
tipo de sitio catalitico considerando su movimiento.

La eleccion de este tipo de modelo se basd en la necesidad de
conocer de manera explicita las interacciones entre las fases
presentes, debido a gque al haber movimiento del catalizador es
necesario introducir el andlisis de su dinamica, ya que ésta
involucra factores tan importantes como la continua renovacién de
los sitios activos y, ademds, un gran arrastre de entalpia fuera
del sistema que se presenta debido a la diferencia en la capacidad
calorifica de 1la fase sdlida respecto de 1la fase gaseosa,
situacion que favorece ampliamente el control de la temperatura.

El modelo para el reactor considera que ambas fases presentes
se mueven siguiendo un flujo tipo pistén, teniéndose la capacidad
de variar 1la velocidad relativa entre ellas asi como 1los
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 sdlido. Ambos modelos consideran de manera

separada las entradas de gas y sdlido, reactores no-isotérmicos y
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no-adiabaticos, en el caso mas general, teniéndose como resultados
la evolucién en el tiempo de los perfiles de concentracién,
temperatura y fraccién de sitios cataliticos.

En resumen, se pretende analizar comportamiento dinamico de
un sistema de reactores que funciona de manera acoplada, llevando
a cabo una reaccién exotérmica, la oxidacién parcial del n-butano.
La dinamica 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 Yy la amoxidacién de metaxileno a isoftalonitrilo
[Contractor et al (1987)], por lo que el desarrollo de resultados
dindmicos resulta atractivo como un primer paso hacia el
conocimiento de este tipo de sistemas reaccionantes.

La forma de resolverlo sera la formulacién de los modelos
para cada uno de los reactores en estado transitorio y, una vez
que esto se haya 1llevado a cabo, su solucién utilizando una
técnica numérica (método de las caracteristicas y de Runge-Kutta
segun se desarrolla en el capitulo 3) debido a la presencia de los
términos no lineales de reaccién: la dependencia no lineal de 1la
constante de velocidad con la temperatura propuesta en la forma de
Arrhenius y el producto de las concentraciones de reactivo y
producto con la fraccién de sitios activos disponible.

El impacto de desarrollar 1la solucién del modelo sera
aumentar del conocimiento de la dindmica del reactor de 1lecho
transportado, de sistemas acoplados de reactores, y ademas,
establecer algunas bases para posteriormente extender los modelos

a sistemas mas complicados que tengan 1la misma configuracién
basica.
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2.1 Antecedentes de la oxidacién parcial de n-butano

Hacia 1980 el AM se obtenia principalmente por oxidacidén
parcial catalitica del benceno, proceso desarrollado a nivel
comercial desde 1928 [Emig y Martin (1987)), sin embargo, el
rapido incremento a los precios de los hidrocarburos aromaticos
durante la década de los 70’s provocd una busqueda de rutas
alternas. A pesar de ello, se tropezé con el problema de que en
aquellos afios aun no se habia preparado un catalizador que hiciese
eficiente, desde un punto de vista comercial, la oxidacién parcial
de hidrocarburos de 4 carbonos, i.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)].

Para 1987 la produccién de anhidrido maleico a partir de
n-butano y n-butenos era ya una realidad, obteniéndose que, en
catalizadores de wuso industrial, la selectividad se habia
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)]. Sin
embargo, la ventaja apayente en el uso de olefinas se ve opacada
ya que la alimentacién 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.

Ademas de las rutas alternas previamente mencionadas se
hallan en proyecto algunas otras como utilizar el i-buteno o
hidrocarburos de 5 carbonos, ademas de las tecnologias futuristas
que proponen alargar cadenas a partir de metano y etano. Sin
embargo, se puede afirmar que bajo la situacién actual de precios
de hidrocarburos y tecnologia disponible que el n-butano es 1la
mejor opcién para sustituir al benceno en la produccién 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 oxidacién parcial de hidrocarburos, situacién
que se atribuye a su capacidad de incorporar oxigeno de su red
cristalina a los productos de la reaccién (mecanismo REDOX), pero
también se ha visto que la presencia de oxigeno en fase gas
durante la oxidacién parcial del hidrocarburo puede promover
pérdida en la selectividad. Sin embargo, una pérdida mayor en ésta
se atribuye a la formacién de especies altamente reactivas en la
superficie catalitica (0 y 0, ), que segun se cree se forman por
la influencia de la atmésfera oxidante [Contractor et al (1987)].

Dados 1los antecedentes hasta aqui expuestos, en 1987 se
propuso separar los pasos RED y OX de la reaccidén en diferentes
reactores, analogamente a lo que se hizo en los procesos de
amoxidacién de metaxileno para obtener i-ftalonitrilo y, en
proyecto aun, la amoxidacién de propileno para la produccién de
acrilonitrilo [Contractor et al (1987)].

Dada la creciente demanda en petroquimicos secundarios, y con
ella la necesidad de utilizar 1los hidrocarburos de manera mas
racional, en este trabajo se decidié modelar al sistema de
reactores acoplados, en los cuales se separan los pasos RED y 0X,
a fin de poder predecir su comportamiento en la oxidacién parcial
del n-butano.

2.2 El Mecanismo de la Reacciodn

El mecanismo de reaccién para oxidaciéon parcial de
hidrocarburos ha sido ampliamente estudiado [Mars y van Krevelen
(1954), Simard et al (1955), Wainwright y Hoffman (1974), Yy
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)], mas sin
embargo, a la fecha aun no se tiene la certeza de cual es la ruta
real de reaccién [Bej y Rao (1991)). Algunos de los resultados
obtenidos se muestran en el cuadro 2.2.1.
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2.2.1 CUADRO SINOPTICO
Mecanismo de Reaccién y Sistema Reaccionante

Autores Reaccién Mecanismo Enfasis
y ano analizada propuesto
AN
Fiolitakie [’ ] = AnM REDOX Operacién
(1983) N~ en V,04 periddica
N\
2+ \{7CHa Sistema
Wainwright y [ — AnF REDOX de lecho
Hoffman §\/¢\CH, transportado
(1974) v
72
Sharma et [ — AnM REDOX Desactivacioén
al. (1984) 4 en V,05/Mo
Wolfahrt y REDOX
Hoffman n-C, — AnM 5 reacciones Cinética
(1980) complejas
Hodnet Preparacion
n-C — AnM del
(19853) i Catalizador
Wachs, Saleh, ;?\ /CH, REDOX Soporte en
Chan y [ |] — AnF en V,0; Tio,
Chersich. N; \Ch, (anatasa)
(1985) v
4?\ CHy REDOX Oxidos que
Simard et [ |] 2 AnF en vV,0, 3. se forman en
al (1955) §\/ N~ CH, (falla) la superficie
v
donde: i
0 0
/:\ Ji:l\- J”\.
AnF: [/ I] 0 anM: ||” Yo
\. N v N v
> I
0 0]

La reaccidén presenta un interesante desempeno de los sitios

activos al llevarse a cabo, el cual, a grandes rasgos, consiste en

que el catalizador presenta una red metalica,
localizan los sitios cataliticamente activos,

en la que se
los cuales pueden
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oxidarse en presencia de oxigeno gaseoso. Tomando como ejemplo al
pentéxido de vanadio este paso puede ser de la siguiente manera:

0
Va0, ——— Va0;

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

( h'cuon ) / v:o: —) ( C“Hzoa + 4 Hzo , / VZO,,,

Este sitio reducido se oxida nuevamente utilizando el oxigeno
gaseoso Y la secuencia continda [Simard et al. (1955)].

La forma en la que se ha representado a los sitios activos de
los catalizadores VPO es como una especie compleja en la red
((vo),P,0,), un vanadato, el cual se presume gque promueve la
formacién de parejas V-V en la superficie catalitica, las cuales
son muy activas para reacciones de oxidacién y altamente
selectivas hacia los productos parcialmente oxidados; ademas, se
dice que estas especies son resistentes a la atricién y por 1lo
tanto pueden ser utilizadas en lechos fluidizados [Contractor et
al. (1987)].

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

Alrededor de 1960 se propuso como una ruta alterna para 1la
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obtencién del AM la oxidacién parcial de hidrocarburos lineales de
4 carbonos, dividiendo en 1962 este proceso en dos versiones:

i) La oxidacién parcial de n-butenos, cuidando evitar 1la
presencia del n-butano en 1la alimentacidén; este proceso
presentd el inconveniente de requerir un preprocesamiento de
la ma;eria prima [Wolfhart y Emig (1980)].

ii) La oxidacidén 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)]. Sin
embargo, la investigacién de modelos cinéticos que
representen correctamente los datos obtenidos de velocidad de
reaccion y produccién ha continuado a lo largo de los anos,
segun se muestra en la tabla 2.1.

Tabla 2.1 Mecanismos y Tasas de Reaccidn propuestas para la
formacién de’ Anhidrido Maleico a partir de n-Butano

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

Mecanismo_propuesto:

CuHio
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continuacién Tabla 2.1

Matriz Estequiométrica y Datos Cinéticos:

19

"Especle \ Reaccion 1 2 3 4 5
N, 1 0 0 0 0 0
0, 2 -3.8§ -4.5 -6.5 -1.0 -3.0
H,0 3 4.0 5.0 5.0 1.0 1.0
co, 4 0 0 4.0 0 4.0
co 5 0 4.0 0 4.0 0
C,H 05 B " 1.0 0 0 -1.0 -1.0
CuHipg 7 -1.0 -1.0 -1.0 0 0
-BH rxn (kJ/kmol) 1.2606e6 1.5262e6 2.6586e6 2.656e5 1.398e6
tn kg 2.901 ~3. 443 -3.938 2. 265 3. 284
E / R (°K) 10 672 7 012 7 012 7 012 7 012

Tasas de Reaccidn: ( kmol / s kgcat )

r1=k103n by €, / ( 1+ by Cq )
ra = ka Ca by C; / (1% byCyqy )
rg = k3 Cy" by C; 7/ (1 +byCq )
re =k, Cy  Cg/ (1 +by Cy )

re = ks C,  Cg / (1 +by Cy )

donde: kj [=] ( kmol / wm> )™ /s, n = 0.282,

429 m° / kmol, b, = 2024 m° / kmol,

o
»
It

C, € [0.58,3.83] mol / m°, Cg € [0.01,0.134] mol / m>,

(g
o~
m

[0.13,2.42] mol / m°, T € [719,777] °K.
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continuacién Tabla 2.1

2) Emig, G., Martin, F.(1987).
Mecanismo_propuesto:

1 2
CoHsg + — 0, — > 0=( )=0 + 4 H0 —— CO, CO,, H,0
-0

AN

3
Tasas de Reaccién:
k o 0-47
ry = 1 PCu
1+ ky pna
ry = kp pma
0.47
_ kg pey
rg — 1 + ks pma
donde:
Ei 1. 1 o
ki = kio exp(—ﬁ—[m - -,i.,—]], i=1, 3, 4, 5. Trer = 673 K

Datos Cinéticos:

Const Factor pre-exponencial Energia de Activacion (kJ / mol)
0.47

k, 4.21e-07 kmol/kg s (kPa) 91.5
k, 1.476e+05 kmol/kg s kPa 165.0
K, 4.09e-07 kmol/kg s (kPa)® *’ 91.5
K, 1.111 kpa ' -59.3
K 3.564 kpPa ' ‘ -59.3
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continuacién Tabla 2.1

3) Martin, F.; Emig, G.(1989).

Mecanismo_propuesto:
+ ()2 ——
n-C, 3 > H,0 + o=<—_>=o
2 3 0
+ 0, + 0

» 3C0 + CO, + H,0

Modelos para las cinéticas de Reaccidn:

Modelo 1 (Rideal-Eley‘).

ky Pe, Ko,Po,
P1 =
1+ Koz Po, * ano Py 0
[}
k2 Pcu 02 "°2
ro <
1+ K02 Po, * Kuzo Ph,0
k: PC“ 02 02
f‘a =
1« Ko2 Poy * l(n,o Pi,0

** nombre dado por los autores del articulo.
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continuacién Tabla 2.1

Modelo 2 (mecanistico').

2
k’. pc“
ra = 677
1+ ky Pe, ' ke Po, Pc, °* Kn,o Py, 0
1377
k? Pc“ P02
r2 = 6/7
1+ &y Pe, * ke Po, Pc, Y ano Py, 0
\ 6/7
3 Pc“ Poz pAH
ra = 6/7
1+ &y Pe, * ke Po, Pc, * KH20 P 0

Modelo 3 (Buchanan, Sundaresanw.

k’. PC“ RT
|‘1 =
1 + Ki Pc“/poz + Kz pAH/Poz
kz Pcu RT
re =
1 « Ki Pc“/Poz + K2 PAH'/Poz
_ ka pAH RT
ra —

1 « K1 PCIO/POZ + Kz PAH/Poz

* nombres dados por los autores del

22

articulo.
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continuacién Tabla 2.1

Datos Cinéticos:

Modelo 1 Modelo 2 Modelo 3
Constantes de Adsorcién
K = 1.59e-05 Pa”' K, = 5.28e-04 Pa”

02 - -
K.~ = 2.10e-04 Pa"' K, = 4.22e-05 Pa™ '’
K = 2.67e-04 Pa

Ha0
H,0

1 1

K, = 1.90e-04 Pa”

! K, = 3.50e-04 Pa’

1

Factores de Frecuencia

K,, = 9.29e8 K,, = 5.54el Ko, = 6.32e2
Ko, = 1.89el2 Ky, = 5.91e9 Kg, = 1.19e9
Koy = 1.72e2 Kgy = 4.71e2 Koy = 4.78e8

Energias de Activacién E / R °K ‘ -

b 2.22e4 1.27e4 1.60e4

2 2.74e4 2.40e4 2.44e4

3 1l.23e4 2.31e4 2.46e4

Los- trabajos anteriores han sido realizados para una mezcla
de hidrocarburo y aire; excepto el mencionado al principio del
capitulo de Fiolitakis et al., 1983, quienes comprueban que se
sigue el mecanismo REDOX en 1la oxidacién parcial del benceno.
Actualmente [Emig y Martin (1987), Martin y Emig (1989), Bej y Rao
(1991)] el modelo cinético mas aceptado para las reacciones de
oxidacién 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 oxidacién parcial del n-butano en
ausencia de oxigeno gaseoso. Dado este hecho, se procede a suponer
un mecanismo factible de reaccién y a derivar las correspondientes
expresiones de velocidad de reaccién en base al mecanismo REDOX.

La ruta de reaccion seguida en el reactor se supone bajo el
siguiente esquema triangular:
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7

+ O - -2_03
h'CgH‘g ¢ > BA _d C..H,O, + 4 H,O ¢+ Or
[ Y 1
4 ]
- B O, +8s 5
--—2—02
3C0p ¢+ CO + 5 HgO + Or 68— 3 CO; + CO + Hg0 + Or

3

donde 6s simboliza un sitio activo, i.e, aquel en cuya red
cristalina se tiene la especie activa (algun vanadato [Bergna et
al. (1988) y Contractor et al.(1987)]), 6x simboliza un sitio
ocupado por una molécula de reactivo adsorbida, &8s es un sitio
ocupado por una molécula de producto adsorbida y, ndétese, que la
fraccién or (de sitios ya reducidos) aqui utilizada esta dada de
manera globalizada ya gque, segun puede verse en las expresiones
cinéticas utilizadas en el reactor, la obtencién de distintos
compuestos utiliza distintas cantidades de oxigeno del
catalizador, de tal forma que se generan distintos sitios
reducidos.

Para las reacciones de reoxidacién el mecanismo propuesto es

el sigquiente: '

€0+ — 0, ——— CO0,

hom
) = 3 C0, +CO +5 H0 + 6r
es 2> 3 C0; + CO + H0 + Or
Br + m 0, —2X 5 @s

el coeficiente estequiométrico "m" debe ser estimado en base a las
cantidades formadas de cada producto, i.e: é}< m <6. El subindice
"hom" significa que la reaccidén es homogénea.

Nétese que esta regeneracién del catalizador no se esta
proponiendo simplemente como la reaccioén de oxidacion del sitio ya
que en la actualidad aun no se conoce con precisién cual es la
especie activa en el catalizador [Contractor et al. (1987)].
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Las reacciones de formacién de c0 y C0, a partir de 1los
compuestos adsorbidos coinciden con la 3a. y 4a. reaccién en el
reactor porque es el mismo catalizador. Dado que en las
simulaciones realizadas en este trabajo se obtuvo buena
selectividad para las cinéticas propuestas (segun se observara en
el capitulo 4), el valor del pardmetro de "aglomeracién" (m) se
eligidé de 5/2 en todos los casos.

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

Reaccion a) " Ra = kKao € E2/RT Cas 65 - kao e "E'2/RT g,
Reaccion 1) Ri = kio e F2/RT g,
Reaccioén 2) R2 = k2o e F2/RT g 65 - kzé e F'2/RT gy
Reaccién 3) R3s = ki e F3/RT gp

*
Reaccién 4) Rs = Kkeo e Eu/RT 6a

' -E "RT
Reaccidén reg) R =k e ~°*°’

n -E’oxo/RT
6r Co, -k ' e 2]
ox oxo r 2 ox s

[+

k e-Ehon/RT A v

Reaccidn hom) [Rho = Cco™ Co,

m - hom
El exponente n que aparece en la expresién de la tasa de
oxidacién del catalizador se estima de datos cinéticos. Sin
embargo, para este uUltimo se ha determinade que, al realizar las
reacciones en presencia de oxigeno gaseoso su valor puede fluctuar
entre 0.5 y 1.0 ([Mars y van Krevelen (1953); Martin vy Emig
(1989) ], por lo que el valor utilizado fue de 1.0 [Maya et al.
(1989)]. Los exponenetes de la expresién cinética de la reaccidén
homogénea, A y v, se consideraron con un valor de 1. Dado que los
resultados obtenidos revelaron una alta selectividad, esta ultima
expresién cinética no fue relevante en el analisis del sistema.
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En la derivacién de las anteriores expresiones cinéticas se
utilizé 1la suposicién, implicita en el mecanismo de reaccién
descrito, de que la desorcién de productos es instanténea con
respecto de la adsorcidén de reactivos y la reaccién superficial,
las cuales se realizan a una velocidad finita.

Los valores elegidos para las energias de activacién
correspondientes a cada paso cinético se eligieron de manera que
coincidieran con los valores esperados para cada uno de estos
tipos de reaccién. Para el caso de la oxidacién parcial del
hidrocarburo sobre un catalizador metdlico el rango de energias de
activacién se localiza en 12 a 16 kcal/mol ([Wolfhart y Hoffman
(1980), Martin y Emig (1989), Maya et al (1989)], aungue también
se han propuesto rangos del orden de 24 a 40 kcal/mol [Mars y Van
Krevelen (1954)]. Para el caso de las reacciones de oxidacioén
total del hidrocarburo se ha propuesto que estas son superiores,
localizandose en los rangos de 16 a 24 kcal/mol [Wolfhart vy
Hoffman (1980), Martin y Emig (1989), Maya et al (1989)], o bien
en rangos del orden de* 24 a 40 kcal/mol [Mars y Van Krevelen
(1954)). En este trabajo se decidié 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
continuacioén del trabajo.
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A continuacién se desarrollan los modelos matematicos del
sistema en analisis, los cuales siguen el camino propuesto en la
introduccién del trabajo. El1 sistema de reactores considerado
posee caracteristicas particulares que son las gque se guieren
destacar, como los patrones de flujo en cada uno de los reactores.

Para el caso del lecho transportado los estudios realizados
[Wainwright y Hoffman (1974)) proponen que la cantidad de sdlidos
que se utiliza en el reactor es muy pequefia, provocandose
fracciones volumétricas ocupadas por el catalizador del orden de
(1 - e,) = 0.1. A parte, la velocidad de alimentacidén del gas al
reactor es grande, ya que el diametro del lecho se propone de 2.0
cm. y el flujo masico del orden de 0.81 g/s, resultando en que ug
sea aproximadamente de 470 cm/s. Esto, combinado con la necesidad
de cubrir un tiempo caracteristico de reaccién de 0.75 s.,
establece que la longitud apropiada del reactor sea del orden de
los 350 cm. Asi, como se apreciara en seguida, dadas las
condiciones de operacion (temperatura del orden de los 380°C y
presién de 1.6 bar), los criterios del patrén de flujo obtenido
para el gas caen dentro de la zona de transicién de flujos laminar
y turbulento (2.3 * 10° =< Reg = 1.0 * 104). Sin embargo, al no
haber reacciones homogéneas dentro del aparato (las cuales se
verian afectadas por el retromezclado) y debido al comportamiento
cuasi-isotérmico que se observard (no habra fendmenos de
dispersién de calor), una buena aproximacidén es suponer que el gas
se mueve como un flujo pistdén. Las dimensiones propuestas para el
reactor son como las utilizadas por Wainwright y Hoffman (1974).

Para el lecho fluidizado se eligié modelarlo como un tanque
continuo agitado Ya que los modelos disponibles a la fecha para
estos aparatos son complicados, requieren 1la estimacién de
numerosos parametros y, por 1lo general, no son conmpletamente
satisfactorios [Miyauchi et al (1981); Stergiou et al (1984):
Horio y Nonaka (1987)]; ademas, como el tamanio de particula es
pequefio (Dp = 120 u), el mezclado en un lecho fluidizado
asemejaria aquel que se tiene para el tangque agitado.
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3.1 Modelo del Reactor de Lecho Transportado

Las reacciones de oxidacién parcial y total del n-C, que se
llevan a cabo en el reactor de lecho transportado son cataliticas
Yy, por 1lo tanto, requieren de 1la presencia del sélido para
llevarse a cabo. Para el modelamiento del reactor se han hecho las
siguientes consideraciones:

mol
S . (Jcat !
lo que los balances gque las involucran deben tomar en cuenta

a) Las unidades de las tasas de reaccién son por
la fraccion del volumen del reactor ocupada por el sdélido
(representada por el término (1-g,)): ademas, en la
transferencia de masa gas-sélido también es necesaria la
consideracién de esta fraccién volumétrica.

b) El balance de sitios cataliticos se considera en funcién
del numero total de ellos con respecto al volumen del sélido,

. moles de sitios
Nv, cuyas unidades son .

3 .
+ cm™ solidos

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

RA = - Ra, Re = (R, - R, ), Rg, = - ( Ra + R, ),

Ry, = R4 = (R, + R, ), Rgy = ( R, = Ry ).

[
'
3

d) La fraccion de sitios reducidos 6r se obtiene del balance
total de sitios: O6r =1 - ( 6s + 64 + 68 ).

e) La velocidad de los sdlidos se calcula de manera que el
flujo masico de catalizador sea consistente en ambos
reactores, implementando asi el acoplamiento matematico de

los sistemas de ecuaciones. Este flujo se calcula de la
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siguiente manera:

2

1'ns=(1-'cl)p-uq8n—Dz—

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

2

Ms, = (1 - €,) psn—q-:}—L1

Suposiciones:

1) todas las reacciones gque ocurren dentro del reactor son
cataliticas heterogéneas,

2) el catalizador se encuentra soportado muy cerca de la
superficie, por lo que no hay influencia intraparticula en
las tasas de reaccién (Dp = 125 u),

3) los patrones de velocidad de ambas fases dentro del

reactor pueden ser aproximados como flujo pistodn:

P9 Dt. U9 3
Reg = ———— = 1.542 * 10
Hg
%
ps D & ug 3
Rep = L = 3.506 * 10
Hg

Los balances se desarrollan bajo el esquema:

( Acumulacion + Transporte ) = Reaccidén
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Balances de materia y energia:

Masa:

A (gas): {8CA+qu§A +(1—;ei-)kqav (CA-CAS)]"O (1)
1

C.I. Ca(t= 0, z)= Cao (1.1)
C.F. Ca(t, z= 0)= Cai (1.2)
A (s0l): [ 66C:‘:s + Us aaC;s - Kg av (Ca - CAs)] = ps Ra (2)
C.I. Cas(t= 0, z)= Caso (2.1)
C.F. Cws(t, z= 0)= Casi (2.2)

a -
B (gas): [ CB | ug gga + (1—8—84-) kg av (CB - ch)] =0 (3)
1 .

C.I. Cs(t= 0, z)= Cso (3.1)

C.F. Ce(t, z= 0)= Csi (3.2)




B (sol):

Bs:

Ba:

8 CBs
8 t

C.I.

C.F.

C.I.

C.F.

C.I.

C.F.
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+ \h-p—a—c-—:—' - kg av (CB - CBn)] = ps RB (4)
Ces(t= 0, z)= CssoO (4.1)
Ces(t, z= 0)= Cssi (4.2)

8 Bs 8 6s _

Nv [ 7T -+ US—a—z—} = ps [Res (5)
8s(t= 0, z)= Bso0 (5.1)
Os(t, z= 0)= Bsi (5.2)

d 6a d 64

Nv ( FEE + US-E—Z——] Ps [RGA (6)
B8a(t= 0, z)= Bai0. (6.1)
Or(t, z= 0)= 6ai (6.2)
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6B: Nv [g—? + Uus gga ] = ps lReB (7)
c.1 és(t= 0, 2)= 68O (7.1)
C.F. es(t, z= 0)= 88i (7.2)
Energia:
. a T 3T _ (1-¢,) hav _
(gas): [—5—E- + ug 7z €. 59 Crs (Ts T) + (8)
4 qu _ =
Dt B3 Crs (T Tbl)] 0
C.I. T(t= 0, 2)=To (8.1)
C.F. T(t, z=0)=Ti (8.2)
[
) 8 Ts 3 Ts h av _ 4 _ Uss _ )
(sol): [ ERES + Us 3z ps Crs (Ts= T) + —= D _——ps C (Ts Tbl)]
- AH
= z ( Cp:xn)J Rj J = a, 1' 2, 3, 4. (9)
C.I. Ts(t= 0, 2)= Tso (9.1)
C.F. Ts(t, 2= 0)= Tsi (9.2)

Adimensionalizando el modelo propuesto, asi como las expresiones

cinéticas involucradas en cada uno de los balances, las cuales se

expresan de manera explicita, se llega al siguiente sistema:
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Masa:
(gas): [g¥‘+ ‘Z’é‘ + @ ;184) U om (XA - Xas) ] =0 (1a)
I.
Xa(t= 0, €)= Xao (1.1la)
Xa(t, €= 0)= Xail (1.2a)
(sol): [ "’ax;‘:‘ + 8 66’(2.‘ - ¥ m (Xa - Xas) ]=
- Da [ e 7Y s s - K:o e T 1Y) eA] (2a)
I.
Xas (Tt= 0, £)= Xaso (2.1a)
Xas(t, €= 0)= Xasi (2.2a)
(gas): [ g ¥B + g gs + QL—QIEL) Y m (XB - XBS)] = 0 (3a)
I.

Xs(t= 0, €)= XBO (3.1a)

Xs(t, = 0)= XBi (3.2a)




DESARROLLO DE LOS NODELOS MATEMATICOS 35

B (sol): [ 8 Xbs 8 XBs ] _

— +,5._b-—€_-wm(XB-Xas)

Da[Kia e 1ig, _ {KZa e Y21/ Y)yp 6. - K2a’ e-'ﬂ'(l/y)ea}J (4a)

C. I.
XBs (t= 0, &)= XBsoO (4.1a)
XBs (T, €= 0)= XBsi (4.2a)
3 Bs 8 Os _
Bs: [-E—_C— + 8—6—6__] =
_ Da ({e"a(l/"’XAses _ ie-‘la’(l/y)eA} +
Vv Kao
{KZa e Y21 /Y) %565 - K2a’ e"’z’“/y)eB}] (5a)
c. I
Bs(Tt=0, £)= Bs0 (5.1a)

8s(t, €= 0)= Osi (5.23)




Ba:

6B:

Vv
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[ 8 Oa 8 6a ] -

7T Y93 &

Da [{e-7a(1/y)xA.e. _ JL_e-Wa’(i/y)eA} +

Kao

{Kla e TN Y)g, 4 Kea e 740V/Y) GA}]

Da
Vv

6a(t= 0, €)= Bao0

ea(T,

£= 0)= Ol

[{KZa 6-72(1ly)XBses - K2a'e'72’(1/?)63}

¢

- {kes &2V}

6B (T= 0, £)= 6BO

6B (T,

£€= 0)= 681

36

(6a)

(6.1a)

(6.2a)

(7a)

(7.1a)

(7.2a)
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Energia:

(gas): [g—¥—+%¥——(l—;1—5&) YV hg (ys = y) + A Sty (y - ym; =0

(8a)
c. I.
y(t= 0, §)= yo (8.1a)
y(t, §= 0)= yi (8.2a)
(sol): [—g—lt’-‘ + 8 g—%—‘+§0hs (ys-y)+ASts(ys—yb1]=
Da(Ba{e'““”’Xues - K—i—o e’“’(“y’els} +
Bl{Kla e'wl‘lly)eA} + B3{K3a e'73“/y)63} +
BZ{KZa 8-12(1/Y)X8399 - Kza'’ e'72'“/y)93} +
B4{K4a e_"““y)eA}] (9a) -
c. I. o
ys(t= 0, £)=yso (9.1a)
ys(T, = 0)=ysi _ (9.2a)

La solucidén a este modelo se desarrollara en el cap. ‘4.
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3.2 Modelo del Regenerador de Lecho Fluidizado

En el regenerador se llevan a cabo 1las reacciones de
combustién de los posibles compuestos adsorbidos, asi como la
regeneracién de 1los sitios activos, 1los cuales deben ser
nuevamente oxidados. Estas reacciones se dividen en tres grupos:

a) la oxidacioén catalitica hasta c0 y c0, de especies
adsorbidas,

b) la regeneracioén de los sitios activos 6s a partir de los
sitios parcialmente desactivados 6r,

c) la posible oxidacion en fase gas del mondxido de carbono
formado durante 1las reacciones cataliticas, esta ultima
reaccién es homogénea.

La continuidad de 1los balances con respecto al reactor se
conserva mediante la consideracién del flujo masico de los sdélidos
(hs), la cual aparece explicitamente en los balances; la cantidad
total de sdlidos manejada en el regenerador se calcula de la
siguiente manera:

Ms2 = (1 - 82) Ps V2

Suposiciones:

1) ocurren reacciones cataliticas heterogéneas (oxidacién de
especies adsorbidas), pero ademds ocurre la oxidacioén total,
en fase gas, del monéxido de carbono formado.

2) ‘el catalizador se encuentra soportado muy cerca de la

superficie, por lo que no hay influencia intraparticula en
las tasas de reaccion (Dp = 125 u),

3) los patrones de flujo y mezclado reales pueden ser
modelados como un tangque agitado.




DESARROLLO DE LOS MODELOS MATEMATICOS 39

Balances de materia y energia:

Materia:
dCo v (1-c¢€,)
0 as): [ 2 + [ + 2 Kg av ] Co
2 (92s) —at €4V, €, s 2
- | {1 - €,5) = - L
[ A Co,1 + R 2 kg av Co,s ]] > thom (10)
C.I. Co, (t = 0) = Co,o0 (10.1)
dCo m
0, (sol): [—dtz'— + (-ﬁ—;z+ kg av ] Co,s
_ [ mss Co,st + kg av Co =-m R 11
M, 25! ; g av 2 ps Roxo (11)
C.I. Co,s (t= 0) = Co,so (11.1)
dCco ( v (1 -¢,) ]
CcO as): + + 2 kg a C
(gas) [ at €.V, €, g sV e
Vi l-¢€
- [ A Ccot + J——:z)— Kg av Ccos ]] = thom (12)

C.I. Cco (t = 0) = Ccoo0 _ (12.1)
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CO (sol): [%%2-'— + (—;‘;—; + Kg av ] Ccos
2
- [ IMI\;; Ccos! + kg av Cco ]]= ps ( R, + R, )

C.Io CC

Os: Nv [{%?L + [
cC.I.

Ba: Nv [% + {.
C.I.

6B: Nv [gL;B + [

C.I.

os (t = 0) = Ccos0

fn- I.nsl _

Ms, 6s Ms, esi] ] = pPs IRes
6s (t= 0) = Bso0

I.lls l'nsl _

'_M—sz oa MS: eAi] ] = pPs IRGA
@ar (t = 0) = Bao

ms msi - N

Ws, OB Ms, 981) ] = pPs IRQB

88 (t = 0) =

40

(13)

(13.1)

(14)

(14.1)

(15)

(15.1)

(16)

(16.1)




Energia
. aT v (1L -€,) hav av U
(gas): [ at * [ vV, + €4 pgCprg * pgCPg
_ [ (L - €,) hav av U ]]=
[ v, T: + €, 5eCP s Ts + TEE;;- Tb2
(-Aern)hon Rhon ) (17)
pg Cpg
c.I. T (t =0) = To (17.1)
. dTs ms h av av U
(sol): [ dat + [ MS# + psCPs + psCprs ]Ts

ms i h av av U _
[ Ms, Tsi + DiCrs T + PeCrs sz]]—

[}
#rxn

E: (-AHé::)l R (18)

C.I. Ts (t =0) = Tso (18.1)

Llevando el modelo a su

Materia:

(0, gas): [ dﬁzz + ( ¢ + {1 - e;) Um ] Xo,

-[¢ Xo,1 + 1_1_;2_82)_‘(,,,, Xo s .

‘]:--%—Daoxo Khom e'vhmmWXo: Xc%

(10a)

C.I. Xo, (T = 0) = Xo,0 (10.1a)
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(0, sol): [_‘%T‘éz'_ + [ U+ Yn ] Xogs - (u Xo,st + Ym Xo, ] ]

=-mbDa_ [ e"7ox°/Y* gr Xoue" - K e Vox'/Ys es] (11a)
c.I. Xo,s (T = 0) = Xo,so0 (11.1a)
(CO gas): | [ d§;° + [ ¢ + il—;—:’)—'ﬂm] Xco
-[¢ Xco1 + Ll_éz_ez)—wm Xcos ]]= - Daoxo Khom € "™™Yxo” %t (12a)
C.I. Xco (T = 0) = Xcoo (12.1a)

(CO sol): [-q)—(ﬂ’—s- + [u+w..] Xcos -[u Xcost + Ym Xco ]]

dt
= Da [ K, e 7YY gy -k, e 7/ g ] (13a)
0Xo0
C.I. Xcos (T = 0) = Xcoso (13.1a)
(6s) : [ggs ‘+u(es- Gsi)]=

Vv xo

Daoxo [ e-'a’oxo/YS onsn or - Ko ’ e"lO:m’/Ys s ] (14a)

c.I. ©s (T =0) = 6s0 (14.1a)
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(6a) [%%‘— +Ll(9A-9Al)]-

Daocxo -74/Ys
v [ K, e GA] (15a)

C.I. 6a (Tt = 0) = 6a0 (15.1a)

(é8) : [-%—gl+u(ea—eaa)]=

- —————Da;t° [ K, e 73/Ye es] (16a)

c.I. 6B (t = 0) = 6BO (16.1a)

Energia:

(gas): [_@y_ + [ ¢ + 1 = %2) yug + st ] y

€,

—S—l—%—ez)—-th ys + Stg sz] ] =
2

- [ ¢y +
Bhom Daoxo [ Khom e-‘lho/y onv XCO)t ] (17a)

C.I. y (t =0) =yo (17.1a)
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(sol): [-g¥1 + [ U + Yns + Sts ] Ys
‘ - [ U Ysi + ¥Yhe Yy + Sts ybz] ] =

- ’
Da [3 e Vox/Y% g. Yo" 8t K1 VY g,
oxXo o X0

oXxo oxo

+ B, K, e /Y% g4 4 By K, e /Y" g ] (18a)

C.I. ys (T = 0) =yso0 (18.1a)

La correspondiente solucién al modelo se desarrollara en el

cap. 4, de manera conjunta a la del reactor de lecho transportado.

Cabe notar gque el modelo desarrollado para el reactor de
lecho transportado es de tipo de flujo pistdn, sin recirculacién
externa, semilineal (segun se explica enseguida), por lo cual no
presentara un comportam.iento de bifurcacién en las condiciones
cuasi-isotérmicas de operacion obtenidas (ver caps. 4 y 5) durante
su simulacioén [Perlmutter (1972)].

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
bifurcacién [Perlmutter (1972)]. Esto esta de acuerdo con las
caracteristicas gue se quieren conservar, ya que un regenerador de
lecho fluidizado puede comportarse como un lecho mévil a
contracorriente con dispersién axial o de otras formas mas
complicadas (no modeladas aun) [Miyauchi et al (1981); Lakshmanan
Yy Potter (1987)] en 1las cuales se presentan fendmenos de
bifurcacion, detectables experimentalmente.
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Los modelos pueden ser descritos como semilineales dado que,
a las condiciones cuasi-isotérmicas 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 12.4°C en el
caso mas drastico, las constantes cinéticas incrementan su valor
en un 1.21% en promedio).

Siendo asi, el unico factor que no es lineal en los modelos
matematicos es el producto de alguna de las concentraciones, Xa o
X8, con la fraccién de sitios activos, 6s, el cual esta formado
por dos funciones estrictamente decrecientes (Xa y 6s) o bien de
una funcién estrictamente decreciente con otra creciente acotada
(en el caso de XB) en el dominio de 1la solucién (0s€£s1,1>0),
siendo, en cualquier caso, acotadas, cualesquiera de estas tres
funciones en su codominio [0,1), y con ello el codominio del
producto de ellas {0,1].

Esta particularidad presentada por el sistema propone que el
método numérico de solucién a utilizar sea sencillo [Burden Yy
Faires (1985)], e inclusive explicito, por lo que se implementd un
método de Runge-Kutta seguin se desarrollara en el siguiente
capitulo.




CAPiTULD 4

ANALISIS DE LA DINAMICA INDIVIDUAL DE CADA REACTOR

¢
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El anaAlisis de la dinédmica de un sistema contempla el
conocimiento de su respuesta a lo largo del tiempo, fendémenos de
arranque Y operacién en estado estacionario, para obtener asi
informacién acerca de la posibilidad de multiplicidad y de 1la
respuesta del sistema a perturbaciones "tipicas" a las que se
puede someter [Perlmutter (1972); Luyben (1972); Ogata (1980);
Denn (1986)}; este ultimo andlisis también da informacién acerca
de 1la estabilidad del estado estacionario de interés. Las
perturbaciones mencionadas son funciones matemdticas que, por lo
general, poseen formas similares a aquellas a las que estaria
expuesto el sistema.

Para el <caso del sistema de reactores en estudio 1la
estrategia a seguir para conocer su dinadmica sera la siguiente:

a)Analizar el comportamiento dindmico de cada uno de los
reactores de manera individual, segun se desarrollara en el
presente capitulo, dividiendo el estudio en dos partes:
»
a.l)andlisis de la operacién en estado estacionario,
a.2)andlisis del fenémeno de arranque para las
condiciones elegidas como caso base, introduciendo
variaciones en los parametros de transporte (velocidad
relativa entre las fases y coeficiente de transferencia
de masa); el andlisis contempla la generacién de 1los
perfiles temporales y espaciales (en su caso), asi como
la generacién de los planos de fase correspondientes
para el reactor y los planos de bifurcacién para el
regenerador.

b)Analizar la respuesta del sistema de reactores acoplados,
considerando los fendmenos de arranque y la respuesta al
sistema a perturbaciones tipicas, lo que incluye tres casos
de simulacion. Esta parte del trabajo estd desarrollada en el
siguiente capitulo titulado: DINAMICA DEL SISTEMA DE
REACTORES ACOPLADOS.
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4.1 Obtencién de los Resultados en Estado Estacionario para el
Reactor de Lecho Transportado (RLT)

Dado que los modelos para reactores heterogéneos gque siguen
un patrén de flujo en pistén, i.e, el mezclado de las fases en la
direccién radial es perfecto, no existe dispersién axial o
retromezclado (como es el caso del RLT) no presentan multiples
estados estacionarios [Luyben (1972), Perlmutter (1972)), la forma
de encontrar la solucién a tiempos muy largos fue simplemente
suponer que el término de acumulacién es despreciable para todas y
cada una de las variables en cuestién. Esta consideracién, sin
embargo, guarda la suposicién de gque 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 hiperbdlica 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 aplicacién de un método de Runge-Kutta de 4o. orden,
integrando sobre la longitud adimensional en el intervalo 0= £ =1.

Los resultados del estado estacionario del RLT, utilizando
los parédmetros dados en el Apéndice A como del caso base, se
muestran en las figuras 4.01 a 4.06, en las cuales se varié la
temperatura de operacién en un rango de 330°C (603 K) hasta 410°C
(683 K). La figura 4.07 muestra un efecto combinado de operar a la
maxima temperatura y de modificar el catalizador, considerando
ahora que el numero de sitios activos en la superficie del sélido
aumenté en un 40 % respecto al caso base; este valor es
simplemente para gque se note la influencia de esta variable, 6s,
en la respuesta global.
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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
variacién del 90 % @ 603 K al 96 ¥ @ 683 K. Esta situacidén esta
revelando una importante influencia de 1la velocidad de
transferencia de masa en la interfase sobre la tasa de reacciodn
efectiva. Este fendmeno era de esperarse, yYya dgque a pesar de
tenerse un rapido movimiento del gas a lo largo del reactor,
también se tiene un movimiento del s6lido, por lo que la velocidad
relativa interfacial, o sea la diferencia (ug-us), tiene un valor
menor al que se podria obtener al utilizar un sistema de reactores
tubulares de lecho fijo. Esta situacidn provoca que la relacioén de
tiempos caracteristicos de transferencia de masa del reactivo A
desde el seno de la fase gas y de adsorcién quimica de éste en la
superficie del catalizador sean muy distintos, como se puede
observar de la relaciodn:

trxn _ kg av »

-4
—_— = *
ttransm ps kao ® 3.5 10

es decir, 1la adsorcién'es casi tres mil veces mas rapida. Sin
embargo, a pesar de la limitacidn descrita, 1las 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 sistemas de lecho fluidizado, que llegan a
ser del 65 % en presencia de aire [Emig y Martin (1987)].

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 oxidacién parcial en presencia de
oxigeno 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 1logrado selectividades mayores al 60 % [Bej y Rao
(1991)]. Una comparacién de 1los resultados obtenidos en este
estudio respecto a valores experimentales [Contractor et al
(1987), Bergna (1988)] se muestra en la figura 4.08, donde se
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puede notar gque la tendencia predicha por el modelo es
cualitativamente acertada, pero los valores son mayores.
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Un punto muy importante a notar en 1los resultados es el
comportamiento casi isotérmico del reactor, el cual se manifesté
tanto en el caso de que se encontrara inmerso en un bano de sales
como en el de funcionamiento adiabatico. Un resultado experimental
semejante fue publicado por Wainright y Hoffman (1974) para el
caso de la oxidacidén parcial de o-xileno en presencia de aire,
quienes dicen haber encontrado elevaciones de 1la temperatura
menores a 2°C. Este comportamiento, aunque en principio parece
inesperado, tiene una explicacién, ya que al estar el sélido en
movimiento se ‘tiene un "arrastre" 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 calorifica del sdélido es mucho mayor que 1la
del gas, de hecho:
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4.2 Obtencién de los Resultados del Estado Estacionario del
Regenerador de Tanque Agitado (RTA)

Para obtener los resultados, en estado estacionario, del
regenerador la técnica 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 miltiples soluciones
para el estado estacionario [Luyben (1972), Perlmutter (1972)].
Ademas, 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 construccién del diagrama de bifurcacién fue
suponer que el reactor opera en estado estacionario y que no
existen perturbaciones, enseguida resolver el modelo dinamico
hasta conseguir que la maxima diferencia entre las soluciones a lo

largo del tiempo no fuese superior a 1.0 * 10”8

. Cada una de las
soluciones obtenidas constituye un punto del diagrama.
| »

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
bifurcacién para 1la fraccién sitios activos 6s (variable de
interés), como funcidén de los parametros de concentracioén de 0, y

temperatura de entrada, adimensionalizados de la siguiente forma:

- ( (+AHox) Co,g] 4
B { ps Cps][ Tg e* 10

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 operacién mostrado, el andlisis se realizé dando como
condicién inicial de integracién del modelo tanto la solucién
previa como una de valor superior o menor, segun el caso, al
esperado.
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De las graficas mostradas puede notarse que se encontrd
multiplicidad para regiones de operacidon que no son de interés, ya
que se 1localizan en 1la parte izquierda de 1los planos de
bifurcacién (0 s B = 0.7), que implican wuna alimentacidn
deficiente en oxigeno, o bien una temperatura muy alta, la cual
sale de las condiciones factibles de operacién. En ambos casos, la
fraccion de sitios regenerados es del 45% o menor, por lo cual no
es deseable operar en esta regién. La regién de operacidn
propuesta como caso base esta en B = 2.5 y se puede observar que
presenta reoxidacién del orden del 98 % de los sitios activos.

A pesar de dque en el regenerador se 1llevan a cabo las
reacciones de oxidacidén a c0 y C0,, dada la pequeia cantidad de
especies adsorbidas que 1llegan, la temperatura no alcanza a
aumentar de manera perceptible. Ademas, se tiene un rapido
movimiento de los sdlidos debido a que la diferencia de tiempos de
residencia entre los reactores no es muy grande, lo cual favorece
el intercambio de entalpia por arrastre del que ya se hablé; para
el diserio final del sistema esta relacidn es:

[ TsRTA ] =z 3.7
TsRLT

Un motivo adicional por el que se controla la temperatura es
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que la reoxidacién del sitio activo es una reaccién ligeramente
endotérmica (AHoxo = + 4.67 kJ / mol) ([Wolfarht y Hoffman (1980);
Hodnet (1985); Martin y Emig (1989)), por lo que la produccién de
calor por la oxidacién total de las especies adsorbidas se ve
contrapuesta por 1la absorcién de éste al momento de la
regeneracién del sitio activo.

El volumen del regenerador juega un papel importante en el
disefio del sistema, ya que el reactor requiere de un suministro
constante de sdélidos para su funcionamiento, alimentados a una
razén fija, por lo tanto, el tamanho del regenerador es el factor
que da el tiempo de regeneracién. Un punto importante a notar es
que los resultados obtenidos para el regenerador estan fuertemente
influenciados por la forma del modelo matemdtico propuesto para el
mecanismo de la reaccién. Esto se manifiesta en los perfiles de
sitios activos en este aparato, ya que solo si se aumenta mucho el
tamano del regenerador se puede llegar a conseguir la regeneracion
completa del sélido. Recordando las expresiones:

er + m, Oy - Os (3r)

~-Eoxo/RT n -E’ oxo/RT
R =k e 6r co." -k " e ° 8s

ox oxo 2 oxo

se puede notar que la cantidad de catalizador regenerado se mide
"de manera directamente proporcional a la fraccién de sitios
reducidos 6r, mediante una constante de proporcionalidad, kWCqu
cuya ganancia disminuye con el tiempo. Por ello, a pesar de que la
tasa de reaccién, propuesta de manera reversible, sea manipulada
de tal forma que el equilibrio quimico promueva la regeneraciodn,
por el hecho de tenerse una ley proporcional de tasa de reaccién,
siempre quedara un margen, i.e, una cantidad de catalizador sin
regenerar, ya due el error encontrado en el sistema, 6r, no se
puede disminuir a cero utilizando una ley de control proporcional
[Luyben (1972); Ogata (1980)], a menos dque se tomara la ganancia
con un valor infinito, lo que fisicamente supone la operacién a
temperaturas infinitas.
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4.3 Solucién al Modelo del Reactor de Lecho Transportado en
Estado Transitorio. Arranque

4.3.1 Aplicacién del Método de las Caracteristicas

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

1) Tomando la diferencial total de Xa se tiene:

aXa dc + 80X a ac

dXa = wia 3E

Yy luego, la ecuacidén (la) (pag. 32) puede reescribirse como:

.._Ll§§41_ Ym (Xa - Xas) = Zﬁ‘ + ZEA (la)

2) Las ecuaciones anteriores pueden ser consideradas como

simultdneas sobre las variables gﬁ‘ Y gg“ , Y pueden ser

reescritas como:

dt ag dXa

1

[
@
b
>

_ _(1-€,)
atT €

Ym (XA - XAs)
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C.

el sistema algebraico es lineal, entonces, se pide que para
poder obtener ma&s de una solucién, el determinante del
sistema sea igual a cero, de donde:

Al = dT - d€ = 0 ~%§-|1=1 (19)

con lo que gqueda definida la primera trayectoria
caracteristica.

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

dXa
ag

- 8Xa drt + 8Xa d = 8Xa + 8Xa
1 at df|1 8€ €1 3t FI3

Sustituyendo el resultado en la ec. (la):

-

g}éA = _.L__.L_lgf L Yo (Xa - Xas) (1c)
Xa (€= 0)= Xai (1.1c)

Aplicando un razonamiento similar a las ecuaciones para Xas:

1) Tomando la diferencial total de Xas se tiene:

dXas = 3T dt + 3E ag
Yy de la ecuacioén (2a) (pag. 32):
8 Xas 8 Xas
[-57*5 3£ ]
¥ w (Xa - Xas) - Da [ e 721 %45 Bs - K%B I LN, ]

de donde el determinante caracteristico es:
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8Xa

dt dg BE dXa
1 8 —g?c(—‘ Va (Xa = Xas) - &A

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

At = 3 dT - dE = 0 - %-5-|u=a (20)

Sustituyendo esto en la diferencial total se llega a que:

dXas - _
F II— Vlm (XA XAB)
- Da [ e 721Y) yis 05 - Kl- e 72 (1/M g, ] (2¢)
ao
C' I‘
Xas(T= 0)= Xaso (2.1c¢c)

Estas nuevas ecuaciones siguen utilizando las condiciones
iniciales (1.1a), (1.2a) y (2.1a), (2.2a), pero ahora tomando
unicamente una de las variables independientes. Es importante
notar que el nuevo sistema de ecuaciones es valido sobre las
trayectorias caracteristicas solamente, y la solucidén completa se
tiene en cada punto de interseccién de éstas (fig. 4.11).

t / //
—t——— interseccidn

AT (punto de solucién)

caracteristica I1

\

/ caracteristica I

N

3

fig. # 4.11. Trayectorias Caracteristicas y puntos de solucién

0 1.0
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La integracién simulténea de las ecuaciones del modelo a 1lo
largo de las trayectorias caracteristicas debe hacerse de manera
numérica debido a la no-linealidad de los términos cinéticos, por
lo que es importante notar las siguientes relaciones entre las
variables independientes: '

Resolviendo la ecuacién (19) para la trayectoria I:
ag |, = AT [,

lo cual da la relacién de tamanos de paso durante la integracién
sobre esta trayectoria.

Luego, resolviendo la ecuacién (20):

Ag In =8 At ln
que es la relacion de tamahos de paso durante la integracion sobre
la trayectoria II.

.

Como las caracteristicas hasta aqui definidas dependen
unicamente de la relacién de velocidades entre el gas y el sdlido
(8), la cual es la misma para todos los balances desarrollados,
tanto de materia como de energia, las trayectorias caracteristicas
de las demas ecuaciones seran las mismas gue las de los balances

de masa para A.

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

ggs = —ilEEAl— Um (Xe - Xss) (3c)

XB (= 0)= Xsi (3.1c)
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dXss iUy
H-E—- |ll- Da [Kll e 6aA
{KZa e'72(”y)XB-9- - K2a/ 9-72.“/y)98}] (4c)
c. I.
XBs (T = 0)= XBso (4.1c)
des _ _ Da e V2 1/ )y, o _ _l_e-'la’(l/y)eA +
dr 11 Vv Kao
{KZa 8—72(1/Y)XB|=95 - Kzaa’ 8—72’ (‘I/Y)QB}] (5¢)
c. I.
6s (T= 0)= Bs0 (5.1c)
[}
déa - _Da -Ya(1/y) - 1 _-7va iy
gt |i= oy [{e Xas0Os Kaoe GA} +
{Kla e 11 g, 4 Kea e 741/Y) QA}]
(6c)
C. I.

OA(T= 0)= B0 (6.1c)

60




dos
dt

11 Vv

{x3. e'”“”"ea}]

c. I.
6s(T= 0)= 6B0O
d 1 ~-¢
G |m G5B v ne e - ) - A St (v - )
C. I.
Y(€= 0)= yi
dys | _
3T . Ynhs (Yys = yY) - A Sts(ys - yb)
+Da[Ba{e'7°””’xAses - L e""“”’eA} +
Kao
Bl{Kla e_yl(l/y)BA} + B3{K3a e°73(1/w93} +
BZ{KZa e'XZ(I’y)XBses - Kza’ e-XZ’(I/y)eB} +
B4{K4a efx4(1/y)eA}]
C. I.

ys(Tt=0) = yso
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= Da [{Kz. 0-12(1/)”)(8-9- - KZn'e-‘,z‘“,y)BB} +

(7¢)

(7.1c)

(8c)

(8.1c)

(9c)

(9.1c)




ANALISIS DE LA DINAMICA INDIVIDUAL DE CADA REACTOR 62

Habiéndose construido 1las ecuaciones caracteristicas del
sistema se procede a 1llevar a cabo su solucién mediante 1la
integracién utilizando un método de Runge-Kutta de 4o. orden
(Burden y Faires (1985)), dado que se tiene un problema de valor
inicial; este método se eligié por ser sencillo y féacil de
implementar, pero dado gque los resultados que se obtuvieron
(ilustrados en la siguiente seccidn) revelan que el comportamiento
del reactor es casi isotérmico, entonces el sistema de ecuaciones
puede ser tratado como semilineal (ver cap. 3) y por ello resulta
suficiente obtener la solucién de la manera propuesta [idem].

Utilizando como aproximacién inicial wun primer perfil
espacial, el cual es una solucidén a priori en estado estacionario
eligido como 1las condiciones de operacién cuando no existe
reactivo (n-C,) en‘el sistema, por lo tanto se tiene al reactor
funcionando unicamente con N,, el acarreador, y los sdélidos que se
reciben poseen unicamente sitios activos, se realiza una
integracién, en la direccion temporal (trayectoria II), de manera
simultanea con una integracién espacial (trayectoria I), la cual
parte de un At posterier, siguiendo la nueva trayectoria. Estas
dos trayectorias se encuentran en un punto (después de una
longitud del intervalo espacial de integracioén Af£), en el cual se
tiene una nueva aproximacién de la solucidn. Enseguida, se parte
de un nuevo punto de la trayectoria espacial inicial, realizando
otra integracién sobre tiempo, y 1la nueva integracidén sobre
espacio se realiza tomando como condicién inicial el dltimo punto
resuelto. Este procedimiento se continua hasta 1llegar a 1la
longitud (£ = 1), la cual es la longitud adimensional definida
para el reactor. Aqui se ha generado un nuevo perfil espacial para
cada una de las variables, el cual se utiliza como base para la
siguiente integracién temporal. El1 procedimiento se continuia,
incrementando un At cada vez gque 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, 6, y para el arranque del RLT

En lo que se refiere a las simulaciones para tiempos muy
cortos, se encontré que la dinédmica seguida por el reactor de
lecho transportado es sumamente rapida, de tal forma que el tiempo
de residencia juega un papel muy importante en las condiciones de
operacién éptimas, utilizandose como uno de los paraémetros de la
simulacién. Otro de los factores determinantes para el disefio del
reactor fue la concentracién superficial de sitios activos, ya que
las tasas de formacidn de productos son sumamente rapidas. Debido
al movimiento del solido, al ser arrastrado por el gas, 1la
velocidad relativa entre las fases es pegquefa (comparando con la
que se podria obtener en un lecho fijo), dando como resultado que
el coeficiente de transferencia de masa sea pequehio; por lo tanto,
para hacer eficiente al sistema se necesita utilizar particulas
pequefias para tener una gran area de transferencia (recordando que
para particulas esféricas el area especifica es av = ‘5%')’ ademas
de facilitar su arrastre por el gas, por ello el diametro de
particula cae en el valor de 125u. A continuacidén se muestran los

resultados de la dinamica seguida.

En la figura 4.12a se muestra la evolucion de los perfiles de
concentracion del reactivo a las condiciones base de la simulacién
(ver Apéndice A). El tiempo de residencia que se tiene para este
caso es de 0.75 s. Se puede observar que la dinamica seguida por
el reactor es sumamente rapida, ya gque en tan solo 2.25 s. se
alcanza una magnifica conversién (100 %) y observando la figura
4.12b se nota una muy buena selectividad hacia AM (90 %). Esta
situacion se ve favorecida porque el modelo estda suponiendo que a
la entrada del reactor llega unicamente sélido cuya fraccién de
sitios activos es s = 1. 6s exhibe una evolucién temporal muy
rapida también (fig. 4.12c), teniéndose la tendencia de que 1los
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 "3",
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La fraccién de sittios adsorbidos de reactivo, 6a, presenta un
rdpido incremento para el primer 8% de la longitud del reactor y
luego observa un fuerte decremento. Esta situacién se debe a que a
la entrada del reactor el catalizador llega "limpio“, i.e, con
muchos sitios aptos para adsorcién y, ademds, aun no tiene una
pelicula de reactivo gue lo rodee; por ello, es necesario que el
reactivo se transporte desde el seno de la fase gas hacia 1la
pelicula que se estd formando. El comportamiento complementario
para el reactivo se puede observar en la figura 4.12a, en la cual
la concentracién en la vecindad de 1la superficie del sdlido
alcanza valores de mas del 60 %, 1i.e, se estda formando 1la
pelicula, en el primer 5 % de la longitud. Enseguida, debido a la
abundancia de sitios 6s, 1la reaccién de adsorcién se ve
favorecida, incrementando los sitios 6a, con la consiguiente caida
en la concentracion Xas y en la fraccién de 6s. Una vez que se
tiene al reactivo adsorbido se llevan a cabo las reacciones de
formacion de B, €O, CO, (1 y 4), con lo que se nota el decremento
de la fraccidén 6a. E1 decremento simultaneo de 6a y Os significa
que se tiene 1la formacién de sitios reducidos 6r por la
desactivacion parcial, reversible del catalizador. Las
oscilaciones presentadas después por el perfil de 6a se deben a
las adsorciones posteriores de reactivo, aunque debe notarse que
sus maximos no sobrepasan al primero debido a la menor
disponibilidad de sitios para adsorcién-reaccién.

La concentracion del producto (fig. 4.12b) se hace importante
después del 10 % de la longitud del reactor, simultaneamente al
primer decrecimiento en la fraccién 6, y su maximo se desplaza
hacia la salida del reactor conforme transcurre el tiempo. Los
sitios 6B presentan un comportamiento semejante a Xs pero con un
valor mucho menor a 6i debido a la buena selectividad.

Los perfiles de temperatura no se graficaron ya que se obtuvo
un comportamiento practicamente isotérmico, teniéndose variaciones
del orden del 0.1 % (0.7 °C) tanto para la fase gas como para la
superficie de la particula.
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En las figuras 4.13 se muestra el efecto que tiene el
disminuir la velocidad relativa del sélido, situacidén considerada
al reducir & al 88 % y aumentar el valor del coeficiente de
transferencia de masa k¢ en un 20 % respecto de los valores del
caso base. E1 efecto que se tiene al principio, cuando el
catalizador estd nuevo, es casi imperceptible Jjunto al caso
anterior. Sin embargo, al seguir la evolucidén de la operacién los
perfiles tienden a separarse, provocando que el punto de alcance
se desplace hacia una conversién menor (el punto de alcance se
define como el momento en el qgue el gas gque contiene reactivo
alcanza al solido que hasta ese momento se encontraba inmerso en
una atmésfera inerte), i.e, el sistema, aun estando controlado por
transferencia de masa, denota una pérdida en la eficiencia debida
a la baja en la cantidad de catalizador, cuyo flujo pasé de un
valor de 290 g/s hasta 250 g/s. Puede notarse también que a la
entrada del reactor la pelicula gaseosa que rodea al sdélido se
enriquece del reactivo (fig. 4.13a) favoreciendo la adsorcidén de
éste a la superficie catalitica, pero provocando a la vez que los
sitios activos (fig. 4.13c) sufran un decaemiento mas violento que
en el caso anterior, teniéndose que, para el ultimo instante
simulado, a tan solo un 11 % de la longitud queda un 17 % de los
sitios disponibles para la reaccién.

Los perfiles de producto (fig. 4.13b) muestran el efecto del
rapido alcance al sdélido ya que durante el primer 4 % de 1la
longitud se puede observar una buena conversién, pero al seguir
avanzando se observa una pérdida en la velocidad de formacién de
B, llegandose a tener una baja conversioén 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 6a y 6B mantienen practicamente
el mismo comportamiento que en el caso anterior pero mostrando una
fraccién menor, ya que 1la cantidad de sitios reducidos se
incrementd de manera mas rapida.
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La corroboracién de la influencia de la cantidad de sitios
sobre la dindmica del RLT se muestra en la fig. 4.14, en la que el
numero de sitios, Nv, fue disminuido a un 26 % respecto al valor
del caso base (ver apéndice A). Observando primeramente la figura
4.142 se nota que la conversién del reactivo tiende a disminuir a
un valor del 18 %, el cual es alcanzado aproximadamente en el
primer 30 % de la longitud del reactor. La concentracién del
reactivo alrededor de la superficie del sdélido llega a alcanzar
valores hasta del 72 % debido a la falta de sitios disponibles
para adsorcion.

Los perfiles de concentracién 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 segun se puede observar en la figura 4.14c. Ademds, la
caida en la cantidad de sitios se ve de manera dramatica durante
el primer 10 % de la longitud del reactor, ya gque al haber un
numero menor de ellos su ocupacién se realiza de manera mas
violenta. El1 perfil de sitios adsorbidos del reactivo muestra que
su fraccién ha crecido como se esperaba, pero su numero absoluto
es menor, situacion reflejada en las conversiones. Los perfiles
para los sitios 88 se comportan de manera andloga.

El caso de un arrastre mas violento de catalizador por el gas
se muestra en la figura 4.15, en este caso se consideré una
relacién de velocidades 8 = 0.985 (116 % del valor en el caso
base), y un coeficiente de transferencia de masa kg = 0.099 cm/s
(79 % del valor en el caso base). Los resultados muestran un
comportamiento muy similar al caso base, aunque los perfiles se
observan corridos hacia la salida del reactor. Basicamente, se
nota la influencia del tiempo de residencia del sdélido, ya que al
ser menor se le da una menor oportunidad al transporte gas-sélido
Y, por lo tanto, aun habiendo una cantidad suficiente de sitios
activos (fig. 4.15c) las conversiones de reactivo y producto
tienden a disminuir respecto del <caso base, i.e, cuando la
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relacién de velocidades es &§ = 0.85. Este efecto puede ser
observado también en los perfiles para 6a y 68 cuyos valores se
mantienen menores a los obtenidos en el caso base.

La figura 4.16 muestra la situaciéon en la que el gas es
alimentado a una velocidad menor (75 % respecto de su valor base),

aumentando asi su tiempo de residencia de 0.75 s a l1ls. Se supuso.

que el arrastre del sdlido seguia siendo tan bueno como en el caso
base. E1 efecto observado fue de conversiones muy buenas (figs.
4.16a y 4.16b), pero se corroboré gque la cantidad de sitios
activos disponibles fija un maximo al tiempo de residencia, ya que
su consumo aumenta y se agotan (fig. 4.16c) y, por lo tanto, una
parte del reactor permanece inutilizada. Tanto los 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. Aun en
este caso, en el que se tuvo la oportunidad de hacer reaccionar a
todo el reactivo alimentado, la temperatura no supero los valores
observados para el caso base por lo que tampoco se graficaron sus
perfiles. ’
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4.3.3 Planos de Fase para el Caso Base

A fin de conocer la interaccién entre 1las variables se
elaboraron los planos de fase y se siguidé su evolucién en el
tiempo. Para su construccién se emparejaron los resultados gque
coincidian en tiempo y distancia para luego graficar una en
funcién 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, segun se tratara en el siguiente capitulo. La
interpretacion de los planos generados es la siguiente:

Tomando como ejemplo a la figura 4.17, se observa gque el
punto inicial esta localizado en (0,1), i.e, a la entrada del
reactor no se tiene concentracién de reactivo en 1la pelicula
"estancada" que rodea al solido, ademds, se tiene la maxima
fraccién de sitios activos en el reactor, ya que éstas son las
condiciones de alimentacién. Seguin 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 sélido, lo cual
provoca un aumento en la concentracioén alrededor del sélido. Una
vez alcanzado este punto se tiene un decremento en ambas
variables, dado que se esta perdiendo reactivo de la pelicula, el
cual se esta adsorbiendo en los sitios activos, convirtiendo estos
en sitios @6a. Esta tendencia continia hasta un punto en el que 1la
pendiente cambia bruscamente de signo, punto a partir del cual 1la
concentracién 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 esta alcanzado al sdlido
‘nuevo’, el cual hasta el momento estd siendo arrastrado por gas
inerte unicamente. Asi, continuando por la linea, se llega a un
maximo en la fraccidén de sitios activos, que a la vez coincide con
un minimo en la concentracién del reactivo Yy es el final de 1la
linea. Este ultimo punto estda mostrando las condiciones de salida
del lecho transportado.
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Si se observa el Plano de Fase para la concentracion de
producto versus sitios activos (fig. 4.18) se ve un comportamiento
semejante, pudiéndose notar los mismos puntos caracteristicos que
para el plano descrito anteriormente. Notese gue el punto de
alcance del gas al sdélido ‘nuevo’ vuelve a manifestarse con un
cambio brusco en signo de la pendiente. Pero ademds, las primeras
tres trayectdrias graficadas muestran un segundo cambio en 1la
pendiente, reflejando un aumento en la fraccidén 6s simultaneamente
con un decremento en la concentracién. Esta parte de 1la
trayectoria esta reflejando el punto en el que el gas con reactivo
Yy producto aun no alcanza al sélido y, por 1lo tanto, las
trayectorias simplemente reflejan 1la ausencia de éste. Las
trayectorias siquientes ya no muestran ese segundo cambio,
teniéndose 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
relacién entre los sitios activos y los sitios adsorbidos del
reactivo se puede ver a la entrada al reactor localizada en el
punto (1,0) gque es cuando solo se tienen sitios activos.
Inmediatamente se nota un fuerte enriquecimiento de sitios @6a,
reflejando el momento en que el reactivo que esta en la pelicula
rodeando al sdlido se adsorbe. Mas adelante en la trayectoria se
observa un cambio en la pendiente, debido a que se esta llevando a
cabo el paso de reaccién superficial. Continuando por 1la
trayectoria se observa un nuevo cambio en la pendiente, el cual
coincide con el punto de alcance del gas, ya que de ahi en
adelante la fraccion 6a decrece y la fraccién 8s crece, mostrando

que no hay reactivo disponible en la pelicula gaseosa.
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La figura 4.20 es 14 misma que la figura 4.19, pero con los
ejes invertidos a fin de destacar el punto de alcance.
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En la figura 4.21 se observa la relacidén entre las
concentraciones en la vecindad del sdélido para el producto y el
reactivo. A pesar de que la entrada al reactor se localiza en el
punto (1,0), el comienzo de la trayectoria casi no se ve debido a
la rapida adsorcidén del reactivo a los sitios activos. A partir
del momento en que esta concentracioén 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 concentracién del producto. Para 1las primeras
trayectorias este aumento tiene un mdximo, seguido por un
decaemiento que indica que el gas con reactivo aun 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 maximo a la salida del reactor, situacion que se observa
para los perfiles de concentracion del producto. La coordenada de
concentracién del reactivo a la salida del reactor coincide, por

lo tanto, con la conversion observada.

1.0
0.0t

0.8t
0.1
0.6
0.5

L

v

/

Concentracion de! Producto

0.4
0.3+

0.2
0.1

O.oe . |
0.1 0.2 0.3 0.4 ’0.5 06 0.7 08 08 1.0
Concentraclion del Reactivo :

fig. 4.21. Plano de Fase XB vs. Xa




ANALISIS DE LA DINAMNICA INDIVIDUAL DE CADA REACTOR 78

4.4 Resultados para el Arranque del RTA

A fin de poder resolver los sistemas acoplados, el modelo del
regenerador fue resuelto de manera simultdnea integrando
numéricamente con el mismo tamafio de paso At del reactor. Para
este aparato los parametros mas importantes fueron la tasa de
reoxidacién del sitio activo, el tiempo de residencia del gas y 1la
cantidad de so6lido presente. Estos dos ultimos se manejaron
variando el flujo de alimentacién de aire y el volumen del
aparato, asi como la fraccién ocupada por el gas ¢€,, aungue dado
que se considera que el lecho opera bajo un régimen de
fluidizacién 1lenta, €, debe tener un valor alrededor de 65 %
[Miyauchi et al (1981)), valor que fue tomado para el caso base.
Las condiciones de entrada consideran que la fraccién de sitios
activos que llega del reactor es 8s = 0.001, las fracciones de
sitios adsorbidos son 6a = 0.05 y 68 = 0.001 y el resto se calcula

como sitios reducidos por balance.

La estrategia a seguir durante el andlisis de la dinamica del
regenerador fue la de estimar una constante de reoxidacién del
sitio catalitico, la cual fuese consistente con los resultados
experimentales [Hodnet (1985); Emig y Martin (1987); Bej y Rao
(1991) ). Una vez obtenida se procedié a simular el efecto de la
temperatura de operacidén y el tamano del lecho, el cual fija el
tiempo de residencia del catalizador, ya que su suministro es
dependiente de las condiciones de operacién del reactor. Para
todos los casos se considerd que el oxigeno fue suministrado en
exceso, ya que por ser tomado del aire no presenta problemas.

La figura 4.22 muestra los perfiles de concentracién de
oxigeno, tanto en la fase gas como en la vecindad inmediata del
s6lido y los perfiles de fraccidén de sitios activos para el caso
base, con 1lo que se obtiene un 96 % de fraccién 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 6°C.
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La figura 4.23 muestra la evolucidn de los perfiles para un
caso en el que se tuviese una reaccion reversible mas importante
de lo previsto, i.e, cuyo factor de frecuencia sea del orden del
10 000 % respecto al valor del caso base. Se observa que 1la
fraccién de sitios reoxidados a la salida es menor a lo que se
puede alcanzar para la cinética base, ya que 6s = 0.87 debido a
una constante de equilibrio menor a la deseada, situacidn que
refleja la fuerte dependencia del disefio del regenerador con la
tasa de reaccién. La temperatura de operacion en este caso fue de
450°C (723 K) y su perfil no se encuentra graficado debido a que
no se observé una variacién mayor al 1 % durante el intervalo

simulado.
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La figura 4.24 muestra el efecto de aumentar la
temperatura de operacién del regenerador a 420°C (693 K) con lo
gque la fraccidén de sitios regenerada se incrementa en un 1 %
respecto al caso base. Este hecho corrobora que, tal como el
reactor, el regenerador también es un sistema controlado por
transferencia de masa, por lo cual no es necesaria su operacién a

temperaturas muy altas.

La figura 4.25 muestra el efecto de aumentar el volumen del
regenerador al triple respecto del caso base, llegandose a un
valor de V, = 4450 cm’. El resultado obtenido es un ligero aumento
en la cantidad de sitios que se han regenerado (99 %), pero sin
llegar al 100 % en el tiempo de residencia propuesto, por lo que
la operacion de este aparato, mas costosa y que requiere una mayor
cantidad de gas para funcionar, no parece ser buena opciodn.
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4.5 Conclusiones

1) El1 sistema de reactores propuesto es novedoso desde el
punto de vista de gue, a la fecha, aun no se han publicado sus
modelos matematicos; sin embargo, cabe notar que la corroboracién
de éstos requiere de un estudio experimental complementario.

2) El1 sistema de reaccién propuesto estéd formado por un
mecanismo triangular complejo, pero sin embargo su modelamiento
puede ser llevado a cabo, aun en un sistema de reactores acoplados

3) Se propuso el modelamiento de reactores en los cuales el
catalizador posee movimiento, se construyeron ademas los perfiles
de sitios cataliticos (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 dinamica 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 matematico), dado que se introduce 1la
velocidad de la fase sdélida como una nueva variable, 1lo cual
implica de manera directa, tomar en cuenta el flujo masico tanto
del gas reactivo como de los soélidos que llevan los sitios
cataliticos. Esto a su vez da la posibilidad de caracterizarlos
tanto en posicién como en tiempo, obteniéndose un mejor
conocimiento del desemperfio del reactor.

5) A pesar de haberse manejado reacciones altamente
exotérmicas, como es el caso de las oxidaciones de hidrocarburos,
la formulacioén del modelo en base al movimiento de ambas fases
permite explicar el comportamiento isotérmico de este tipo de

aparatos, aun en el caso de considerar a cada reactor como
adiabatico.
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6) La cantidad de sitios cataliticos disponibles en el sélido
Nv fija los parametros de tiempo de residencia de gas y sélidos en
el reactor, ya que la incorrecta utilizacién de sitios activos
disninuye la productividad del sistema. Una mala preparacioén del
catalizador repercute en pérdidas de eficiencia, por lo tanto, el
disefio del sistema se basa en este parametro, Nv, inferido como
funcién de las conversiones obtenidas. Asi, a fin de poder llevar
a cabo las reacciones propuestas de manera eficiente, en un
intervalo de conversién del 85 al 99%, 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 = ms < 300 g/s,
b)la cantidad total de sdélidos en el reactor debe ser:
240 g s Ms, = 270 g

c)la cantidad total de sodlidos en el regenerador debe ser:
900 g = Ms, = 1000 g, dando asi un tiempo de regeneracioén
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 operacién
sea mucho mas alta que la del reactor. Inclusive, dado que la
energia de activacidén de la reaccién de reoxidacion del sitio es
baja (6.02 * 10* J/mol) el intervalo de temperatura de operacién
puede ser similar al del reactor.

8) En el intervalo de operacion propuesto, el regenerador se
comporta de manera practicamente isotérmica, debido a las pequenas
cantidades de sitios adsorbidos 6ar y 6B, los cuales determinan la
cantidad de reactivos disponibles para las reacciones de oxidacién
indeseadas (formacién de co y CO,); esto a su vez determina 1la
cantidad de 0 gue se oxida de manera homogénea, reacciones todas
que son altamente exotérmicas. Ademas, su operacién cae en la
regién de estabilidad de su diagrama de bifurcacién, ya que las
zonas de multiples estados estacionarios se presentan a
condiciones de operacion que no son de interés.




/
CAPITWLO 5

DlNl/\MICA DEL SISTEMA DE REACTORES ACOPLADOS
CASOS DE  SIMULACION
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Este capitulo contempla el andlisis de la dindmica del
sistema de reactores acoplados. Se siguen tres diferentes
politicas de operacién en el orden en el qgue se propusieron
durante el desarrollo del trabajo, i.e, desde la primera que
resulté ser la mas ineficiente, hasta la tercera que por ser
la mejor se consideré como el caso base de las simulaciones.
El analisis realizado contempla la simulacidén del arranque
del sistema de reactores, para las tres formas de operaciédn,
evaluando su comportamiento, seguido de un andlisis de 1la
respuesta transitoria a perturbaciones tipicas para el caso
base. Se concluye el capitulo dejando como resultados el caso
base, el cual constituye el mejor disefio del sistema. Los
resultados obtenidos para 1las simulaciones de las tres
politicas de operacién se muestran Jjuntos 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 perturbacién.

5.1 Simulacion de las politicas de operacioén

-Caso de simulaciédén 1. Se considerd el sistema mostrado en 1la
fig. 1.2, en el cual el reactor opera a 380°C (653.15°K) y se
mantiene a esta temperatura por estar inmerso en un bano de sales
fundidas; el regenerador opera a una temperatura de 450°C
(723.15°K) y se encuentra inmerso en un segundo bafo de sales.
Ambos aparatos reciben 1la alimentacién en fase gaseosa a la
temperatura de su respectivo bano. 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 sélidos a cualquiera de los reactores es aquella a la que .
abandondé al otro.

—-Caso de simulacién 2. Se considerd al mismo sistema pero con los
reactores aislados, de tal forma de evitar la presencia de los
banos de sales fundidas. La temperatura de operacién de cada una
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de las unidades se siguidé considerando con el mismo valor que en
el caso 1, la entrada de la alimentacidén gaseosa se consideré a la
respectiva temperatura de operacién. Se adiciond ademas un sistema
de recuperacién de calor entre los tubos que transportan al sdélido
entre los reactores, de tal forma que a la salida del regenerador
la corriente de soélidos precalentara su entrada. Esta situacién
fue simulada suponiendo que la alimentacién al reactor se
encontraba 15°C por arriba de su temperatura de operacién, y 1la
alimentacién al regenerador se realizaba a una temperatura 15°C
menor a su temperatura de operacién.

-Caso de simulacidén 3. Se considerd al sistema constituido por
reactores adiabaticos, con los tubos de transporte de sdélido
perfectamente aislados y sin interaccién entre si, ademas, ambos
aparatos operando a una misma temperatura, la cual se eligié como
la temperatura de operacién para el reactor en 380°C.

Los valores de los parametros utilizados para la simulacién
de cada uno de 1los casos descritos son aquellos del caso base
(listados en el Apéndice A), a menos que se especifique 1lo
contrario. Cada perfil graficado se construyé integrando de manera
simultdnea los modelos acoplados para ambos reactores durante un
tiempo de operacidén de 7.0 segundos, elegido ya que después de
transcurrido este periodo cada aparato habia alcanzado su estado
estacionario. La dinamica analizada se muestra en funcidén de
tiempo y distancia en su caso. El1 acoplamiento de los modelos
matemdticos se realizd sequn lo especificado (cap. 3).

5.1.1 Perfiles X, 6, y para los casos de simulacioén

Los perfiles de Concentracién del Reactivo

A continuacién se presentan los resultados del arranque del
sistema para los tres casos de simulacién propuestos. Analizando
como primer caso la conversién del reactivo (fig. 5.01) se nota
que para cualquiera de 1los tres casos de simulacién el valor

alcanzado en el estado estacionario es practicamente el mismo
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(0.75 en el caso 1, 0.76 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, observandose una alta conversién 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 rapido respecto a los otros dos casos debido a que
el catalizador llega a la temperatura de operacién del
regenerador, situacién que no se presenta en los otros. Esta baja
paulatina en la conversidén esta relacionada con el establecimiento
de un perfil de sitios activos, ya que en el momento del arrangque
del sistema a lo largo de todo el reactor se tiene la condiciodn de
que 6s = 1, pero después de transcurrdo un tiempo a las
condiciones de reaccién, en todo el lecho se tiene que 6s < 1;
inclusive a la entrada, ya que el regenerador regresa solido con
una fraccién 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 concentracién de reactivo en 1la pelicula
localizada alrededor del sélido 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 rapido en ésta,
llegandose inclusive a un valor de 0.7 para el estado
estacionario, seguido de una adsorcidén y reaccién superficial
rapidas con la consiguiente produccién de AM; pero sin embargo,
aun bajo esta situacion no se tiene una diferencia apreciable con
la operacioén 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
s6lido al reactor respecto de su temperatura de operacidén 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
desempefio de manera perceptible, de hecho observando la grafica es
dificil detectar el momento de la llegada del catalizador; ademas,
las trayectorias de operacidén difieren solamente en el primer 8 %
de la longitud del reactor para luego ser muy similares el resto
del intervalo simulado. Esta situacién se debe a que a partir del
10 § de la longitud del reactor la diferencia de temperatura entre
el gas y el sélido es casi imperceptible (figs. 5.06 y 5.07).

Para el tercer caso de simulacién se nota un comportamiento
poco drdastico también, pero con la diferencia de que la maxima
concentracién en la vecindad inmediata del sdélido supera a la que
se alcanza para el segundo caso, ya dque se observa un valor de
0.625 contra uno de 0.58 respectivamente. Esta situacién se puede
interpretar como una menor tasa de adsorcién debido a que en este
ultimo caso la llegada del catalizador al reactor se produce a su
temperatura de operacién. Aun asi, el desempefio del reactor bajo
estas condiciones es muy similar al de los otros dos casos con el
consiguiente ahorro de energia 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 1los tres casos simulados, aunque el arranque se
produce de formas diferentes. Para el primer caso simulado se nota
la influencia de la temperatura de alimentacién del catalizador,
vya que el cambio de los perfiles a lo largo del tiempo se muestra
mas drastico que para cualquiera de 1los otros dos casos,
teniéndose una situacion andloga en los perfiles medidos en la
vecindad del sdlido (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 sélido y, nuevamente, las
conversiones finales obtenidas cuando ya se alcanzé el eétado
estacionario no difieren de manera significativa, ya que se tiene
de 0.67 para el caso 1, 0.695 para el caso 2 y 0.697 para el caso
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3, lo cual da un valor de selectividad hacia el producto deseado
de 0.89 para el caso 1, 0.91 para le caso 2 y 0.90 para el caso 3.
Esto manifiesta que el caso 3 es la mejor opcién de los casos
simulados, ya gue con un gasto energético menor y un sistema mas
simple exhibe un desempefio similar al del segundo caso.

Los Pefiles de Sitios Activos

Analizando ahora los perfiles para los sitios activos (fig.
5.05) se nota que la diferencia en 1las temperaturas de
alimentacién de sélidos, respecto de la temperatura de operacioén
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
utilizacién de los sitios para el ultimo caso ya que la pendiente
del perfil es mayor que en los otros dos casos, i.e, los perfiles
se localizan a una mayor conversién de reactivo e inclusive, a la
salida del reactor se obtiene un valor menor de 8s para este caso
respecto al obtenido para los casos 1 y 2 con valores de 0.016,
0.037 y 0.040 respectivamente. Este hecho estd indicando que dado
que el caso 3 po favoreee las reacciones de oxidacion total a 1la
entrada del reactor, situacién del caso 1 y quiza del caso 2, y
ademas al inicio la adsorcién del reactivo se realiza a mayor
concentracion 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 cinética global. Asi, a
pesar de que la fraccioén 6s a la entrada del reactor es menor para
el caso 3, debido a la buena utilizacidén de sitios activos, se
nota un resultado equivalente a cualquiera de los otros dos casos

que utilizan una mayor cantidad de energia para su operacidn.

Al observar 1los perfiles de temperatura de 1la corriente
gaseosa (fig. 5.06) se nota un cambio sumamente drastico a 1la
entrada del reactor para el caso 1, el cual es controlado por el
bafio de sales fundidas (recordando que este sistema no funciona de
manera adiabética), lo gue provoca que una vez alcanzado el estado
estacionario, dado que el punto de produccidén mas importante es el
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principio del reactor, se tenga una operacién "fria" del aparato,
que aunado a la mala utilizacidén de los sitios activos no favorece
a la cinética. Esta situacién sugiere gue seguir esta politica de
operacién es un error, ya que una buena parte del calor que se
suministré al sélido en el regenerador debe ser eliminado por 1la
chaqueta del reactor teniéndose un desperdicio de energia. Para el
caso 2 la situacién es completamente diferente, ya que el estado
estacionario se alcanza casi de inmediato, teniéndose cambios solo
en el primer 10 % de la longitud del reactor. La llegada del
s6lido mas caliente provocd un aumento de temperatura de tan solo
un 4 % (15°C) segun se esperaba, dado que la operacién se
manifestd practicamente isotérmica para todos los casos. Para el
tercer caso de simulacién el aumento registrado en la temperatura
en fé fase gas fue de tan solo un 0.5 % (2°C), lo cual esta de
acuerdo con los resultados publicados para oxidacidén parcial de
o-xileno en presencia de oxigeno gaseoso [Wainwrigth y Hoffman
(1974) ], reaccidén que pudiese resultar mas exotérmica aun.

Los Perfiles de Temperatura

Los perfiles de temperatura en la superficie del sélido (fig.
5.07) muestran nuevamente comportamientos drasticos para los casos
de simulacién 1 y 2 y un cambio muy suave para el caso 3. A la
salida del reactor se tiene que el sdlido presenta una temperatura
casi imperceptiblemente superior a la del gas [(Ts - T) < 3°C] 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 energia entre fases, 1lo cual es
opuesto a lo que sucede a su entrada.

Los Perfiles de Regeneraciédn

Los perfiles de regeneracién (fig. 5.08) manifiestan que el
tamafio superior ‘del regenerador influye en la dinamica global del
sistema, ya gue aungue en el caso 3 su temperatura de referencia
es de 380°C (653.15°K), a diferencia de los otros dos casos cuyo
valor es de 450°C (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 1la influencia del reactor sobre el
regenerador se nota a los 1.38 8, que es el momento en que los
sdlidos han cruzado el lecho transportado (0.88 s) mas el que les
toma cruzar el tubo que comunica ambos aparatos (0.5 s) [Este
ultimo valor podria ser variado si las condiciones de disefio asi
lo requiriesen). El1 tiempo de circulacidén de los sélidos entre
reactores se eligié de manera que coincidiese con aquel necesario
para que la pelicula que rodea al sdélido alcanzara una
concentracién de oxigeno casi igual a la del seno de la fase gas.
En este aparato se considera una mayor fraccion de sdélidos que en
el reactor, ademas de una fluidizacién 1lenta en 1lugar de un
arrastre violento, lo que puede provocar que la pelicula estancada
gaseosa que rodea a los sélidos sea mas gruesa que en el reactor,
0 bien, si existe un retromezclado que los gradientes de potencial
para los flujos de materia y energia (gradientes de concentracion
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 considerd en el
reactor, aproximadamente del 60% de estos ultimos. La dinamica
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

concentracioén de oxigeno en ambas fases son muy similares.

La cantidad de sitios regenerados no difiere notablemente
para los tres casos, segun se observd, pero se manifestd el margen
de conversion provocado por la forma del modelo cinético de
regeneracion, segun se explicé en los capitulos anteriores. El
estado estacionario alcanzado mostrdé ser similar para cualquiera
de los casos simulados, no observandose comportamientos de disparo
o apagado del regenerador en los casos 1 y 2 que reciben soélido a
temperatura diferente a la de operacién. El1 caso de simulacién 3
mostré 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 gque a lo largo del tiempo no se registraron cambios en la
temperatura mayores al 0.5% (3.0°C).
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5.2 Simulacién de perturbaciones al caso base

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

a)aumento en funcidén escalén de la concentracidn del reactivo
en la alimentacién del reactor a un valor del doble del caso
base, las demds condiciones permanecen inalteradas,

b)aumento de la temperatura del gas alimentado al reactor
siguiendo una funcién 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 57°C,

c)mismo gque en el inciso b), pero ademds el regenerador
recibe una perturbacién andloga.

5.2.1 Resultados de los casos de perturbacidn
* .

A continuacién se muestran los perfiles de concentracién,
sitios activos y temperatura obtenidos mediante 1la solucién
simultdnea de las ecuaciones del modelo desarrollado, contemplando
las perturbaciones descritas para las variables seguidas.

Las figs. 5.09 muestran la comparacién de los perfiles de
concentracion de reactivo en la corriente gaseosa y en la vecindad
inmediata a la superficie catalitica con respecto de la posicién
axial y como funcion del tiempo, variables todas adimensionales.
El perfil establecido en la corriente gaseosa presenta la forma
tipica obtenida en un reactor tubular y, ademdas, se mantiene casi
sin modificacién ante las perturbaciones simuladas. La fig. 5.09c
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 1la
superficie del catalizador muestra un comportamiento interesante
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al inicio de reactor, ya que el sélido proveniente del regenerador
se alimenta limpio, y por lo tanto se tiene una competencia entre
el tiempo de adsorcién y la reaccion superficial, reflejandose en
un rapido ascenso seguido de un perfil similar al de la corriente
gaseosa, presentandose comportamientos muy semejantes para
cualquiera de los tres casos.

El perfil de concentracién del producto se muestra en las
figs. 5.10, estableciéndose como se espera para un reactor tubular
También en este caso se nota la estabilidad del sistema a 1las
perturbaciones, y ademas se observa que la buena selectividad no
se pierde para ninguno de los tres casos.

El perfil de fraccién de sitios activos en el reactor
mostrado en las figs. 5.11 revela gue esta variable posee una gran
influencia sobre la dindmica global del sistema, ya que al tenerse
reacciones muy rdapidas se establece un delicado juego entre 1la
velocidad de transferencia de masa en la interfase y la tasa neta
de reaccién la cual, sin embargo, se ve frenada por la reducciodn
en el valor de la fraccidén efectiva de sitios disponibles para
reaccién, los cuales no se regeneran in situ (fig 5.11 a). Estos
perfiles presentan la misma forma gque los de concentracidén del
reactivo, debido a que no se tiene su regeneracion.

Los perfiles de temperatura muestran, en las figs. 5.12, que
para los casos con Y sin perturbar 1la concentracién de
alimentacién 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 calorificas de las
fases presentes, el sistema se aleja del estado estacionario
inicial a una velocidad sumamente lenta, lo cual le confiere 1la
estabilidad observada en los resultados para las demas 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
circulacién de sélidos es el de incluir un arrastre de entalpia,
generada en las reacciones exotérmicas de oxidacién y consumida en
la reaccién endotérmica de regeneracién de los sitios activos, 1lo
cual no permite que el sélido actue como un acumulador de energia,
evitédndose asi la formacién de puntos calientes y el
correspondiente disparo del reactor como sucede en los reactores
de lecho fijo [Lee et al (1985)]. Ademas, dado que el numero de
sitios activos disponibles en el catalizador determina el tiempo
que se utiliza para reaccién quimica, esto afade que el tiempo en
el que el sdlido puede acumular energia sea corto. Desde el punto
de vista de la selectividad, se observé que fue mejor aun que
cuando se utiliza al reactor de lecho transportado unicamente
[Wainwright y Hoffman (1974)]), i.e, cuando se realiza la oxidacidén
en presencia de oxigeno gaseoso con regeneracién in situ del
catalizador.
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5.3 Conclusiones

1) El1 sistema de reactores propuesto para realizar 1la
oxidacién parcial de n-butano es factible, aungque el andlisis aqui
realizado se limita a una produccién de aproximadamente 70 kg/dia
de anhidrido maleico, una escala piloto del proceso.

2) Los sistemas de ecuaciones del modelo se pueden tratar de
manera numérica, aun utilizando métodos sencillos de integracién
como es el caso del Runge-Kutta de 4o. orden, debido a la
particular isotermicidad de 1la operacién presentada por el
sistema, la cual esta respaldada por resultados experimentales.

3) La evolucién en el tiempo de los perfiles de
concentracion, temperatura y fraccién de sitios activos es
diferente para cada uno de los tres casos simulados; sin embargo,
el resultado global de la operacién es muy similar, por lo tanto,
para llegar a tener un conocimiento profundo de la operacién del
sistema es necesario analizar el comportamiento dinamico, a 1lo
largo de la longitud caracteristica para el caso del sistema de
parametro distribuido (RLT) y del tiempo para ambos, de tal forma
que se puedan interpretar los resultados de una forma integral,
i.e, la explicacion de la diferente influencia de las condiciones
sobre los resultados obtenidos solo se puede conocer analizando la
interaccién entre las variables dentro de los reactores, y no solo
a la salida de estos.

4) La conversion 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) El1 sistema de <circulacién de sdélidos proporciona
estabilidad a los reactores al llevar a cabo un arrastre neto de
entalpia, permitiendo asi un control mas sencillo de 1la
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temperatura de operacién y ademés, garantiza que la selectividad
no se plerda. Ademas, se dispone de un tiempo 1limitado de
generacién y acumulacién de calor por el sdlido, ya que se
presenta el agotamiento de los sitios activos, los cuales no son
regenerados in situ, Yy la consiguiente caida en 1la tasa de
reaccién. Este efecto provoca que la fraccién de sitios activos
del catalizador pueda ser tratada de manera andloga a un reactivo.

6) Este modelo permite estimar, de manera independiente, las
cinéticas de oxidacién parcial del hidrocarburo y de reduccioén
oxidacién de los sitios cataliticos del catalizador en un sistema
practicamente isotérmico. Dado gue experimentalmente se ha
comprobado que las reacciones de oxidacidén parcial de hidrocarburos
proceden via el mecanismo REDOX (Simard et al (1955)], 1la
implemehtacién del modelo del sistema de reactores, incluyendo a
la cinética de la reaccion como un submodelo, permite gque mediante
la medicién de las variables a lo largo de la posicién axial del
lecho transportado se tengan estimaciones del proceso de
transferencia de materia interfacial y reaccion quimica. Dado que
el primero de ellos ,puede ser estimado también de manera
independiente, e inclusive correlacionado, se sigue que 1la
estimacién individual de la cinética de la reaccidén es posible. Si
ademas 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, 1la

cinética de la reaccién de reoxidacion del catalizador.
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El modelo desarrollado para el sistema de reactores acoplados
contempla, entre sus caracteristicas importantes, 1la de ser
din&mico y heterogéneo, i.e, las condiciones de operacién en el
estado estacionario se obtuvieron mediante la integracién de los
sistemas de ecuaciones gque 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 adimensionalizacién de los
modelos), pudiéndose observar fendmenos como la isotermicidad de
la operacioén, eplicada en los capitulos anteriores; ademas, se
pudieron variar las relaciones de velocidad entre el gas y el
s6lido, teniéndose con ello una interpretacién de casos de
diferente tiempo de contacto entre las fases, parametro sumamente
importante para los fendémenos de transporte interfaciales, ya que
determina el tiempo real del que se dispone para llevar a cabo la
reaccién (debido al control por transferencia de masa que retarda
la respuesta del sistema), asi como para la transferencia de calor
en la interfase, de la que depende 1la isotermicidad de 1la
operacion. .

La comparacién de los resultados obtenidos en este trabajo
con aquellos que se obtienen al considerar al sistema constituido
por reactores seudo-homogeéneos [Lopez-Isunza (1990)] demostré que
bajo este otro enfogque el incremento de temperatura durante 1la
simulacién del arranque del reactor puede ser mayor, llegandose a
‘obtener valores de hasta 12°C para las condiciones de operacién
del caso 1 modelado en este trabajo. Ademds, aun incluyendo en el
modelo el movimiento de 1la fase sdélida, la variacién de 1la
velocidad relativa entre fases no se puede implementar de manera
simple, ya que la seudofase reaccionante cambia sus propiedades
netas en funcioén de esta velocidad, i.e, cuando se disminuye 1la
relacién (us / ug) tanto la densidad como la capacidad calorifica
de 1la fase se ven incrementadas. Ademas, el tiempo de
transferencia de masa se ve incrementado por esta situacién, por

lo que debe ser incluida como un posible mejoramiento en 1la
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efectividad del sistema reaccionante, pero con la consiguiente
disminucién proporcional en la cantidad de sitios disponibles, ya
gue seglin 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 éstos. Por ello, se
puede afirmar que la implementacidén de los modelos heterogéneos, a
pesar de aumentar el numero de ecuaciones gque se deben resolver
simultaneamente, es ventajosa desde el punto de vista de 1la
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, aun no se dispone de modelos matematicos satisfactorios
publicados.

2) El1 sistema de reaccidén propuesto esta formado por un
mecanismo triangular complejo, para el cual aun no se han
publicado expresiones cinéticas satisfactorias. Ademas, no se ha
publicado el modelo de un sistema de reactores que separe 1los
pasos RED y 0OX del mecanismo de la reaccion de oxidacidén parcial
de n-butano.

3) Se propuso el modelamiento de reactores en los cuales el
catalizador posee movimiento, se construyeron ademas los perfiles
de sitios cataliticos (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 dinamica seguida por las especies en movimiento es mas
compleja que para el caso de reactores de lecho fijo (desde un
punto de vista matematico) dado que se introduce a la velocidad de
la fase s6lido como una nueva variable, lo cual implica de manera
directa, tomar en cuenta el flujo madsico tanto del gas reactivo
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como de los sdélidos que llevan los sitios cataliticos, esto a su
vez da la posibilidad de caracterizarlos tanto en posicién comoc en
tiempo, obteniéndose un mejor conocimiento del aparato. Gracias a
esto pueden ser explicados inclusive resultados inesperados, como
es el caso de la isotermicidad en la operaciodn.

5) A pesar de haberse manejado reacciones altamente
exotérmicas, como es el caso de las oxidaciones de hidrocarburos,
la formulacién del modelo en base al movimiento de ambas fases y a
la auscencia de oxigeno gaseoso da la capacidad de explicar el
comportamiento isotérmico de este tipo de aparatos, aun en el caso
de considerar a cada reactor como adiabatico. esto es debido a que
la fraccién de sitios activos de catalizador es la cantidad de la
que depende la tasa de reaccidén, y al no tenerse su regeneracion
in-situ se consumen como lo hace un reactivo:; siendo asi, el
tiempo de acumulaciodn de calor del que dispone el sdélido es mucho
menor al observado en otro tipo de reactores. Aunado a esto esta
el fendmeno de remocién de calor debido al movimiento de la fase
sélida. -

’

6) La cantidad de sitios cataliticos disponibles en el sdélido
fija los parametros de tiempo de residencia de gas y sélidos en el
reactor, ya que la incorrecta utilizacion de sitios activos
disminuye la productividad del sistema. Una mala preparacisn del
catalizador repercute en pérdidas de eficiencia, por lo tanto, el
disefio del sistema se basa en este parametro, Nv, inferido como
funcién de las conversiones obtenidas. En este punto cabe aclarar
que el modelo de 1los sitios activos para explicacién de 1la
actividad catalitica no es mas que una proposicién que a la fecha
ha funcionado, sin embargo el presente estudio se encuentra
abierto a recibir mejores interpretaciones del fendémeno de 1la

catdlisis, asi como del entendimiento de las reacciones quimicas.

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 operacién sea mucho
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mas alta que la del reactor. Inclusive, dado gque la energia de
activacién de la reaccién de reoxidacioén del sitio es baja (6.02 *
10* J/mol) el rango de temperatura de operacién puede ser similar
al del reactor.

8) En el intervalo de operacién propuesto, el regenerador se
comporta de manera practicamente isotérmica debido a las pequefias
cantidades de sitios adsorbidos 6a y 6B, los cuales determinan la
cantidad de reactivos disponibles para las reacciones de oxidacién
indeseadas (formacion de CO y C0,), lo que a su vez determina la
cantidad de C0 que se oxida de manera homogénea, reacciones todas

que son altamente exotérmicas.

9) El1 sistema de reactores propuesto para realizar la
oxidacién parcial de n~butano es factible, aunque el analisis aqui
realizado se limita a una produccién de aproximadamente 70 kg/dia
de anhidrido maleico. En caso de proponerse una produccion mayor,
haciéndose necesario aumentar el tamafio del equipo, el nuevo
sistema de reactores podria requerir de modelos mas complicados.

N

10) Aunque los sistemas de ecuaciones del modelo son
complejos, se pueden tratar de manera numérica, aun utilizando
métodos sencillos de integracioén como es el caso del Runge-Kutta
de 4o. orden, dada la isotermicidad presentada para 1las
condiciones utilizadas en particular, lo cual permite considerar

al sistema de ecuaciones como si fuese semilineal.

11) La evolucién en el tiempo de 1los ©perfiles de
concentracioén, temperatura y fraccion de sitios activos es
diferente para cada uno de los tres casos simulados, sin embargo,
el resultado global de la operacidén es muy similar; por lo tanto,
para llegar a tener un conocimiento profundo de la operacién del
sistema es necesario analizar el comportamiento dinamico, a 1lo
largo de la longitud caracteristica para el caso del sistema de
parametro distribuido (RLT) y del tiempo para ambos, de tal forma
gue se puedan interpretar los resultados de una forma integral,
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i.e, la explicacién de la diferente influencia de las condiciones
sobre los resultados obtenidos solo se puede conocer analizando la
interaccién entre las variables dentro de los reactores, y no solo
a la salida de estos.

12) El modelo desarrollado es util como una herramienta de
disefo de sistemas Reactor-Regenerador acoplados, en los cuales se
lleven a cabo reacciones gque requieran de la presencia de un
catalizador sdélido.

13) Al considerar el sistema de reactores en base al
intercambio de materia, energia y de manera menos detallada de
cantidad de movimiento, se tiene una mejor representacién de 1la
realidad que en los modelos que consideran a estos sistemas como
seudohomogéneos.

14) E1 control de temperatura en este tipo de sistemas de
reactores no representa un problema de disefio, ya que al tenerse
un movimiento del sélido dentro del sistema, se tiene un
transporte neto de entalpia. Este movimiento provoca a su vez que
el tiempo del cual dispone el sdélido para acumular el calor
generado por la reaccién quimica sea menor al caso de la operacién
en lecho fijo (en la que practicamente es infinito), y por tanto
se mejora el control de la temperatura. Aun en el caso de que se
tuviese un calentamiento efectivo del sélido mayor al aqui
obtenido, se podria implementar un sistema intermedio de
enfriamiento, el cual a su vez estuviese incuido en alguna ley de
control para el sistema. Ademds, al no tenerse una regeenracioén in
situ del catalizador utilizado se obtiene que 1la fraccién de
sitios activo presente un comportamiento analogo al de un
reactivo, llegandose éstos a agotar, lo gque provoca una
disminucién en la tasa de reaccién y, por 1lo tanto, frena la
generacién y acumulacién de calor.

15) Dadas 1las caracteristicas exhibidas por el sistema
modelado, a las condiciones particulares utilizadas, la
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implementacién de un sistema de control no parece necesaria, al
menos en el intervalo de condiciones de operacién simulado. Sin
embargo, este control se haria necesario en el caso de que el
catalizador exhibiese una desactivacién irreversible, o bien,
sufriese un arrastre neto hacia afuera del sistema (debido a que
la atricién hiciese menos eficiente su recuperacidon en el (los)
separador(es) cicldénico(s)).

16) La derivacién de los modelos, en la forma agqui propuesta,
permite, en el caso de disponerse de datos experimentales
detallados, estimar de manera independiente cada paso del
mecanismo REDOX seguido durante la oxidacidén 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 tamarno diferente, a fin de poder comparar contra datos de
operacién reales, un ejemplo de estos procesos es FCC.

2) Emplear modelos mas complejos para el regenerador, i.e,
considerarlo con un comportamiento real mds cercano a un lecho
fluidizado.

3) Complementar el modelo para el reactor de 1lecho
transportado, incluyendo perfiles de radiales de velocidad de
ambas fases, Estimar su magnitud en Dbase a resultados
experimentales publicados.

4) Modelar fendmenos de dispersion y retromezclado en caso de
que experimentalmente se obtuviese un comportamiento de
bifurcacién en el reactor de lecho transportado, proponer el lecho
fluidizado como un reactor con recirculacion, teniéndose asi 1la
capacidad de implementar un sistema de control de suministro de
sélidos.
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5) Proponer otras cinéticas de prueba para poder modelar otro
tipo de procesos, p. ej. fraccionamiento catalitico de gasdleos, o
bien, procesos de reformacién e isomerizacién que requieran de 1la
presencia de un catalizador sdélido. Estas cinéticas podrian
incluir de manera explicita términos de desactivacioén, 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), ademas,
es conveniente implementar wuna estimaciédn, por medio de
correlaciones, para la velocidad de la fase solido, o bien de 8§, como
funcién de ug, ps, pg, etc.
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1.1) Variables dimensionales latinas

ab - &rea especifica efectiva de transferencia de calor por 1la
pared interna del regenerador (cmz/cma)

av - [6/Dp] &rea especifica de transferencia interfacial (cm?/cma)
{ ]

C; - concentracién de 1la Jj-ésima especie en la fase gas
3
(mol / cm g)
Cjs - concentracién de 1la Jj-ésima especie en la fase sodlido

(mol / Cm3cat)

Cpg - calor especifico a presidén constante para 1la fase gas
(3 / 99 °K)

Cps - calor especifico a presion constante para la fase sodlida
(3 / g= °K) |

D, - diametro del reactor (cm)

i
Dp - diametro de la particula (cm)

AHrxn - entalpia de reaccién (J / mol)

Ei - energia de activacion de la i-ésima reacciodén (J / mol)

h - coeficiente de transferencia de calor interfase (J / s cm3°K)

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

kj - constante cinética de la j-ésima reaccién (consistentes)
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1.1 (continuacidn)

kjo - factor de frecuencia de la j-ésima reaccién (consistentes)
ms - flujo masico de sélidos (gcat / 8)

M:, - Cantidad total de sélido en el reactor (gcat)

Ms, - Cantidad total de sdélido en el regenerador (gecat)

Nv - numero de sitios activos por volumen de particula sdélida
(mol / cmacag)

Rg - constante universal de los gases (J / mol oK)

R: o r1 - tasa de la i-ésima reaccién (mol / s gcat)

t - tiempo (seq)

T - temperatura (°K) R

T ee rer — temperatura del estado estacionario de referencia (°K)
tres - tiempo de residencia del gas en el reactor (L / ug) (s)

tres, - tiempo de residencia del gas en el regenerador
(e V; / V;)  (s)

tso1 - tiempo de residencia del sélido en el regenerador
(Ms, / ms) (s)

ttranshbg - tiempo caracteristico de transferencia de calor entre
la fase gas y la pared interna del regenerador
(pg Cpg / Ubg av) (s)
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1.1 (continuacién)

ttranshbs - tiempo caracteristico de transferencia de calor entre
la fase sélida y la pared interna del regenerador
(ps Cps / Ubs av) (8)

t trans m = tiempo caracteristico de transferencia de masa
entre fases (1 / kg av) (s)

t trans hg - tiempo caracteristico de transferencia de calor
entre fases, evaluado para la fase gas

(pg Cpg / h av) (s)

t trans hs - tiempo <caracteristico de transferencia de calor
entre fases evaluado para la fase solido
(ps Cps / h av) (s)

trxn - tiempo caracteristico de referencia para reaccidén quimica
(1 / ps kao) (s)

Ubg -~ coeficiente de transferencia de calor entre el gas y 1la

pared interna del reactor (3 / s cm® °K)

Ubs — coeficiente de transferencia de calor entre el sélido y 1la
2 o
K)

pared interna del reactor (J / s cm
ug - velocidad de desplazamiento del gas (cm / s)
us - velocidad de desplazamiento del sdélido (cm / s)

V, - volumen del regenerador (cm3)

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

€, - fraccioén de volumen ocupada por la fase gaseosa en el reactor
3 3
(cm™g / Cmtotal)

€, - fraccién de volumen ocupada por la fase gaseosa en el
3 3
regenerador (cm™ g / Cm total)

pg - densidad de la fase gas (gg / cm%)

ps - densidad de la fase sodlido (gs / cm%)

2.1) Variables adimensionales latinas

Da, - numero de Damkhéler (reactor) (tres / trxn)

-1

Da, = numero de Damkholer (regenerador) (ps Koxo Cozn tresl)

Constantes cinéticas adimensionales

Kaoc = Kao CA ee ref / Kao’
Khom = k homo Cozeev+>‘-l / Ps Koxo
Kox?! = koxn 4 Cozeeh_1 / Koxo

Kia = Kio’ / Kao Ca ee rer

Kza

K2o / Koo

K2a’ = X20’ / Kao CA ee ref
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2.1 (continuacidn)

K, = k30 Cogee" ' / Koxo

K, = keo Cogee” ! / koxo

K3a = k3o / Kao CA ee ref

Kéa = Kao / Kao CA ee ref

m - coeficiente cinético de la reaccién de reoxidacidén
n - exponente de la tasa de reoxidaciodn

Sty - nuimero de Stanton para la fase gas en el reactor
(Uvg / pg Cpg ug)

Sts - nimero de Stanton para la fase sélido en el reactor
(Ubs / ps Cps ug)

’

Stg, - numero de Stanton péra la fase gas en el regenerador

(tres2 / ttranshbg)

Sts, - numero de Stanton para la fase sdélido en el regenerador
(tres / ttranshbs)

y - temperatura adimensional de la fase gas (T / Tee ref)
Ys - temperatura adimensional de la fase soélida (Ts / Tee rer)

y» - temperatura adimensional del bafo de sales (Tv / Tee rer)
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2.2) Variables adimensionales griegas

Bhom = entalpia adimensional de reaccién homogénea en el
regenerador ((=AHrxn)hom Cojee / pg Cpg Tee,)

B; = entalpia adimensional de reaccién heterogéna en el reactor
((=AHrxn)j CA ee / ps Cps Tee)

Bj, - entalpia adimensional de reaccioén heterogénea en el
regenerador ((-AHrxn)jCozee / pPs Cps Tee,)

71 - numero de Arrhenius (Eit / Rg Tee rer)

8 - relacién de velocidades (us / ug)

8 - fraccioén de sitios

A - exponente de la tasa de reoxidacion del sitio catalitico

A - relacidén de areas de transferencia en el reactor (4 L / Dt)
g - relacién de tiempos de residencia (trest / tsol)

v - exponente de la tasa de reoxidacién del sitio catalitico

Vv, - concentracién adimensional de sitios en el reactor
(Nv / Caree ref)

Vv, - concentracidn adimensional de sitios en el regenerador
(Nv / ChAee rer)

¥ ng - relacioén de tiempos caracteristicos (t res / t trans hg)

¥ hs - relacion de tiempos caracteristicos (t res / t trans hs)
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2.2 (continuacidn)

¥V m - relacién de tiempos caracteristicos (t res / t trans m)
¢ - relacién de tiempos de residencia (t res, 7 t res,)

T - tiempo adimensional en base al reactor (t / t resy)

X1 - concentracion adimensional respecto a la alimentacién del
reactor (Ci / CA ee ref)

Xo, - concentracién de oxigeno en la fase gas, adimensional
respecto a la alimentacion del regenerador (Co, / Co,ee)

Xo,s - concentracidén de oxigeno en la fase sdlido, adimensional
respecto a la alimentacién del regenerador (Cops / Cogee)
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En este apartado se listan los parametros, sus valores y sus
unidades para el caso mencionado como base de las simulaciones

realizadas.
simbolo valor unidades
ab 606 cm™’
av 4710 cm™
Chee 2.52%107° mol/cm’
Cogee 2.809%107" mol/cm’
Cpg 1.09 J/g °K
Cps 1.05 J/g °K

. .

Dp 1.274%107° cm
Dt 2 cm
E) 0.85 1
AHa -1.85%10° J/mol
AH, -1.4%10° J/mol
AH, ~1.83%10° J/mol
AH, -1.86%10° J/mol

AH, : -2.02%10° J/mol
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simbolo valor unidades

AHhon -1.75%10° J/mol
AHoxo +4.67%10° J/mol
At, integracion 2.5%107° 1

AT, integracion 1.25%107° 1

Ea 4.68+10" J/mol
Ea’ 3.95%10° J/mol
E, 6.89%10" J/mol
E, 4.73*%10° J/mol
E,’ 3.15%10° J/mol
E, 9.16*10" J/mol
E, 9.20%10" J/mol
Ehon 1.46%10° J/mol
Eoxo 6.02%10" J/mol
Eoxo ! 8.67%10° J/mol

€, 0.90 cm3g/cm3t
€, 0.65 cmsg/cmat
hg 3.75%10°° J/cm® s °K

130




PARAMETROS UTILIZADOS 131

simbolo valor unidades

hg, 6.90%107° J/cm® s °K
Kao 2.90%10° cm’/s gs
Kao 7.802%10°° mol/s gs
k, 830 cm3/s gs
k, 100 cm’/s gs
k,’ 1020 mol/s gs
k, 2.2%107° mol/s gs
X, 2.21%107° mol/s gs
) <] 0.125 cm/s

kg, 0.065 cm/s

Khom 1.05%10"° mol/cm3 s
Koxo 2.921%10° cm’/s gs
Koxo’ 131 mol/s gs
L, 350 cm

A 1.0 1

m 3.5 1l

g 3.33%107° g/cm s
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simbolo valor unidades

n 1.0 1

Nv 2.05%10°° mol/cm’

v 1.0 1

P9 5.5%107% g/cm’

ps 2.31 g/cm3

Tb 653.15 °K

To, 723.15 °K

Tee 653.15 °K

Tee, 723.15 °K

Bso reactor 1.0 1

Ubg 4.0%10°° J/cm’ s °K
Ubs 4.0%107° J/em’ s °K
ug 466.67 cm/s

v, 390 cm3/s

v, 1150 cm’
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