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MODELAMIENTO TRIDIMENSIONAL DE
REACTORES CATALITICOS CON MEMBRANAS

E INTERCAMBIO DE CALOR

Armando Ramirez Serrano

Doctor en Ciencias en Ingenieria Quimica
Resumen

La globalizacion de los mercados ha conllevado a la reducciéon de los margenes de
utilidad para ciertos procesos quimicos, los cuales dependen de la seleccion cuidadosa
de las variables de operacion y del propio diseno de equipo. En sistemas con
reacciones miultiples, el compromiso que frecuentemente acompana a la relaciéon entre
la selectividad y la conversiéon puede tener regiones de operaciéon muy estrechas en
los que el proceso sea rentable. El desarrollo de nuevas tecnologias y sus aplicaciones
hace imprescindible la optimizacion de los propios procesos para lograr mantenerse
competitivos en el mercado y alcanzar margenes de utilidad atractivos para los

inversionistas.

El objetivo de este trabajo es desarrollar modelos de reactores cataliticos que
incluyan en su configuracion membranas y tubos de intercambio de calor. La
configuracion del reactor en cuestion es similar a la de un intercambiador de calor,
donde el catalizador se encuentra empacado por el lado de la coraza y donde algunos
de los tubos son para transferencia de calor mientras que otros son para transferencia
de masa (membranas). Las membranas tienen la funcion de dosificar la alimentacion
de reactores mientras que los tubos buscan mantener las temperaturas en condiciones
favorables. El planteamiento considera que la velocidad superficial puede variar como
consecuencia del cambio de presion, temperatura y nimero de moles en la direccion

axial.
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El tratamiento de este tipo de reactores requiere de modelamiento tridimensional
debido a la configuraciéon geométrica del reactor, ya que cada tubo experimenta
transferencia de calor o de masa causando directamente variaciones en los perfiles
transversales de temperatura y concentracion. Este esfuerzo fue desarrollado
con la intencién de explorar y optimizar diferentes configuraciones de reactores
con membranas e intercambio de calor para determinar su factibilidad técnica
con diferentes sistemas de reacciéon; sin embargo, los alcances de este trabajo se
delimitaron al desarrollo del simulador y a su aplicacién en un caso de estudio para

una configuracién que cuenta con todos los elementos de interés.

Debido a su importancia industrial, se eligi6 la oxidacion parcial del etileno en
fase gaseosa como caso de estudio. Empleando el software comercial Comsol® se
desarroll6 una herramienta computacional para un modelo tridimensional aplicable
a reactores con membranas y calentamiento. Para la solucion se propuso un
artificio que considera ecuaciones diferenciales parabolicas anédlogos a un sistema
bidimensional en estado transitorio pero que representa en realidad el modelo
tridimensional ademés de unidades de simetria. Ambas estrategias permitieron
reducir tanto los requerimientos de memoria como de tiempo de computo. La
metodologia propuesta permite considerar variaciones en la velocidad superficial en
la direccion axial, aunque para el caso de estudio la variacion fue pequena debido a

los perfiles propios de temperatura y concentracién en particular.

Dirigida por:

PhD. Fernando Tiscareno Lechuga

PhD. Jesiis Alberto Ochoa Tapia
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Capitulo 1

INTRODUCCION



1. Introducciéon

La globalizacién ha afectado de manera importante a la industria quimica
en anos recientes. Multinacionales, como por ejemplo Monsanto y Celanese que
han hecho fortunas para sus inversionistas, han cambiado sus giros debido a
lo cerrado de los margenes de utilidad de los productos quimicos intermedios,
conocidos en inglés como “chemical commodities”. La rentabilidad econémica de
ciertos procesos quimicos depende muy fuertemente de la seleccion cuidadosa de las
variables de operacion y del propio diseno del equipo. En sistemas con reacciones
multiples, el compromiso que frecuentemente acompana a la relacion entre la
selectividad y la conversion puede tener intervalos muy estrechos en que el proceso
sea rentable. El desarrollo de nuevos catalizadores, nuevas tecnologias y nuevos
procesos hace imprescindible la optimizacion de los propios procesos para mantenerse
competitivos en el mercado. Un aumento ligero en el consumo de energéticos o una
disminucion marginal en el precio de venta puede ser la diferencia entre mantener
en operacion una planta o tener que cerrarla para esperar tiempos favorables.
El perfeccionamiento del diseno del reactor, la cuidadosa seleccion del proceso
y la optimizacion de las condiciones de operacion no so6lo tienen implicaciones
econémicas, sino también ecologicas. La disminuciéon del consumo de energéticos
y del desperdicio de reactivos reducird el impacto ambiental. Por otro lado, los
efluentes del reactor con mayor rendimiento usualmente requerirdn menor inversion

en capital y de operacion para su separacion posterior.

Una alternativa que resulta prometedora para reacciones de oxidacion parcial
son los reactores con membranas. El propésito de la membrana es dosificar la
alimentacion de reactivo para reducir el avance de las reacciones secundarias y
asi aumentar la selectividad. Sin embargo, debido a su naturaleza exotérmica, la
temperatura de operaciéon debe ser cuidadosamente controlada, no sélo para quitar
condiciones explosivas, sino que ademas la selectividad es afectada, ya que desciende

drasticamente al aumentar la temperatura.




1. Introducciéon

Antes de realizar esfuerzos para tener evidencia experimental, resulta conveniente
evaluar diferentes alternativas para la configuracion interior de estos reactores. Para
ello, es necesario contar con formas de simulaciéon adecuadas que permitan el anali-
sis de su comportamiento. Estudios econémicos y técnicos basados en estos modelos
junto con resultados experimentales a nivel laboratorio permitiran determinar si es

conveniente pasar a etapas de experimentaciéon de plantas piloto.

El tratamiento de reactores con tubos multiples internos puede requerir mode-
lamiento unidimensional, bidimensional o tridimensional dependiendo de su confi-
guracion geométrica. Si el catalizador se empaca en los tubos, un modelo unidimen-
sional puede ser suficiente; por otro lado, si el diAmetro de los tubos es relativamente
grande en relacién a su longitud, entonces puede justificarse el empleo de un mo-
delo bidimensional para cada tubo. Sin embargo, en caso de que el catalizador se
empaque en la cAmara de la coraza, entonces necesariamente se debera emplear un

modelo tridimensional, atin en ausencia de membranas.

El objetivo del presente trabajo es desarrollar modulos de simulacion de modelos
tridimensionales para reactores de lecho empacado con intercambio de calor y que

ademas considere dosificacion controlada a través de membranas.

El establecer una herramienta computacional para un reactor con membranas e inter-
cambio de calor permitirfa explorar las ventajas de proponer nuevas configuraciones
alternas respecto a los disenios de reactores empacados cataliticos convencionales
donde se puedan realizar reacciones de oxidaciones parciales; ademés, permitiria
optimizar las condiciones de operaciéon con la finalidad de mejorar rendimientos y
conversiones para este tipo de reacciones. Es importante aclarar que en los alcances
planteados para este trabajo se estableci6 como meta implementar el modelo para
un caso de estudio. Su aplicacion es para estudios de optimizacién o en andlisis

econoémicos y se deja para otros trabajos.




1. Introducciéon

El presente trabajo de investigacion estd organizado de la siguiente manera. El
Capitulo 2 presenta una descripcion de los dos tipos de reactores en que se
bas6 el proyecto de tesis: los reactores tubulares cataliticos y los reactores con
membranas. Se presenta una clasificacion de las membranas de acuerdo al material
de construccion, sus propiedades y un resumen de los diferentes tipos de mecanismos
de transporte considerados en la simulacion y que podrian ser tomados en cuenta
en un futuro para la construccion del reactor. Posteriormente, se describen algunas
cinéticas de la epoxidacion del etileno, que fue tomada como caso de estudio para este
proyecto. El final de este capitulo se refiere al método de elemento finito, técnica
numeérica que se basa la soluciéon del sistema de ecuaciones diferenciales parciales
resultantes del analisis del trabajo de investigacion; el paquete comercial utilizado
es Comsol®. El Capitulo 3 presenta el modelo propuesto de reactor con membranas
y transferencia de calor; las suposiciones al modelo, sus balances de masa y energia, y
la metodologia aplicada al caso de estudio seleccionado. El Capitulo 4 esta dedicado
a la presentacion de resultados obtenidos al considerar la variacion de la velocidad
superficial y cuando ésta es constante. Finalmente, en el Capitulo 5 se resumen las
conclusiones y se mencionan algunas recomendaciones para trabajos posteriores.
En los Apéndices se presentan los soportes correspondientes a la investigacion

mencionados en cada uno de los capitulos de este trabajo de tesis.




Capitulo 2

ANTECEDENTES

El presente capitulo estd organizado de la siguiente manera. La Seccion 2.1
describe aspectos referentes a modelos unidimensionales y bidimensionales para
reactores cataliticos tubulares. Esto servird como base para consolidar el modelo
tridimensional presentado en el proximo capitulo; ademas, este trabajo involucra

reactores con membranas para conformar la configuracion del modelo propuesto.

En la Seccién 2.2 se muestra una clasificacién general de las membranas, sus
parametros y propiedades; ademas, se exponen diferentes mecanismos de transporte
en membranas organicas e inorganicas; aplicaciéon de membranas inorganicas e
investigaciones realizadas en reactores con membranas. El emplear membranas
y tubos de enfriamiento dentro de un reactor s6lo seria justificable bajo ciertas
circunstancias muy particulares, como es el caso de estudio seleccionado de la
oxidacion parcial del etileno y en la Seccién 2.3 se resumen las cinéticas reportadas
en la literatura. El modelo tridimensional se resolvié mediante la técnica de elemento
finito utilizando el software comercial Comsol®. Aunque no se programaron
directamente los métodos numéricos correspondientes, en la Secciéon 2.4 se incluye

un bosquejo de esta técnica para entender sus implicaciones.



2. Antecedentes 2.1 Reactores tubulares cataliticos

2.1 Reactores tubulares cataliticos

Las aplicaciones de los reactores cataliticos de lecho fijo son muy amplias, prin-
cipalmente en la industria petroquimica (por ejemplo, reformacion catalitica) y la
industria quimica (sintesis de acido sulfirico y amoniaco). La primera aplicacion
comercial de un reactor de este tipo data de 1831, cuando Peregine Philips patento
un proceso para producir trioxido de azufre, pasando aire y dioxido de azufre sobre
un lecho de platino como catalizador; la caracteristica fundamental es que el catali-
zador no se consumia y podria usarse repetidamente en el proceso. Desde entonces,
los reactores cataliticos de lecho fijo han llegado a ser de los mas usados en la in-

dustria para reacciones gas-solido y liquido-sélido.

Cuando en un reactor catalitico de lecho fijo fluyen los reactantes, existird una gran
variedad de fendmenos fisicos y quimicos. Debido a la complejidad de esos feno-
menos es virtualmente imposible realizar una descripcion matemética exacta; sin
embargo, se han desarrollado un gran nimero de modelos matemaéticos simplifica-
dos para tratar de explicar estos fenémenos de manera aproximada. Hasta la fecha,
los modelos tipo pseudo-homogéneo son los méas utilizados para describir los reac-
tores de lecho fijo. Estos modelos se basan en las leyes de conservacion de materia,
energia y momentum y pueden ser representados por medio de ecuaciones diferen-
ciales parciales y algebraicas. Algunos de los modelos mas importantes se describen

a continuacion y los modelos mateméticos se detallan en el Apéndice C.

En términos generales, un reactor catalitico tubular tiene en su interior particulas
cataliticas de tamano uniforme, distribuidas al azar y mantenidas en un lecho fijo
en el interior del tubo. El fluido fluye a través de los espacios vacios de la cama;
los reactantes son transportados desde la corriente del fluido hacia la superficie del
catalizador, luego al interior de los poros y adsorbidos en la superficie y entonces
experimenta la transformacion quimica. Los productos formados son desorbidos y
transportados de regreso a la corriente del fluido. El transporte por conveccién del

fluido estd acompanado por la dispersion de masa y de calor; ademés, el contacto
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entre las particulas cataliticas activas, bajo la transformacion quimica, estara acom-
panada con la liberaciéon o consumo de calor; entonces, el calor podra ser eliminado

o suministrado a través de las paredes del reactor.

En un reactor de lecho fijo, los efectos del mezclado son provocados por el patron
complejo del flujo en el reactor inducido por la presencia del catalizador empacado;
ademaés, estos efectos de dispersién también provienen del fendémeno de transporte
como la difusiéon molecular, a través del fluido y s6lido por conduccion térmica, por
radiacion y otra fuente de aportacion de calor que es la proporcionada por las reac-

ciones quimicas, en caso de que existan.

La complejidad de los fenémenos fisicoquimicos en el interior del reactor catalitico,
aparte de la dificultad de su descripcion matematica exacta, incrementa considera-
blemente el nimero de pardmetros y la evaluacion de éstos; aun en muchos procesos
elementales, dificilmente pueden ser investigados en forma individual e indepen-
diente. Algunos de estos parametros corresponden a los coeficientes de difusividad
de masa y calor; estos parametros toman un papel determinante para conocer el
progreso y comportamiento de los perfiles de temperatura y concentracion en el in-
terior del reactor catalitico. Existen correlaciones reportadas en la literatura para
evaluar puntualmente estos parametros en funcién del empaquetamiento catalitico
v de la velocidad de flujo en el interior del reactor; sin embargo, dada la incertidum-
bre de las estimaciones se requiere determinarlos experimentalmente tanto a nivel
intraparticula como extraparticula, los cuales son evaluados en condiciones repre-
sentativas al reactor y que por lo general se suponen independientes de la posicion
y de las variables de operacion (Schouten y col., 1994; Lordanidis, 2002; Satterfield,
1970).

Una de las representaciones matemaéticas méas empleadas y que describen los reacto-
res de lecho empacado es el modelo continuo para sistemas heterogéneos que consiste
en un conjunto de ecuaciones diferenciales parciales y algebraicas que representaran

los componentes del fluido y las variables de la fase solida (Froment, 1990; Lor-
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danidis, 2002). Para simular un reactor de lecho empacado, es necesario contar con
las expresiones de velocidad de reaccion y entender el fenémeno de transporte que
ocurre en el interior del catalizador, en el fluido y en la interfase entre el fluido y el

solido. Esos fen6menos pueden ser clasificados dentro de las siguientes categorias:

e Difusion intraparticula de calor y masa.

Intercambio de calor y masa entre el catalizador y el fluido.

e Conveccion del fluido.

Dispersion de calor y de masa en la fase del fluido.

Conducciton térmica en la fase del fluido.

Intercambio de calor con las paredes de confinamiento.

El grado de sofisticacion del modelo esta determinado por las suposiciones realizadas
al modelo, y consecuentemente por la forma como son incorporados los fenémenos
antes dichos en el modelo. De acuerdo con la clasificacion dada por Froment (1990),
los modelos continuos pueden ser divididos en dos categorfas: modelos pseudo-
homogéneos y heterogéneos. En los modelos homogéneos suponen que toda la
superficie del catalizador, tanto interna como externa, esta expuesta a las condiciones
del fluido, es decir, que no existen resistencias de transferencia de calor y de masa;
en contraste con los modelos heterogéneos, si toman en cuenta las ecuaciones de

conservacion para el fluido y el catalizador.

Para ambos modelos, pueden presentarse diferentes combinaciones; por ejemplo,
se puede considerar un reactor de lecho fijo como unidimensional o bidimensional
pseudo-homogéneo y heterogéneo; con o sin flujo tapéon, con dispersion axial y/o

dispersion radial, con resistencia intraparticula, etc.
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Modelos unidimensionales

De acuerdo a Froment (1990) los modelos unidimensionales pseudo-homogéneos
contemplan que los gradientes de concentracion y temperatura ocurren tinicamente
en la direccion axial. El mecanismo de transporte que toma en cuenta es la
conveccion, y por lo general supone flujo tapoén. Las propiedades fisicas del fluido a

través del reactor se consideran constantes.

Los modelos heterogéneos (unidimensionales) toman en cuenta la diferencia de
temperatura y concentracion entre el fluido y la superficie del catalizador. Cuando
estas diferencias son significativas, la velocidad de reaccion no es uniforme a través
de la particula catalitica. Este modelo heterogéneo considera una particula catalitica
solamente, no el sélido como un todo, a diferencia del modelo pseudo-homogéneo;
ademas, la forma de las particulas también influyen en los perfiles de temperatura
y concentracion. Algunos valores de la difusividad y conductividad efectivas para

diferentes catalizadores y sistemas estan dados en Satterfield (1970).
Modelo con dispersion axial

Debido a la simplicidad mateméatica de utilizar un minimo de parametros
involucrados, el modelo de flujo tapén es ampliamente usado en la comunidad
ingenieril; sin embargo, el modelo da parcialmente una descripcion aproximada del
proceso real en el reactor, ya que no toma en cuenta las caracteristicas importantes
sobre la distribucién no uniforme de la temperatura y concentracion a través del
lecho catalitico y los efectos de mezclado debido a la presencia del empacamiento,

la difusién molecular, la conduccion térmica y la radiacion.

Una refinaciéon al modelo del flujo tapén implica imponer un término de dispersion
axial que tome en consideracion las contribuciones debidas a la mezcla en la direccion
axial. Este término se basa en variables promedio y aunque implicitamente se refiere

al mezclado su modelacion matematica se describe mediante la ley de Fick; es decir,
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el parametro correspondiente es la difusividad de masa axial.

Los requerimientos de las condiciones frontera en la salida del reactor tienen una
caracteristica controversial del modelo de dispersion axial debido a la presencia de
un retromezclado en este modelo. El problema de la formulacién de las condiciones
frontera llega a ser atin mas probleméatico para sistemas no-estacionarios. Muchos
investigadores han realizado numerosos intentos para justificar o sugerir otras formas
de las condiciones frontera; no obstante las inconsistencias fisicas del modelo en el
caso de la conveccion denominada dispersion, en la que las condiciones frontera
no son requeridas, existe un regla sencilla para tomar un juicio si la dispersion
axial es relevante que indica si L/d, > 30 entonces la dispersion axial puede ser
despreciada (Lordanidis, 2002; Froment, 1990). Para procesos industriales, este
criterio practicamente se satisface y el efecto de la dispersion axial puede ser
despreciable. A pesar de lo cuestionable de la aplicabilidad practica del modelo de
dispersion axial, su estudio ha ganado considerable atencion en la investigacion de
reactores heterogéneos. Ademés, este modelo puede exhibir multiplicidad de estados
estacionarios aun en el modelo pseudo-homogéneo; esta multiplicidad puede ser

provocada tinicamente por el término de la dispersiéon axial.
Modelos bidimensionales

Todos los modelos descritos anteriormente suponen que la variaciéon de concentracion
y temperatura en la direcciéon transversal pueden ser despreciables y que todas
las resistencias de calor pueden ser agrupadas dentro del coeficiente global de
transferencia de calor. Estas simplificaciones no pueden justificarlas cuando se
involucran reacciones con efectos de calor muy pronunciados al considerar que el

calor puede ser eliminado o suministrado a través de la pared del reactor.

La variacion de temperatura en la direccién radial puede ser considerable de tal forma
que tenga una gran influencia en la velocidad de reaccion. El no tener en cuenta la no-

uniformidad de temperatura y concentracion en la direccion radial puede conducir a
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cometer errores sustanciales en la estimacion de las caracteristicas importantes del
proceso tales como la conversion, la selectividad, existencia de puntos calientes de

temperatura y la variacion de temperatura y concentracion a través del reactor.

De acuerdo con los parrafos anteriores, muchos investigadores se han enfocado
en considerar modelos bidimensionales, en los que toman en cuenta los perfiles
de temperatura y concentraciéon en la direccion transversal; estos modelos 2D
pueden ser analizados como pseudo-homogéneos y heterogéneos. Para el estudio
de reactores tubulares pseudo-homogéneo cataliticos los coeficientes de transporte
efectivos en la direccion radial, difusividad efectiva D., y conductividad efectiva k.,
se refieren al transporte de masa y calor. Estos coeficientes se estiman en condiciones
representativas al reactor y frecuentemente se suponen independientes de la posicion

y de las variables de operacion.

Cabe mencionar que existen correlaciones reportadas para evaluar puntualmente
ambos parametros, ver el Apéndice A; sin embargo, dada la incertidumbre de las
estimaciones para este estudio se consideran constantes los valores experimentales
tomados de la literatura (Schouten y col., 1994; Lordanidis, 2002). También, es
posible utilizar los niimeros de Peclet de masa y de calor radiales para evaluar los
parametros de transporte efectivos reportados en la literatura para casos practicos; el
Peclet de masa definido como P,,,, = usd,/D,,, tiene sus valores que se encuentran
en el intervalo entre 8-10 para gases y liquidos y para el Peclet radial de calor
sus valores varfan en un intervalo muy amplio, P, = uspcyd,/Aer, los cuales
son muy sensibles a las condiciones de operacion para cada proceso en especifico
(Schouten y col., 1994; Satterfield, 1970); la variacion de la conductividad efectiva
térmica disminuye fuertemente en las cercanias de la pared, esto corresponde a una
resistencia extra debido a la variacion en la densidad de empaquetamiento y a la

velocidad de flujo.

Existen otros modelos bidimensionales que contemplan la resistencia intraparticulas,

los cuales toman en cuenta la resistencia de transferencia de masa y de calor en el
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interior de la particula de catalizador. La mayoria de los catalizadores tienen una
estructura porosa, donde la mayor actividad catalitica reside su superficie interior
donde el fluido solamente puede acceder por los poros. En un poro catalitico la
reaccion se lleva a cabo simultdneamente con el transporte de masa y calor y ambos
procesos deben generalmente ser considerados juntos. El modelo matematico se
presenta en el Apéndice C el cual define el problema de una particula con condiciones
de frontera tipo Dirichlet e incorpora al modelo global del reactor una dimension

adicional, la intraparticula.

Debido a la mno-linealidad de las velocidades de reacciéon y el acoplamiento de
las ecuaciones de conservacion de masa y energia, el problema de la particula
puede solamente resolverse numéricamente y esta consideracion complica mucho
el manejo de las ecuaciones diferenciales. Una forma de evitar estas complicaciones
matematicas es emplear el factor de efectividad propuesto por Thiele, el cual esta
definido por la relaciéon de la velocidad de reaccion entre la existencia o ausencia
de limitaciones de transporte; sin embargo, la evaluacion de factores de efectividad

para reacciones miultiples resulta impractico.

Por dltimo, se encuentran los modelos que incluyen la distribuciéon de la porosidad
del lecho catalitico en la que la fraccién de espacios vacios varia a través de la seccion
transversal del reactor. En forma general, resulta evidente que la fraccion de espacios
vacios en un reactor lleno de particulas esféricas oscila entre 1 en la pared a 0.38
a una distancia de 3-4 diametros de la particula, desde la pared hacia el centro del
reactor; para cilindros la porosidad se aproxima a 0.25 de la misma distancia de la
pared (Vortmeyer y Haidegger, 1991). La diferencia entre este modelo extendido y
el modelo clasico es que reduce la discrepancia en la variacion de la distribucion del
tiempo de residencia en el lecho fijo y modifica considerablemente los parametros de
transporte de calor y de masa. Lordanidis (2002) evalu6 los coeficientes de dispersion
como funciones de la posiciéon radial y encontrd que la dependencia radial atn esté

sujeta a discusion, de ahi que la dependencia del perfil de velocidad atn no es clara.
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2.2 Membranas

En las ultimas décadas, el desarrollo de membranas se ha incrementado de una
manera importante a nivel laboratorio e industrial. Su principal aplicacion ha sido en
los procesos de separacion de gases y liquidos, en las areas ambientales, alimentaria,
meédica y en biotecnologia entre otras. Tomando en consideracion las propiedades
de selectividad y permeabilidad de las membranas, el concepto de reactores con
membranas ha tenido gran éxito, pero solamente a nivel experimental. Algunos
grupos de investigadores han probado, a nivel laboratorio, ventajas sobre los procesos
convencionales de separaciéon y en reactores quimicos, en los cuales han encontrado

mejores resultados en rendimientos y conversiones (Stern, 1994; Saracco y col., 1999).

El primer pais que inici6 con el desarrollo de membranas microporosas fue Estados
Unidos en los anos 40s; desde entonces, la separaciéon de gases por medio de
membranas ha tomado gran interés a nivel industrial ya que es econdémicamente
competitivo para ciertas aplicaciones. El primer proceso de separaciéon empleando
una membrana polimérica a gran escala, fue instalado por Monsanto Co. en 1977
para la recuperacion de H, proveniente de una corriente de gas en un proceso de
petroquimico. Este método de separacién se ha utilizado durante muchos anos,
principalmente en purificacion y filtracion de efluentes, y en la actualidad la
investigacion se dirige hacia areas de procesos de produccion y de separaciéon a

nivel industrial (Stern, 1994).

Este tipo de proceso de separacion por medio de membranas ofrece grandes ventajas,
en primer lugar existen menores requerimientos respecto a equipos adicionales y
espacio; ademas, el costo de inversion de capital podria ser bajo comparado con
los procesos de separacion convencionales empleados a nivel industrial. Segundo, el
equipo de proceso necesario (membrana) es sencillo, compacto y relativamente facil
de operar y controlar; al ser modulares, pueden ser facilmente escalados u operados
a una capacidad parcial. Los usos mas importante en los procesos de separacion de

gases empleando membranas se presentan en la Tabla 2.1 (Stern, 1994).
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Tabla 2.1: Algunos procesos de separacion de gases con membranas

Gas Separacion a partir de

H, Purga en la Sintesis de NH3 y CH30H

H, Corrientes de Procesos Petroquimicos

CO, Mezclas con hidrocarburos para recuperacion de aceites
COs, HyS Gas Natural

Ny, O, Aire

En forma general, la membrana se define como un dispositivo que separa dos fases
y restringe el transporte de varias especies quimicas de una manera especifica.
Las caracteristicas principales de una membrana es tener alta selectividad y alta
permeabilidad. En las siguientes secciones se describen brevemente los diferentes
tipos de membranas que existen actualmente en el mercado; la finalidad es conocer
las caracteristicas de selectividad, permeabilidad y de temperatura para poderlas
considerar en reactores con membranas, tomarlas en cuenta en la simulacién y en

un futuro considerarlas para la construccion del reactor propuesto.

2.2.1 Membranas orginicas

De acuerdo a los materiales de construccion, las membranas pueden clasificarse
en organicas e inorgdnicas. Las membranas organicas pueden dividirse en dos
categorias, ahulados y vidriados. Un polimero ahulado tiene grupos funcionales
adheridos a la cadena principal del polimero con la caracteristica de que éstos pueden
rotar libremente alrededor de su eje provocando que el polimero sea suave y elastico.
Este movimiento de segmentos conduce a tener altos coeficientes de permeacion. En
cambio, un polimero vidriado no permite la rotacién de los segmentos de polimero
adheridos a la columna principal del polimero, produciendo una membrana rigida y

resistente. Como consecuencia el movimiento de los grupos funcionales son limitados
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y los coeficientes de difusion tienden a ser bajos.

La primera generacion de membranas organicas fueron elaboradas de acetato de
celulosa, cuya aplicaciéon comercial estuvo enfocada en la 6smosis inversa, en la
micro y ultra filtracion. Los factores mas importantes que afectan las operaciones de
este tipo de membranas son la temperatura, pH y concentracion de cloro; ademas, es
afectada por taponamiento debido al fenémeno de polarizacién de la concentracion,
y para restaurar nuevamente el flujo en las membranas la limpieza atin sigue siendo
una tarea importante y un problema sin resolver. Esta problemética dio paso a una
segunda generacion de membranas fabricadas de materiales poliméricos como: la
polimida, la polisulfona, el cloruro de polivinildeno y el politetraflouroetileno. Esta
clase de membranas son mas resistentes al pH, a la temperatura y a la concentracion
de cloro que las membranas de celulosa; sin embargo, debido a su inestabilidad
térmica, estas membranas no son apropiadas para condiciones de operacién a altas
temperaturas. La Tabla 2.2 presenta algunas de las membranas mas utilizadas, sus

aplicaciones y algunas propiedades.

Tabla 2.2: Membranas poliméricas y sus propiedades

Polimero Aplicaciones Temperatura °C pH
Acetato de Celulosa | RO,UF,MF 50 3-7
Poliamidas RO,UF 60-80 3-11
Flourocarbonados RO, UF,MF 130-150 1-14
Polimidas RO,UF 40 2-8
Polisulfonas UF,MF 80-100 1-13
Nylon UF,MF 150-180

Polifosfazenos 175-200

Donde: RO Osmosis Inversa, UF Ultrafiltracion y M F Microfiltracion

15



2. Antecedentes 2.2 Membranas

2.2.1.1 Mecanismo de transporte

La propiedad méas importante de las membranas es su capacidad para controlar
la velocidad de permeacion de diferentes especies. Uno de los mecanismos para
la permeaciéon de gases y mezclas de gases a través de membranas poliméricas se
explica en términos del mecanismo de solucion-difusion, donde el gas que peremea
se disuelve en el material de la membrana y luego se difunde a través de la membrana
por un gradiente de concentracion. Los gases son separados debido a las diferencias
de solubilidad del material y a la diferencia en la velocidad a la cual el material se

difunde a través de la membrana.

El modelo de solucion-difusion se aplica principalmente en procesos como la
6smosis inversa, pervaporacion y permeacion de gases en membranas poliméricas.
La diferencia en la permeacién de estos procesos es que en la 6smosis inversa se usan
grandes diferencias de presion entre las fronteras de la membrana para realizar la
separacion del agua a partir de soluciones de sales; en la pervaporacion la diferencia
de presion es pequena, pero aprovecha la diferencia de presion de vapor entre el
liquido alimentado y la baja presion del vapor permeado y la permeacion del gas

involucra el transporte bajo gradientes de presién o concentracion.

Entonces, el punto en comun entre los tres procesos es que todos involucran la
difusion de las moléculas a través del polimero o membrana densa y las variables
como la presion, temperatura y composicion de los fluidos en ambos lados de
la membrana, determina la concentracion de la difusividad de las especies en la
superficie de la membrana en equilibrio con el fluido. Una vez disueltas las moléculas
en la membrana, éstas permean individualmente con un movimiento aleatorio sin
importar si la membrana se emplea para una 6smosis inversa, pervaporaciéon o

permeacion de gases.
El modelo Solucion-Difusion contempla las siguientes suposiciones:

Equilibrio interfacial. El fluido en ambos lados de la membrana se encuentra en
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equilibrio en las interfase de la membrana. El significado de este argumento es que el
gradiente del potencial quimico a través de la membrana es continuo y las velocidades
de absorcion y desorcion en la interfase de la membrana son mucho més grandes que
la velocidad de difusiéon a través de la membrana. Esto parece ser el caso en casi
todos los procesos de las membranas, pero se debe analizar cuidadosamente para
los procesos que involucren reacciones quimicas o en la difusion de gases a través de

metales, donde la interfase absorbida puede ser relativamente lenta.

Gradientes de presion y concentracion en la membrana. Cuando la presion es
aplicada en la membrana densa, la presion a lo largo de ella permanece constante
manteniendo el valor més alto, pero al otro extremo cae abruptamente. Esto indica
que tiene el mismo comportamiento de los liquidos en la forma de transmitir la
presion; consecuentemente, el modelo solucion-difusion asume que la presion dentro
de la membrana es uniforme y que el gradiente de potencial quimico a través de
ella estd expresado tnicamente como un gradiente de concentracion. El modelo
matematico de difusion en las membranas poliméricas (Baker, 2004) indica que
las fuerzas impulsoras de presion, temperatura, concentracion y potencial eléctrico
estan inter-relacionadas, y que la fuerza impulsora global que produce el movimiento
de una molécula permeable corresponde al gradiente de potencial quimico; entonces
el flux , J,;, de un componente ¢ es:

dpi

Jmi - _Lz_
dx

(2.1)

donde % es el gradiente de potencial quimico del componente ¢ y L; es el coeficiente
de proporcionalidad (no necesariamente constante) ligado al gradiente de potencial

quimico y al flux.

Ajustando la expresion de potencial quimico con las aproximaciones de las fuerzas
generadas por los gradientes de concentracién y presion, el potencial quimico se
expresa como:
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donde n; es la fraccion molar del componente 7, ; es el coeficiente de actividad, p

es la presion, y v; es el volumen molar del componente i.

Para la separacion de una mezcla de gases, se aplica una presion p, del lado de la
alimentacion de la membrana, mientras que del lado opuesto de ella el gas permeado
se encuentra a una presion menor a la de alimentaciéon ps. Para la derivacion de la
ecuacion de transporte para la separacion de un gas, se considera que el potencial
quimico en la interfase de alimentacion entre la mezcla gaseosa y la membrana son

iguales:

Hio = Him,o (23)
Al tomar en cuenta un gas compresible el volumen molar cambia con la presion;
entonces, para integrar la Ecuacion 2.2 se puede considerar que la mezcla de gases
tiene un comportamiento ideal y al tomar la presion de saturacién como referencia
resulta la siguiente expresion:

Po
Di sat

pi = pf + RT In (vin;,) + RT In (2.4)

Al considerar que la presiéon no cambia en el interior de la membrana la integracion

de la Ecuacion 2.2 en la interfase de la membrana resulta:

i = S+ RT I (Yioum Tiom) + Vi (Do — Pisat) (2.5)

Igualando la Ecuacién 2.4 y la Ecuacion 2.5 y rearreglando !:

Ve Do
Yiom DPiSat

(2.6)

Niom =

i (po - pi, sat)
RT

* Mo ETP |:

Debido a que el término exponencial es muy cercano a la unidad, atin para presiones

muy altas (p,), la Ecuacion 2.6 se reduce a*:

G
Niom = M : Po (27)

Yiom Di sat

!La letra G se refiere a la fase gaseosa
2Para la evaluacion del término exponencial (correcciéon de Poynting), es importante aclarar

que el término v; no corresponde al volumen molar en la fase gas, sino al volumen molar disuelto

en la membrana
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El término n;,p, corresponde a la presion parcial de ¢ en la alimentaciéon del gas

(pio). La Ecuacion 2.7 se simplifica a:

G )
Nioyy = 0. Lio_ (2.8)
Yiom  Disat
0 en términos de concentraciéon:
G .
Ciom = miPmM (29)
YiomPi sat
Definiendo el coeficiente de sorcion de la fase gas como:
G mipm’V‘G
K =——7" (2.10)
%ompi sat

la concentracion del componente i en la interfase de alimentacion de la membrana

puede escribirse como:

Ciom = KZG * Dio (211)

En la misma forma, la concentracion del componente 7 en la interfase mem-
brana/permeado es:

Cism = KZG " Dis (2-12)

Combinando la Ecuacién 2.11 y Ecuacion 2.12 con la expresion de la Ley de Fick,

resulta:
K& D;
Jmis = 15 (pio - pié) (2-13)
El producto K¢ D; corresponde al coeficiente de permeabilidad, P, para dar la
expresion:
P
Imis = 5 (Pio — Pis) (2.14)

La Ecuaciéon 2.14 es la expresion mas utilizada y méas apropiada para predecir las

propiedades de permeacion en membranas.

Este desarrollo clarifica las suposiciones mencionadas al principio de esta seccién, en
la que el gradiente de concentracion ocurre dentro de la membrana, pero el gradiente
de presion permanece constante. Ademaés, la absorcién del componente en el interior

de la membrana resulta ser proporcional a su actividad (presion parcial) en el gas
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2. Antecedentes 2.2 Membranas

adyacente, pero es independiente de la presiéon total del gas. Esto esta relacionado
con la aproximacion a la unidad, correccion que Poynting hizo al factor exponencial

de la Ecuacion 2.6 (Baker, 2004).

Una medida de la capacidad de separaciéon en las membranas para dos gases, 1y 7,
se expresa por la relacion de permeabilidades® ;;, llamada selectividad:

Pni  D; K;
Pn; D;K;

(2.15)

o=

La relaciéon % es la movilidad selectiva y refleja la movilidad de las moléculas en
J

el interior de la membrana; la solubilidad selectiva esta expresada por la relacion

de los coeficientes de sorcién de los dos gases en cuestion, %, la cual refleja la
condensabilidad relativa de los dos gases. En todos los materiales poliméricos, los
coeficientes de difusion disminuyen con el incremento del tamano molecular, debido a
que las moléculas grandes interactian con més segmentos de la cadena del polimero;
de aqui que la movilidad selectiva siempre favorece al paso de las moléculas mas

pequenas.

La magnitud del término de la movilidad selectiva depende en gran medida de la
composicion de la membrana y de la temperatura de transicion (Tg); esto indica que
la movilidad relativa de los gases difiere significativamente en los polimeros ahulados

y vidriados; disminuyendo con mayor rapidez en los vidriados que los ahulados.

Uno de los factores que afecta a la selectividad global de la membrana es la sorcion
o solubilidad. Si la condensacion de los gases es significativa en el interior de
la membrana, entonces los coeficientes de sorcion tenderan a incrementarse. La
condensacién tiene un dependencia directa con el incremento del didmetro molecular
debido a que las moléculas grandes son normalmente mas condensables que las

pequenas.

3a permeabilidad es comtinmente medido por Barrer (Honor a R.M. Barrer): 10 x 19 cm? -

(STP)/cm? - s - cmHg 1 Barrer = 0.33 x 10'%mol m/m? - s - Pa
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Existe una diferencia notable respecto al comportamiento de la selectividad global
entre los polimeros vidriados y ahulados. Mientras que el término de movilidad
(difusividad) en los vidriados es el dominante, en los ahulados la dominante es la
sorcion (solubilidad). Una explicacion a este fenomeno es que para los vidriados la
permebilidad disminuye con el incremento del tamafio del permeante, favoreciendo a
las moléculas pequenas, mientras que en los polimeros ahulados sucede lo contrario,
la permeabilidad se incrementa con el aumento del tamano del permeante, de aqui
que cuando se desea separar vapores organicos del nitrégeno, por ejemplo, las
membranas ahuladas preferentemente pereman los vapores organicos (Baker, 2004;

Stern, 1994).

La Tabla 2.3 muestra una comparaciéon de permeabilidades para diferentes gases en

mebranas tipo ahuladas y vidriadas.

Tabla 2.3: Coeficientes de permeabilidades (Barrer) y selectividades para varios gases

en polimidas arométicas

Gas Ahuladas Vidriadas

Silicén Natural) Polisulfona Polimida
a 25 °C a 30 °C a 35 °C a 60 °C
T, —129°C T, =-73°C T,=186°C T,>250 °C

Hy 550 41 14 20

Oq 500 23 1.4 3
COq 2700 153 2.6 13
CyHg 2100 - - 0.08
CsHg 3400 168 - 0.015
C4Hyo 7500 - - -
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Modelo microscépico

Muchos modelos tedricos han sido propuestos en la literatura para describir los
mecanismos de transporte del gas a través de la membrana polimérica a un nivel
microscopico. Cada modelo proporciona expresiones para los coeficientes de difusion
del gas o coeficientes de permeabilidad, o ambos, derivados de modelos de mecéanica-
estadistica estructural, espacio libre, o otras consideraciones. La formulaciéon de
esos coeficientes es complicada por el hecho de que el transporte del gas ocurre
por diferentes mecanismos a través de los polimeros tipo "ahulado" o "vidriado".
Ademés, existen otras complicaciones adicionales como la "hinchazén" del polimero

debido al gas penetrante, cristalinidad del polimero, pre-tratamiento y otros factores.

El mecanismo del transporte del gas en los polimeros, a nivel microscopico, no es
completamente entendido particularmente abajo de la temperatura de transicion
(T,), por lo que casi todos los modelos de transporte reportados en la literatura
contienen uno o mas parametros que deben determinarse experimentalmente. A
pesar de esos esfuerzos, los investigadores han llegado a la conclusion de que muchos
de esos modelos son aplicables tinicamente en un numero limitado de sistemas
gas/polimero; asi que comprender claramente el mecanismo de transporte explicaria

el comportamiento de la permeabilidad y selectividad en la membrana (Stern, 1994).

Existen correlaciones empiricas que relacionan la permeabilidad de gases y los
coeficientes de difusion, con base en modelos propuestos de volumen-espacio libre, los
cuales son muy empleados por muchos investigadores para sistemas de gas/polimero

y comparados con datos experimentales (ver Apéndice A).
Modelo molecular

Los modelos moleculares tratan de describir los movimientos especificos de las
moléculas en el interior de la membrana, particularmente alrededor de la cadena
principal del polimero tomando en consideracion las fuerzas intermoleculares. Es

claro que en trabajos realizados por medio de simulaciones computacionales, muchos
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investigadores han logrado predecir valores de los coeficientes de difusion y de
solubilidad relacionandolos directamente con la estructura quimica del polimero; sin
embargo, la elucidacion de las relaciones de estructura/permeabilidad continuara

basédndose sisteméaticamente en estudios experimentales (Stern, 1994; Baker, 2004).

La Tabla 2.4 presenta algunos valores de los coeficientes de permeabilidad y
selectividad para el Os y No en algunas membranas poliméricas basados en la relacion

estructura/permeabilidad.

Tabla 2.4: Coeficientes de permeabilidades (Barrer) y selectividades en polimeros

ahulados y vidriados

Polimero Permeabilidad Permeabilidad Selectividad
del Oxigeno del Nitrégeno O5/Ny

Membranas Ahuladas

Polidimetilsiloxano 351 781 2.2
Polidimetilsilmetileno 35.9 91 2.5
Poli Cis-Isoprpano 14.5 37.5 2.6
Etil Celulosa 11.2 3.3 3.4
Poli-Butadieno,/Estireno 10.3 32.9 3.6
Membranas Vidriadas

PMDA-ODA 0.1 0.61 6.1
PMDA-MDA 0.2 0.98 4.9
6FDA-MDA 0.8 4.6 5.7
6FDA-IPDA 1.34 7.53 5.6
6FDA-DAF 7.9 1.3 6.2

Un examen de la Tabla 2.4 muestra que la permeabilidad de los polimeros disminuye
cuando la selectividad aumenta; este comportamiento es comun encontrarlo en la

literatura. La relacion inversa es aceptada por muchos investigadores, pero atn
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queda la pregunta si es posible preparar membranas con alta permeabilidad y
alta selectividad realizando la substitucion de grupos funcionales adecuados (Baker,

2004).

Un ensayo interesante es el propuesto por Robeson (1991), quien sugiri6é que existe
una relacion lineal e inversa "upper bound” entre la selectividad y la permeabilidad
para una mezcla binaria de gases. Esto se ilustra en la Figura 2.1 la cual muestra
un limite o tendencia en la relacion entre la selectividad Oy /N5 y la permeabilidad

O, para varios polimeros ahulados y vidriados.

Upper bound ~,
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Selectividad del Oxigeno/Nitrégeno
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Figura 2.1: Factor de separacion Oy /Ny contra la permeabilidad del O,

La Figura 2.1 muestra también en la relativa posiciéon de la "upper bound" en
1991 y en 1980 del progreso que han tenido en la producciéon de polimeros,
especificamente para estas separacion. Estas relaciones "upper bound” merecen
cuidadosas consideraciones debido a que tienen limites de rendimiento de separacion

en membranas poliméricas (Baker, 2004; Robeson, 1991).
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2.2.1.2 Polimeros resistentes a altas temperaturas

Existe un namero considerable de membranas fabricadas con materiales resistentes
a altas temperaturas, aun con problemas de baja permeabilidad y selectividad. A

continuacion se mencionan brevemente algunas membranas con estas caracteristicas.

Polimero tipo Cardo. La Company Nippon Steel ha desarrollado varios tipos de
polimeros "Cardo" que se basan en la fluorina, un material extraido del alquitréan;
los polimeros son poliamidas, polimidas y poliesteres con temperatura de transicion
arriba de 300 °C. Las fibras huecas hechas a partir de estos polimeros pueden
usarse por arriba de 200°C. La permeabilidad de este tipo de membranas "Cardo"
para el oxigeno se encuentra en el intervalo entre 2.1 x 107! y 5.7 x 10710
em3(STP)em/s - em? - emHg a temperatura ambiente. La selectividad global del
O3 /Ny del polimero "‘Cardo" se encuentra en el intervalo de 4.6 a 6.4, considerados

altos respecto a los polimeros antes mencionados.

Polimero tipo politriazoles (TIPT). Estos polimeros son quimicamente
resistentes y térmicamente estables. Stern (1994) ha reportado permeabilidades
del TIPT para las moléculas de He, Oy, Ny, COy y CHy a temperaturas arriba
de los 200 °C. La membrana TIPT es atractiva para procesos de separacion, ya
que tiene caracteristicas de ser altamente selectiva; sin embargo, la selectividad
disminuye marcadamente con el incremento de la temperatura. Por ejemplo, la
selectividad del Oy/N5 es de 10 a 25 °C', pero cae dréasticamente a 3 a la temperatura
de 200 °C' y la permeabilidad del O, se incrementa de 1 x 107 a 1 x 107°
em3(STP)em/s - em? - emHg|.

Polimeros tipo polifosfazonas (PP). La estructura general de estos polimeros
inorganicos-organicos es (—N = PRy—)_, donde R representa grupos funcionales
orgénicos. Los datos de permeabilidad de estos polimeros PP ain son muy pocos,

pero son polimeros muy estables térmicamente a temperaturas mayores de 350 °C'.
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Estos polimeros son quimicamente inestables debido a que se hidrolizan facilmente.

Aunque todavia no existen membranas poliméricas que resistan condiciones de
operacién a altas temperaturas y presion, los limites de los nuevos materiales
comienzan a aclararse y se han empezado a desarrollar membranas resistentes
adicionales a la temperatura como la resistencia a la corrosion, la cristalizacion,

la permselectividad y aspectos de resistencia de materiales.

2.2.2 Membranas inorganicas

Las membranas inorganicas se clasifican en densas y porosas. La mayoria de
las membranas densas son metalicas, mientras que las porosas suelen ser de
material cerdmico, vidrio y algunas aleaciones metéalicas, como el acero inoxidable
poroso. Generalmente las membranas densas son mas permselectivas, pero menos
permeables en comparacion con las membranas porosas. Las membranas también se
pueden clasificar atendiendo a sus caracteristicas micro estructurales en simétricas y
asimétricas. Las membranas densas y algunas membranas porosas exhiben una capa
unica o estructura simétrica; en contraste, la mayoria de las membranas de ceramica

porosas son compuestas o asimétricas en su estructura Figura 2.2.
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Membranas Simétricas
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Figura 2.2: Diagrama esquemético de los principales tipos de membrana

En la actualidad, las membranas compuestas se encuentran en desarrollo; por
lo general, su soporte es poroso (ceramico o metdlico) y la capa selectiva es
metalica, ceramica e incluso de zeolita, logrando mejorar las caracteristicas de
permselectividad y permeabilidad de las membranas. En el sentido mecanico, las
membranas compuestas son, técnicamente, mas factibles de usar al procurar que
el soporte poroso sea metalico, ya que se pueden sellar con el resto del equipo por

métodos convencionales (Zaman y Chakma, 1994; Ismail y David, 2001).

En forma general, las membranas inorganicas contienen constricciones en su matriz
que se aproximan a las dimensiones moleculares de las especies absorbidas, de
tal manera que es deseable que sean capaces de separar las moléculas del gas
efectivamente. De acuerdo con este mecanismo, la separaciéon se debe basicamente
al tamano de las moléculas y del poro, quedandose atrapadas las moléculas mayores
al didmetro més pequeno del poro; esta situacion presenta una alta selectividad y

permeabilidad de los componentes més pequenos de la mezcla de gases. El volumen
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del poro es el responsable de la capacidad de adsorcién del gas, mientras que las
constricciones son las responsables de la estéreo-selectividad de la penetracion debido

al tamano y forma de las moléculas.

Cuando la abertura del poro llega a ser suficientemente pequena, relativa al tamano
de la molécula, las fuerzas repulsivas dominan y las moléculas requieren energia
de activacion para pasar a través de las restricciones. En esta region de difusion
activada, las moléculas con ligera diferencia en tamano pueden ser separadas
efectivamente a través de la malla molecular. El mecanismo de permeacion del gas
v la respuesta a través de los poros estd muy relacionada a la superficie interna, a
las dimensiones de los poros y a las propiedades de la superficie del solido (Hsieh,

1996).

En las dltimas décadas, el desarrollo de membranas inorganicas se ha incrementado
de una manera importante a nivel laboratorio e industrial, donde su principal
aplicacion a gran escala ha sido en los procesos de separaciéon. Las caracteristicas
de las membranas inorganicas, en contraste con las membranas poliméricas, son
que tienen alta resistencia a la temperatura, resistencia a ambientes corrosivos y
una buena estabilidad mecanica; esto permite tener grandes oportunidades para

utilizarlas en reactores quimicos (Zaman y Chakma, 1994; Saracco y col., 1999).

La aplicaciéon més comiin y una de las méas importantes en reactores con membranas
radica en la posibilidad de desplazar el equilibrio quimico con la finalidad de alcanzar
altas conversiones y mejorar el rendimiento por medio de la permeacion selectiva
de la membrana de uno de los reactivos o productos de reacciéon. Existen varias
aplicaciones de gran interés en el 4rea de la Ingenieria Quimica. Entre ellas, se
encuentra la deshidrogenacion de hidrocarburos (reacciones endotérmicas) en que
las conversiones son favorables a altas temperaturas, pero presentan problemas
de desactivacion catalitica por la formacién de coque. Si la membrana no es lo
suficientemente permselectiva, el incremento de la conversion estd limitada por la

permeabilidad de los reactantes, lo cual también afecta a la pureza del producto;
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la ventaja es que de acuerdo al tamano de la molécula pueda ser separado debido
al mecanismo de transporte selectivo o al tamano de poro de la membrana porosa
(Ejemplo: Alimina, Vidrio Vycor) o membrana densa (Ejemplo: Aleaciones de Pd,

Si02, electrolitos solidos, etc.

Existen otras configuraciones donde el reactor puede llevar a cabo reacciones
por ambos lados de la membrana, por ejemplo empleando una membrana de
Paladio, selectiva a la permeacion del hidrogeno, se puede realizar una reacciéon
de deshidrogenacion (endotérmica) y por el otro lado de la membrana una
hidrogenacion (exotérmica); la cuestion esta si el calor de reaccion exotérmica es el
requerido para la reaccion endotérmica o no. A pesar de que exista poca investigacion
al respecto en los 1ltimos anos, resulta atractivo este enfoque ya que permitiria

ahorros significativos de energia (Baker, 2004; Saracco y col., 1999).

Finalmente, la combinaciéon de reaccién y dosificacion controlada de reactivos a
altas temperaturas en un reactor con membrana permite llevar a cabo reacciones
de oxidacion parcial de hidrocarburos en forma segura, permitiendo optimizar tanto
la selectividad como la conversion. Para el caso de una reaccién consecutiva, una
membrana permselectiva podria permitir la permeacién de productos intermedios,
mientras rechaza uno de los reactantes o producto indeseable. Algunos productos
intermedios, como los casos de oxidaciones parciales de hidrocarburos, tienen un

valor muy superior a los productos de la reaccion completa (COq, HyO).

Los inconvenientes y dificultades en la operacion de reactores con membrana al
considerar que se mantiene una diferencia de presion en ambos lados de la membrana
podrian conllevar tener una sensibilidad extrema a cualquier defecto de la membrana,
por ejemplo que se agriete y provoque que el hidrocarburo se escape hacia el aire
v haya riesgos potenciales de explosion. Aunque también existen algunos problemas
mecanicos como el de mantener bien sellados las uniones de la membrana con el

resto del equipo, no se contempla el analisis de estos problemas para el desarrollo

29



2. Antecedentes 2.2 Membranas

del trabajo de investigacion.

Aunque las membranas inorganicas tienen un costo mayor que las organicas, poseen
otras ventajas, ademas de las ya mencionadas, tener estructuras porosas maés
definidas, buena estabilidad quimica, térmica y durabilidad. Otra potencial ventaja
de emplear este tipo de membranas, comparada con otros métodos de separacion
tradicionales como destilacion, adsorciéon y absorcion, es el ahorro en el consumo de

energia, punto clave en la tecnologia de la industria petroquimica.

Las membranas disponibles en la actualidad atn no son lo suficientemente
permselectivas para garantizar el éxito de esta nueva tecnologia pero las membranas
en desarrollo deberan contar con altas permeabilidades para evitar tener grandes
areas de permeacion y elevar demasiado su costo; ademés de considerar que tengan
una buena estabilidad térmica y mecanica, alta resistencia a la corrosiéon y sean
altamente selectivas Saracco y col. (1999); Zaman y Chakma (1994); Ismail y David

(2001).
Propiedades de las membranas

Existen algunos parametros de las membranas que tienen un efecto importante
en el desempeno de un reactor con membranas. A continuacién se describen estos

parametros (Cordova, 2003; Saucedo, 1999).

e Tamano de poro. El tamano de poro es un factor clave en la determinacion
de la permeabilidad y permselectividad de la membrana. Debido a la
estabilidad estructural de las membranas inorgénicas porosas a altas presiones
y bajas temperaturas, es posible el analisis de tamano del poro por
métodos convencionales tales como la porosimetria de mercurio y adsorcién
de nitrogeno. Lo anterior es vilido solamente para membranas simétricas
porque para membranas asimétricas el soporte enmascara la contribucion
de la proporcionalidad de la pequena capa selectiva. En contraste, las

membranas organicas poliméricas estan sujetas al problema de compactacion

30



2. Antecedentes 2.2 Membranas

o colapso del poro debido al soporte poroso "esponjoso" bajo altas presiones.
El tamano del poro (diametro) en los solidos porosos sirve de base para
su clasificacion, de acuerdo con la nomenclatura del IUPAC, es decir:
microporosos (< 2 nm), mesoporosos (< 2 — 50 nm) y macroporosos (> 2 nm)

(Cordova, 2003) (Parasuraman, 2001, Atl).

e Porosidad. Entre mayor sea esta propiedad proporcionara una permeabilidad
maés alta a la membrana. El volumen del poro (unidad de volumen/unidad de
masa) ha sido usado junto con la densidad del s6lido para estimar la porosidad

en catalizadores (Cordova, 2003; Smith, 2000).

e Espesor de membrana. Esta caracteristica afecta directamente la velocidad
de transferencia de masa y el desempeno de reactores con membranas tanto
densas como porosas. Por ejemplo, para el caso de las membranas densas a
medida que el espesor disminuye, permite fluzes mayores y pueden generarse
productos indeseables; sin embargo, cuando este espesor se incrementa, la
conversion es favorecida, afectando marcadamente a las membranas maéas

permselectivas y menos permeables.

Estas caracteristicas estructurales afectan directamente a las dos propiedades
mas importantes que se emplean para modelar equipos que utilizan membranas:

permeabilidad y permselectividad.

e Permeabilidad. Es un parametro de proporcionalidad que surge de la
ecuacion de transferencia de masa a través de la membrana y da una idea
de la facilidad con que una especie migra a través de una membrana. La
magnitud de la permeabilidad depende del mecanismo de transporte durante
la transferencia de masa en la membrana, entre mayor sea el valor de

permeabilidad mayor sera el flujo esperado en la seccion del permeado.

e Permselectividad. Es la relacion entre la permeabilidad de una especie

base y otra(s) especie(s) de interés. Esta forma de definir la permselectividad
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también es conocida como factor de separacion ideal (Cordova, 2003). Un
ejemplo de membrana permselectiva es el Paladio, cuya propiedad es que la
permselectividad es practicamente infinita dado que s6lo permite el paso del
Hidrogeno a la seccion del permeado. La Plata es otro material permselectivo,
pues permite solamente el paso del oxigeno. En contraste, las membranas
de ceramica presentan bajas permselectividades ya que estas estructuras no
condicionan suficientemente el paso de los componentes de una mezcla gaseosa

a la seccion del permeado.

2.2.2.1 Mecanismo de transporte en membranas inorginicas

El transporte de masa de gases a través de la membrana involucra varios procesos,
dependiendo de la naturaleza de la estructura del poro y del s6lido. A continuacion
se describen brevemente los mecanismos de transporte de masa para las membranas

densas, de electrolitos s6lidos y porosas:
Membranas densas

Una configuracion bésica de una membrana de esta naturaleza empleada a nivel de
laboratorio corresponde a una capa muy delgada (del orden de micras) montada
sobre un soporte poroso. Se describird inicialmente el mecanismo de transferencia
de masa a través de la primer capa (membrana densa). La Figura 2.3 muestra el
mecanismo solucion-difusion aceptado por la comunidad cientifica, que describe el
transporte de masa a través de la membrana. En esta figura se puede mostrar que
las moléculas son quimi-adsorbidas en la superficie de la membrana, de tal forma
que la molécula se disocia. Posteriormente, estos atomos disociados en la matriz
del metal se difunden hacia el lado opuesto, donde ellos se recombinan y se liberan
como moléculas. Cada uno de estos pasos pueden tener una velocidad limitante,
dependiendo de la temperatura, presion y composicion del la mezcla gaseosa (Hsieh,

1996; Cordova, 2003).
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Figura 2.3: Mecanismo de transporte del oxigeno a través de la membrana de plata

El mecanismo de transporte para ciertos gases a través de membranas densas
inorganicas, membranas ceramicas, es similar a la contraparte de membranas
orgénicas del tipo solucion-difusion. El transporte de las moléculas de oxigeno través
de una membrana inorgénica densa (Plata) sigue el mismo proceso del transporte
que el hidrégeno en una membrana de Paladio y puede describirse por el modelo
tipo solucion-difusion en términos de la Ley de Fick:

n n
PRi B PPi

Jmi = Pm
’ )

(2.16)

donde J,,; es el flur del permeado, P,,; es la permeabilidad, § es el grosor de la
membrana, Pg; v Pp; corresponden a la presion de gas sobre la superficie de la
membrana del retenido y permeado respectivamente. Si la permeabilidad se divide
entre el espesor de la capa selectiva de membrana se obtiene la propiedad conocida

como permeacion o permeabilidad intrinseca.
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El exponente n en la Ecuacién 2.16 generalmente toma un valor de 0.5 para la
difusiéon del hidrogeno a través del paladio; este valor representa la disociacion del
hidrégeno que es proporcional a la raiz cuadrada de la presion del Hidrogeno. A
este tipo de expresion de la raiz cuadrada se le conoce como la “Ley de Sieverts” y
refleja la naturaleza de la especie del gas en la membrana. El fluz de permeacion del
hidrogeno a través de la membrana de Pd puede dar mejores resultados tomando
valores del exponente n entre 0.68-0.8 de acuerdo a presion del hidrogeno que cruza
la membrana (Hsieh, 1996; Cordova, 2003). Para el transporte de oxigeno en una
membrana de plata se emplea el mismo mecanismo de transporte pero n toma el
valor unitario para evitar complicaciones numéricas durante la simulacion; ademas,
en la literatura no se reportan valores del exponente n para moléculas de oxigeno

en membranas de plata.
Membranas de Electrolitos s6lidos

Entre los electrolitos solidos estabilizados que se usan como membranas se
encuentran: ZrQOy, ThOy v CeO,, soluciones de BisOs en alcali y SrCeO. Estos
materiales pueden transferir selectivamente Oxigeno o Hidrogeno. En el mecanismo
de transporte a través de las membranas de electrolitos so6lidos se presenta
inicialmente, una adsorcién quimica con disociacion de la molécula permeada, donde
los 4tomos son ionizados y después son transportados a través de la estructura
cristalina hasta que ellos pierden sus cargas, combinan y desorben como moléculas
en el lado opuesto. A diferencia del transporte a través de las membranas densas,
el transporte de 4tomos en membranas electroliticas debe estar acompanado por el

flujo o contra flujo de electrones.

Al igual que los metales, los electrolitos solidos presentan muy altas selectividades
pero muy bajas permeabilidades. La permeacion es significativa solo a altas

temperaturas (>~600 °C') y ademas son membranas muy atractivas para reactores
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con membranas debido a su buena estabilidad térmica.
Membranas Porosas

La Figura 2.4 muestra los diferentes mecanismos que describen el transporte a
través de las membranas porosas y en Figura 2.5 muestra la permeacion de gases
condensables y no condensables a través de una membrana microporosa. En la malla
molecular, el transporte de los gases no condensables ocurre cuando el tamano
del diametro del poro alcanza el intervalo de 5-10 ;1 Con una mezcla de gases
condensables, la difusion superficial se incrementa con la disminucién del diAmetro
del poro y la temperatura. Estos mecanismos, por lo general, pueden presentarse
juntos dependiendo del tamano del poro, temperatura, presion, naturaleza de la
membrana y de las moléculas que permean. La variedad de estos mecanismos hace
a las membranas porosas maés versatiles que las densas, principalmente porque son
capaces de transportar un mayor ntimero de compuestos, no solamente oxigeno o
hidrégeno y muestran significativamente baja permselectividad. A continuacion se

describe brevemente cada mecanismo:

o Flujo Viscoso o Flujo de Poiseuille. Este mecanismo tiene lugar cuando el
didmetro del poro es mucho més grande que la trayectoria libre media de
las moléculas del fluido que permea, asi que las colisiones entre las distintas
moléculas son mas frecuentes que las que ocurren entre moléculas y paredes

del poro. En este caso no hay separacion significativa.

e Difusion de Knudsen. Se presenta cuando el tamaifio del poro disminuye o la
trayectoria libre media de las moléculas aumenta (debido a una disminucion
en la presiéon o aumento de temperatura). Las especies que permean tienden a
chocar mas con las paredes del poro que entre ellas mismas. De esta forma las
diferentes moléculas fluyen casi independientemente una de otra. En términos

matematicos el flujo de Knudsen esté representado por la siguiente expresion:

AP
J; = G- Ah oF (2.17)
§ - (2M;RT)™
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donde G es un factor geométrico que toma en cuenta la porosidad de la
membrana y tortuosidad del poro. El maximo factor de separacion que se
alcanza con el flujo de Knudsen para una mezcla binaria, cuando existe vacio
en el lado del permeado, es igual a la raiz cuadrada de la relacion de pesos
moleculares de las dos moléculas diferentes. Por lo tanto, entre mayor sea la
diferencia entre los pesos moleculares mayor sera la separacion de la mezcla.
Cuando el régimen de flujo de Knudsen tiene lugar, los aumentos logrados en
conversion son muchas veces resultado de la dilucion causada por la permeacion

de los reactantes (Tiscareno y col., 1996).

e Difusion Superficial/Adsorcion Selectiva. Tiene lugar cuando una de las
moléculas que permean se adsorbe fisica o quimicamente sobre la pared
del poro. Este mecanismo permite el transporte selectivo de las moléculas
adsorbidas (por diferencia de concentracién) y las otras moléculas no
adsorbidas van reduciendo las dimensiones efectivas del poro, obstruyendo
la transferencia de las especies moleculares diferentes. Los lazos entre las
moléculas y la superficie del poro se deben a los sitios activos de las membranas
y en algunas ocasiones estos sitios son promotores de reacciones laterales,
debiendo ser neutralizados por tratamientos quimicos especificos. Conforme la
temperatura se incrementa este mecanismo se hace insignificante debido a que

la fuerza de unién entre las moléculas y la superficie de la pared disminuye.

e Condensacion Capilar. Este fenémeno se presenta cuando uno de los
componentes puede condensarse dentro de los poros debido a las fuerzas de
capilaridad las cuales son suficientemente fuertes a temperaturas relativamente
bajas y con tamanos de poro pequenos. El condensado llena los poros y después
se evapora al lado del permeado donde un nivel de presion debe de mantenerse
bajo. La condensacién capilar generalmente favorece la transferencia de

moléculas relativamente grandes.

e Difusion Multicapa. Ocurre cuando las interacciones de las moléculas con la
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superficie del poro son fuertes. Este mecanismo se puede entender como un
mecanismo intermedio entre el régimen de flujo superficial y la condensacion

capilar.

e Malla Molecular. Se presenta cuando los didmetros de los poros son
suficientemente pequenos para permitir sélo el permeado de las moléculas
pequenas, mientras que impide mecanicamente el paso de las moléculas mas
grandes a través de la membrana. Los poros de estas membranas son uniformes
y pueden tener altas permselectividades en un intervalo de temperatura, pero

esta limitado por la estabilidad térmica de la membrana.

Membranas Porosas Membranas No Porosas
/ oW o
.30 O Solucién- Difusién
r
FIujo Convectivo O Q . /
¢ (../ O

Difusion Knudsen
L]
O W77 /

L T
~ | / 1
% Malla Molecular
| / (Difusién Superficial)

L[]

7

Figura 2.4: Mecanismos de permeacion de gases a través de membranas porosas y

f L

densas.
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Mezcla de Gases no Condensables

Malla Molecular

Difusién de Knudsen

Mezcla de Gases Condensables y no Condensables

Difusién de Knudsen y Difusién Supetficial y
Difusién Superficial Condensacion de Capilaridad

Figura 2.5: Permeaciéon de gases condensables y no-condensables a través de una

membrana microporosa.

2.2.2.2 Aplicacién de Membranas Inorgénicas

Es importante mencionar que en la actualidad la fabricacién de membranas a
escala industrial requiere resolver varios problemas para que la produccién sea
atractiva econdmicamente, tanto para los empresarios como para los investigadores.
A continuacion se mencionan algunas caracteristicas que deben tener las membranas

para su uso en reactores (Zaman y Chakma, 1994):

Estabilidad térmica y mecanica

e Quimicamente resistentes

Inertes, a menos que exhiban una actividad catalitica favorable

Alta permselectividad y permeabilidad

Suficientemente econémicas para hacer atractivo su uso
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Las membranas inorganicas pueden cumplir con los tres primeros requisitos;
sin embargo, los dos tultimos atin tienen limitaciones y requieren mejorar sus
propiedades como es la homogeneidad en tamano (menores a 10 ;1), distribucion de
poros y espesores menores a 10 um. Otra caracteristica es la reduccion del grosor
de la capa de la membrana densa, de tal manera que permita mayor permeabilidad
y evite la formaciéon de hoyos, quebraduras y otros defectos, los cuales disminuyen

considerablemente la permselectividad.

Las membranas inorgénicas son preparadas a través de una variedad de técnicas,
tales como deposicion fina de particulas, slip-casting, procesos sol-gel, separacion
de fases, desgaste de trayectoria, polimerizacion, pirdlisis, oxidacion anéddica, etc.,
y son comercializadas por un nimero de companias multinacionales como US
Filters/SCT, Du Pont, Asahi Glass. En el Apéndice A se presentan algunos de los
métodos de fabricacion mas utilizados a nivel laboratorio. Estas técnicas todavia no
son definitivas pues existen varios problemas a resolver para su produccion a escala
industrial, problemas como la producciéon de superficies libres de defectos, calidad
consistente y homogénea y con adecuadas propiedades de transporte. Ademaés, es
necesario contemplar que para reducir los costos unitarios de las membranas se
requiere una produccién a gran escala. También, es importante tomar en cuenta los
beneficios que tendra el uso de las membranas en el proceso; por esto, es basico
establecer especificamente las condiciones de proceso, costos y propiedades de las

membranas que hagan factible su aplicacion.

Actualmente, ninguna de las membranas producidas industrialmente tiene suficiente
permselectividad para las moléculas gaseosas. El tamano més pequenio de poros
alcanzado comercialmente para la membrana v — AlyO3 es cerca de 5 nm; pero
afortunadamente, a nivel laboratorio han alcanzado tamanos de diametros de poro
hasta 1 nm. Por ejemplo, Saracco y col. (1999) mejoraron la permselectividad
depositando una capa de SiOj; sobre una membrana empleando la técnica de

sol-gel, alcanzando un tamano de poro <1 nm, como una malla molecular, con
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factores de separacion del orden de 50-200 para un sistema binario de Hy/CHy. y
posteriormente, Wang y col. (2003) prepararon una membrana ceramica compuesta
y selectiva al oxigeno, Lag 155r¢.85Gagsley 70 3, — Bags5r05502C00 5035, LSGE
(Membrana Densa)-BSCF (Soporte) con un espesor de 2.5 pum de la membrana
densa. Esta estructura favorece a la permeacion del oxigeno a través de la mem-

brana.
Membranas con alta resistencia a la temperatura

En las ultimas dos décadas se ha incrementado de manera importante la
investigacion sobre reacciones de oxidaciones parciales, deshidrogenaciones e hidro-
genaciones empleando reactores con membranas resistentes a altas temperaturas,
y muchos investigadores han reportado buenos resultados. Es importante aclarar
que en la revision bibliografica realizada hasta el momento, no se ha encontrado
evidencia de algin proceso a nivel industrial y comercial que esté aplicando
esta nueva tecnologia sobre dicha area. A continuacion se presentan algunas apli-

caciones de potencial interés en reactores con membranas reportados en la literatura.

Oxidaciones Parciales

Las siguientes investigaciones se caracterizan porque el oxigeno fue dosificado a
través de la membrana en forma controlada y los resultados que han obtenido son
muy satisfactorios. Las membranas densas desarrolladas son, principalmente, del
tipo ceramica y otras son con incrustaciones metélicas, como la plata, las cuales

son altamente selectivas a la permeacion del oxigeno.

En la actualidad, por ejemplo, existe una gran variedad de membranas cerdmicas
selectivas al oxigeno con propiedades apropiadas para reactores con membranas
como la resistencia térmica y quimica. Entre ellas se encuentran la membrana
ceramica, con un alto contenido de Plata (BiyO3)0.74(SrO), o5 — Ag(40%), preparada

por Wu y col. (2001). Ellos encontraron que esta membrana exhibe una alta
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conductividad eléctrica y una alta permeabilidad al oxigeno comparada con el 6xido
de bismuto solamente. El flur del oxigeno alcanzado fue de 5.0x107% mol/cm? - s,

con un espesor de 1.0 mm y una temperatura de operacion de 700 °C.

Wang y col. (2002) prepararon una membrana ceramica tubular, selectiva al oxigeno
y con alta resistencia térmica, cuya composicion es Bag 5Srg5CogsFeq2035. En ella
se llevaron a cabo las oxidaciones parciales del etano y metano a una temperatura
de 875 °C'. Los procesos de oxidaciones alcanzaron un periodo de operacion de
500 y 2200 hrs respectivamente, lo cual indica la resistencia quimica y fisica de la
membrana; ademaés, exhibe una alta permeabilidad para el oxigeno, alcanzando

fluzes de permeacion entre 10 a 11 mol/cm? min.

Jin y col. (2000) desarrollaron una membrana tubular compuesta de tres capas:
la capa de soporte macroporosa, una capa densa (pervoskite) semipermeable al
oxigeno y una capa catalitica porosa. La membrana tiene una alta permeabilidad
al oxigeno y buena estabilidad quimica cuya composicion es LaggSrg4FeqsOs_s. Fl
reactor se empaco con un catalizador de Ni/y — Al,O3 para la oxidacion parcial del
metano con el fin de obtener el Syngas; el suministro de oxigeno se realiz a través

de la membrana obteniendo una excelente selectividad hacia el producto.

Otros investigadores han logrado también tener éxito en la preparacién de mem-
branas de cerdmica para diferentes oxidaciones parciales; entre estos investigadores
se puede citar a Liu y col. (2006), quien desarroll6 una membrana con una
composicion de SrCep gs5Ybg.0502.975 para la produccion del etano y etileno a partir
del metano en un intervalo de temperatura de 750-1000 °C; a Liu y col. (2006)
quienes realizaron la misma reaccion, pero utilizando una membrana de SCYDb, a

una temperatura de 950 °C' y a presion atmosférica.

Para la oxidacion de etano a etileno, Akin y Lin (2002) utilizaron una membrana de
ceramica tubular constituida por Bi;5Y( 303, (BYS). El oxigeno es reducido en la

superficie activa de la membrana y es transportado en forma de i6n al lado opuesto
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para llevar a cabo la oxidacion parcial del etano para formar el etileno. Finalmente,
para esta reaccion Klose y col. (2004) usaron una membrana de alimina, pero
empleando un catalizador de VO,/y — Al,O3 en el interior del reactor; ellos
realizaron una comparacion con un reactor de lecho fijo convencional y el reactor
con membranas, concluyendo que se obtienen mejores resultados empleando este

altimo.

Existen otras modalidades de dosificar el oxigeno para oxidaciones parciales,
como Yee y col. (2006) que realizaron la oxidacion parcial del n-Butano a
Anhidrido Maléico en un reactor con membrana con electrolito sélido con tres
modos diferentes de operar: reactor con membrana electroquimica con aplicacion
de voltaje y alimentacion de oxigeno a través de la membrana (EMR), reactor
con membrana sin aplicacion de voltaje y con alimentacion de oxigeno a través
de la membrana y por el reactor (CR) y el reactor con alimentacion mixta
(por la entrada principal y a través de la membrana) con aplicacion de voltaje
(MMR). El catalizador Pt-Ag fue impregnado en la pared interna del reactor
y el voltaje fue aplicado entre la membrana porosa (YSZ) y Pt-Ag. Con las
mismas condiciones de operaciéon y alimentacion, el reactor EMR alcanzo6 altas
conversiones del oxigeno, pero baja selectividad al anhidriro maléico comparado con
el reactor CR. Al forzar la alimentacién del oxigeno a través de la membrana re-

sulta ser més reactivo, pero menos selectivo para la obtencién del anhidrido maléico.

Deshidrogenaciones

El proceso de deshidrogenacion de hidrocarburos ha tenido un fuerte impacto en la
industria petroquimica, muchos investigadores se han enfocado a proponer y realizar
simulaciones en el uso de reactores con membranas, las cuales son tomadas como
base para el desarrollo de esta investigacién. A continuacion se presentan algunos

procesos de deshidrogenacion.
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Tiscareno y col. (1996) estudiaron la deshidrogenacion de ciclohexano en un reactor
hibrido con membrana de alimina comercial (ALCOA). Reportaron que el efecto
de dilucion es la contribuciéon mas significativa para el incremento de la conversion,
contrario a la atribuciéon generalizada del efecto de remover producto a través de la

membrana.

Acharya y Foley (1999) aplicaron un pelicula delgada de nanoporos de carbon
en la superficie de un soporte de acero inoxidable; luego, la esprearon con una
solucion de alcohol de poli(furfurol) en acetona. Encontraron que se obtienen buenos
rendimientos para la separacion del oxigeno-nitrogeno. La selectividad del oxigeno
sobre nitrogeno reportada fue por arriba de 3, el flurz del oxigeno se encontrd en
el intervalo de 3 x 10719 a 1.2 x 107, mientras que para el nitrégeno 1 x 1071 a

4 x 10—10 mol

m2-Pa-s’

En reactores con membranas, una de las reacciones méas estudiadas corresponde
a la deshidrogenacion de hidrocarburos ligeros. (Gobina y col., 1995) la realizo
experimentalmente para la desdhidrogenacion del etano para obtener etileno. El
material del reactor era de vidrio Vycor recubierto de una pelicula de Pd-Ag; el
interior del reactor contenia catalizador de paladio. El hidrégeno fue extraido a
través de la membrana por permeacién, mientras que el hidrocarburo se alimenté
axialmente. Los resultados obtenidos de la experimentacion y del modelo fueron

muy satisfactorios (Gobina y col., 1995).

Hayashi y Colaboradores produjeron una membrana de malla molecular de carbon,
colocando una solucién de BPDA-4,4’-oxidianilina en un soporte tubular poroso de
a — Al,Og3, seguido por la pirdlisis a 900 °C' en una atmosfera inerte. Modificaron la
malla molecular usando propileno como fuente de carbon a 700 °C' incrementando
la selectividad del CO5/Ny de 47 a 73, mientras que para Oy/N, se incrementd de

9.7 a 14. Sugieren que el incremento se debe a la estructura del microporo formado
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(Ismail y David, 2001).

Cordova (2003) realiz6 un estudio de viabilidad economica del uso de reactores
con membranas y calentamiento sobre el proceso Cosden-Badger modificado; esta
configuracion del reactor implica reaccidn-separacion-calentamiento. Concluye que
la aplicacion industrial de este tipo de reactores con calentamiento por fuego directo
en el proceso de deshidrogenacion de etilbenceno a estireno no resulta factible

econdémicamente.

Oxidaciones parciales del etileno en reactores con membranas

Varios investigadores han obtenido resultados favorables al realizar experimental-
mente reacciones de oxidacién parcial de hidrocarburos empleando modelos de reac-
tores con membranas de lecho fijo. Estos investigadores concuerdan en que se ob-
tienen mejores conversiones, selectividades y rendimientos al emplear reactores con
membranas que reactores de lecho fijo convencionales. A continuacion se presentan
algunos estudios realizados en reactores con membranas en oxidaciones parciales del
etileno.

Pefia y col. (1998) compararon la epoxidacion del etileno en un reactor con mem-
brana con reactor de lecho fijo convencional, usando cesio como promotor y cata-
lizador de plata soportada en aliimina. Emplearon dos configuraciones del reactor
de lecho fijo con membrana; en la primera el oxigeno fue permeado y el etileno
fluyé por el catalizador y en la segunda el etileno por la membrana y el oxigeno
por el catalizador. Reportan que la selectividad mas alta obgtenida en la reaccion
fue cuando se perme¢ el etileno por la membrana y que podria incrementarse la
produccién de 6xido de etileno con grandes tiempos de resistencia. Muestran que las
membranas densas que transportan oxigeno atémico son apropiadas para controlar
la adiciéon del reactivo en reacciones de oxidaciones parciales; sin embargo, obtienen

fluxes pequenos.
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Al-Juaied y col. (2001) desarrollaron un modelo para la epoxidaciéon del etileno
sobre un catalizador de plata con cesio como promotor en un reactor de lecho fijo
con membranas. Emplearon una membrana porosa de acero inoxidable permitiendo
que en la transferencia de masa predominara el flujo convectivo. Las configuraciones
del reactor son similares a las empleadas por (Pena y col., 1998) coincidiendo en que
la dosificacion del etileno por la membrana da mejores resultados. La selectividad en
la permeacion del etileno se debe principalmente a la baja concentracion del oxigeno

en la cama catalitica comparado con un reactor de lecho fijo.

Kim y col. (2003) demostraron que la conversion del etileno y la selectividad
al oxido de etileno depende sustancialmente del método de preparacion del
catalizador/soporte. En este caso, la reaccion se llevo a cabo en un reactor de lecho
fijo empacado con el catalizador de Ag/a — AlyO3. Algunos métodos propuestos de
preparacion corresponden a: precipitacion (A), precipitacion modificada (B), agua-

alcohol (C) y micro-emulsion (D). Las caracteristicas finales se resumen en Tabla 2.5:

Tabla 2.5: XPS Anaélisis del soporte de oo — alumina y el catalizador Ag/a — Al,O3

Método de Plata Didmetro de  Temperatura Rendimiento
Preparacion (Peso%) Prticula (nm) de Reaccién %

A 7.5 15.4 280 1.93

B 8.6 29.0 250 3.98

C 8.6 29.3 335 4.65

D 7.6 15.4 381 1.48

Ellos muestran que el catalizador preparado por el método de agua-alcohol obtiene
mejores resultados de rendimiento y selectividad; ademaés, el tamano de particulas
de plata cerca de 30 nm presenta mayor actividad y estabilidad. Esto explica la

actividad del oxigeno molecular adsorbido en la superficie y la contribucién a la
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formacion directa del 6xido de etileno.

Xu y col. (2006) acoplaron plata como catalizador a una nanofibra de grafito
como soporte para realizar la oxidacion parcial de etileno a 6xido de etileno a
una temperatura de 220 °C' y a presion atmosférica. Encontraron que existe una
dependencia al tipo de soporte empleado en el sistema; por ejemplo, demostraron
que este sistema alcanza 25% de conversion contra 10% empleando el sistema Ag-
a-alimina, en las mismas condiciones de operaciéon. La selectividad alcanzada fue
del 37-46 % contra 30% de alimina y con un rendimiento del 10% contra 2.67 %
respectivamente. Mencionan que existe la posibilidad de que la transferencia del
electron tome en cuenta la cristalinidad del metal y la superficie del soporte de la

nanofibra de carbono.

Sousa y Mendes (2005) realizaron el modelamiento para un reactor con membrana
catalitica y determinaron el equilibrio hipotético en fase gaseosa cuando existe
variacion del ntimero de moles en la reaccion del tipo aA < bB en un proceso
isotérmico. Concluyeron que se obtiene un conversiéon mayor a la alcanzada en el
equilibrio termodinamico cuando An > 0; pero inferior cuando An < 0. El factor
principal para la conversion, de acuerdo con el principio de Le Chatelier, es que al
disminuir la concentracion total de un reactivo en el sistema favorece el incremento
de la conversion para An > 0 y desfavorece cuando An < 0. Las dimensiones y
parametros que utilizaron se muestran en el Apéndice B en la tabla Tabla B.8,
Tabla B.3 y Tabla B.1. Para la epoxidacion del etileno la Tabla B.6 presenta las

dimensiones del reactor con membrana desarrollado por Pena y col. (1998).

De acuerdo con las aportaciones de los investigadores citados, se vislumbra que, en
reactores con membranas, serdn mas utilizadas las membranas inorganicas que las
poliméricas ya que poseen mejores cualidades, como la estabilidad térmica y quimica.
Estas membranas inorganicas, tanto del tipo cerdmico como metalico, podran
emplearse sin dificultad para deshidrogenaciones, hidrogenaciones y reacciones de

oxidaciones parciales.
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2.3 Cinéticas para la epoxidacion del etileno

Para este trabajo se tomo6 como caso de estudio un producto quimico intermedio
de mucha importancia industrial, el 6xido de etileno, el cual se emplea como
reactivo en la produccion de glicoles para la manufactura de anticongelantes, fibra
poliéster, la produccion de etanolaminas y surfactantes, entre otros. El oxido de
etileno, en fase gaseosa, se ha producido desde hace anos en reactores cataliticos
multitubulares de lecho fijo Othmer (1995). Al ser una reacciéon extremadamente
exotérmica, representa grandes riesgos de explosion; ademas, las desventajas de los
procesos de oxidacion parciales es que se obtienen bajos rendimientos, debido a que
las reacciones secundarias que castigan la selectividad propician la formacion de

productos indeseables, HyO y COs.

La produccién industrial del 6xido de etileno estd basada fundamentalmente en la
oxidacion parcial del etileno en fase gaseosa empleando como catalizador Ag/a —
Al,Os3. Varios esquemas de reaccidon y expresiones cinéticas han sido reportadas
en la literatura para la producciéon de este intermedio. Grupos de investigadores
difieren en opiniones en cuanto a la existencia de las especies de oxigeno (molecular
y atomico) que puedan encontrarse quimi-adsorbidos sobre la superficie y acerca de
cual de ellos es el responsable para la epoxidaciéon y la combustion. Sin embargo,
existe concordancia en que otros factores pueden modificar la velocidad de reaccioén,
como el tipo de soporte empleado para el catalizador de plata y las condiciones de

operacion (Pena y col., 1998; Nakatsuji y col., 1997; Petrov y col., 1988).

Twigg (1946) fue uno de los primeros en proponer un esquema con reacciones
consecutivas y en paralelo, donde toma en cuenta la ruta de reaccion para la
formacion del 6xido de etileno y las rutas para la formacion de los productos
indeseables; es decir, de la oxidaciéon directa y la proveniente del 6xido de etileno.

Las etapas para la oxidacion parcial del 6xido de etileno se muestran en el esquema
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siguiente:
1
CoH, + 50, 5 C,H,0 (2.18)
5 ok
C2H40 + 50y 5900, + 2H,0 (2.19)
CoHy + 30, £ 2C0, + 2H,0 (2.20)

Los resultados obtenidos sobre el mecanismo de reaccion realizado por Nakatsuji y
col. (1997) muestran que el etileno no se adsorbe sobre la plata, sino que reacciona
en fase gaseosa con el oxigeno molecular adsorbido en la superficie del catalizador
(Ag-Al,O3) e indica que el oxigeno atomico (O7) y el (Os) ayuda tanto a la formacion
del 6xido de etileno como a la formacion de los subproductos (HO) y (COs). Cuando
se forma el intermedio acetaldehido, la reaccién es tan rapida que el camino directo
para formar estos subproductos es muy facil, pero independientemente de esto,
la energia de formacion del acetaldehido es tan alta que su produccién parecera
excesiva, por lo que es una de las razones de la alta selectividad de la formacion
del epoxido sobre este tipo de catalizador. De acuerdo con el anédlisis realizado para
la epoxidacion del etileno, el mecanismo que propone Nakatsuji y col. (1997) es del
tipo Eley-Rideal con una reaccion de primer orden tanto para el oxigeno como para
el etileno y concuerda con Twigg (1946) y otros investigadores como Kestenbaum y

col. (2002); Jankowiak y Barteau (2005).

La cinética de la epoxidacion del etileno sobre el catalizador (Ag-Al,O3) investigada
por Dettwiler y col. (1979), se llevo a cabo en el intervalo de temperatura entre 217-
347 °C bajo un esquema triangular, como lo muestra la Ecuacion 2.18. El mecanismo
es del tipo Langmuir-Hinshelwood con una reacciéon de primer orden tanto para el
oxigeno como para el etileno; este mecanismo de reacciéon concuerda con el reportado
por Klugherz y Harriott (1971) y Fognani (1959) del Instituto Francés del Petroleo

citado en la referencia Dettwiler y col. (1979).
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Westerterp y Ptasinski (1984b), reportaron que debido al predominio de la reaccion
en paralelo, la combustion del 6xido de etileno, a nivel industrial, puede despreciarse
bajo ciertas condiciones de operacion, por lo que es posible simplificar a un sistema de
reacciones en paralelo. Para la produccién del 6xido de etileno, Westerterp y Ptasinski
(1984b,a) realizaron la oxidacion directa del etileno en fase gaseosa alimentando al
reactor con oxigeno puro y un gran exceso de etileno para llevar a cabo la reaccion y
ellos demostraron que el proceso era seguro y econémico. Entonces, debido al exceso
de etileno la expresion de velocidad de reaccion se simplifica ain mas, quedando
exclusivamente en funcion de la concentracion del oxigeno, con un orden de reaccion

a la unidad.

Posteriormente, Petrov y col. (1985, 1986) y Eliyas y col. (1988) presentaron un
estudio cinético en el que mejoran la selectividad del 6xido de etileno utilizando
catalizadores de plata-alimina-Ca y otros con Dicloroetano. Asi mismo, reportaron
expresiones de velocidad de reaccion en funcion de las presiones parciales del oxigeno,
etileno y del cloro cuando este tiltimo es empleado; la reacciéon se lleva a cabo en un
intervalo de operacion de temperaturas entre 210-300 °C' y a presion atmosférica.
Por otro lado, Gunther y Volker (2004) reafirmaron que la selectividad mejora
considerablemente para la formacién del oxido de etileno en presencia de Ca, Cl
y Cs, listados en orden de menor a mayor efecto favorable sobre la selectividad.
La experimentaciéon la llevaron a cabo en reactores micro-estructurados a presion

atmosférica.

En resumen, las condiciones de operacion para la epoxidacion del etileno, con base
en las reacciones Ecuacion 2.18 y Ecuacion 2.20, en reactores tubulares cataliticos
de lecho fijo se encuentran en un intervalo de temperatura 200-350 °C' y presiones
relativamente altas, en un intervalo muy amplio entre 5 a 20 atmosferas. A pesar de
la gran variedad de modelos cinéticos presentados por muchos investigadores existen
algunas coincidencias en cuanto a los mecanismos de reaccion; respecto a los érdenes

de reaccion las diferencias dependen principalmente de las condiciones de operacion,
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el orden de reaccion para el oxigeno oscila entre 0 < n < 2 y para el etileno entre
—0.2 < n < 1.5. En el Apéndice C se reportan expresiones cinéticas importantes

para la expoxidacion del etileno.
Descripciéon del Proceso

La seleccion de un proceso debe satisfacer algunos requisitos indispensables, entre
ellos que exista la evidencia en la literatura donde considere un proceso técnicamente
viable para la aplicacion de reactores con membranas y que el proceso sea
econ6émicamente atractivo para ser implementado a nivel industrial. Estos requisitos
son previstos para el proceso de la epoxidacion del etileno, el cual ha sido objeto de
estudio por muchos investigadores y estan suficientemente documentados para los
propositos del presente estudio (Lafarga y Varma, 2000; Pena y col., 1998; Dettwiler
y col., 1979; Kim y col., 2003; Westerterp y Ptasinski, 1984b).

En la actualidad y por muchos anos, la reacciéon de epoxidacion del etileno se realiza
en reactores multitubulares cataliticos de lecho fijo convencionales, compuesto entre
10000-300000 tubos cargados interiormente de catalizador de AgOy/Al;O3. Por el
interior de los tubos se alimenta el oxigeno, etileno e inertes (nitrégeno, argon) y
por la coraza se alimenta el fluido de enfriamiento para controlar la temperatura del
reactor. Cuando emplean el proceso directo (oxigeno puro en la alimentacion), las
condiciones de operacion de la oxidacion del etileno se encuentran en un intervalo
de temperatura entre 210-300 °C' y a presion atmosférica; en cambio, si el proceso
es indirecto, base aire, la presion se incrementa en un intervalo de 10-30 atmosferas

(Al-Juaied y col., 2001; Fogler, 1999).

Para el modelo propuesto la adicién controlada del oxigeno se realiza por permeacion
a través de la membrana; los reactivos como el etileno e inerte, se alimentan por el
lado de la coraza. Las condiciones de operacion fueron similares a las establecidas
para un proceso convencional, excepto por que se mantuvo un gradiente de presion

constante y positivo entre la membrana y la coraza para asegurar que la transferencia
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de masa a través de la membrana se mantenga en ese sentido; la presion del retenido
(oxigeno-nitrogeno) siempre es mayor al permeado (oxigeno). Una de las ventajas
de emplear membranas es que pueden recuperarse algunos de los reactivos; por
ejemplo, la recuperacion del oxigeno o etileno dependiendo cual de ellos es el que se
adiciona por la membrana. Para este caso de estudio, al suministrar el oxigeno por la
membrana altamente permselectiva serd rica en nitrégeno, y en procesos posteriores
serd posible recuperarlo. Por otro lado, si atin la concentracion es alta en el lado
del retenido se puede recircular el oxigeno al mismo reactor; sin embargo, estas
consideraciones no se contemplan en esta investigacion (Cursio y col., 2006; Klose y

col., 2004).

La Figura 2.6 muestra en forma esquematica como se lleva a cabo la transferencia de
masa en un reactor con membrana. El oxigeno es permeado a través de la membrana

de

CH,+0,=CH0O0+CO,+H,0

Catalizador Empacado

CQH*' CZHAO CQHAO

! — C;H,0
()]
Ry s B e

' . . - f
Aire O, /N, Membrana 0, /N, O, /N,
H i ’ i T T T ¥ T ' Retenido

02 02 02

C:H, — C.H O Permeado H.O

Figura 2.6: Esquema de transferencia de masa en un reactor con membranas

Para la simulacion, se considera a la membrana como una caja negra donde permeara
el oxigeno a través de ella; sin embargo, tomara el modelo solucion-difusion como
mecanismo de transporte definido con anterioridad. Para trabajos posteriores a

esta investigacion, el modelo podria involucrar la permeacion de reactivos en una
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membrana inorganica densa permselectiva al oxigeno y soportada por una membrana
con estructura porosa; los mecanismo que pueden atribuirse al transporte a través
de la membrana densa es por solucion-difusion y para la membrana porosa por el
mecanismo de difusion tipo Knudsen principalmente (Al-Juaied y col., 2001; Hsieh,

1996).
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2.4 Técnicas de elemento finito

En este trabajo se empled el software Comsol® para realizar la simulaciéon que se
tomarda en la Seccion 3.3; sin embargo, aqui se describird brevemente la técnica de

la aplicacion de elemento finito.

En contraste con el método de diferencias finitas (Seccion C.4) donde el dominio
de interés es reemplazado por un conjunto de puntos discretos, en el método de
elementos finitos el dominio es dividido dentro de subdominios llamados “elementos
finitos”. La funcién desconocida, u, esta representada dentro de cada elemento por
una funciéon de interpolacion polinomial, la cual es continua todo el tiempo junto
con sus derivadas para cada elemento especificado; generalmente, la funcién de

interpolacion es de orden bajo y continua entre cada elemento (Lapidus, 1982).

Existen varias maneras de conducir la formulacion del método del elemento finito.
Una forma conceptualmente atractiva para resolver un sistema de ecuaciones
diferenciales es emplear funciones de aproximacion, las cuales pueden formularse
usando métodos como el de pesos residuales, el método de Galerkin, el de
subdominios, de colocacién, entre otros.

En el método de pesos residuales, la funcion wu(-) es reemplazada por una

aproximacion de la serie finita u (+):

N
u()ma() =) Uid; () (2.21)

j=1
En general, el conjunto de funciones ¢; (-), 7 = 1,2,..., N, pueden estar definidas
tanto para el dominio del tiempo como el espacial; y U;, j = 1,2,..., N representan

a los coeficientes indeterminados. La Ecuacion 2.21 puede escribirse como:
N
a() = U0¢0+ZUJ¢] () (222)
j=1

donde ¢; debe satisfacer las condiciones de frontera homogéneas. En el método de

elemento finito, las funciones ¢; son escogidas por los polinomios que satisfagan
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ciertas condiciones de frontera impuestas en el problema. Las funciones de los
polinomios son especificados como funciones de forma, funciones base y funciones de

interpolaciéon, dependiendo de la disciplina en la cual el método se esté aplicando.

Atn cuando las funciones base son escogidas para satisfacer todas las condiciones
frontera impuestas en el problema, normalmente no satisfacen en su totalidad a la
ecuacion diferencial parcial; entonces, al sustituir « (-) en una EDP, Lu — f =0, da

como resultado el residual, establecido como:
Lu()—f=R() (2.23)

El objetivo es seleccionar los coeficientes indeterminados U; que minimicen el

residual y que se representa por la integral:

/t/vR(-)dth:O (2.24)

La expresion anterior genera solamente una ecuacion para N coeficientes indetermi-
nados Uj; entonces, se requiere modificar adecuadamente la integral introduciendo
funciones de peso w; (+),i =1,2..., N; asi, la Ecuacion 2.24 queda expresada para

n ecuaciones independientes:

/t/VR(-) w; (-)dVdt =0 (2.25)

Entre la familia del método de pesos residuales se encuentran los métodos de
Galerkin, Sudominios y de Colocacion, los cuales son muy utilizados en la ingenieria.
Las funciones peso para diferentes dimensiones espaciales estan definidas en algunas
referencias como Lapidus (1982) y Dhatt y col. (1984), y se emplearan algunas de

ellas para describir el método de Galerkin y de Subdominios para esta seccion.
Método de Galerkin

En el método de Galerkin la funcién peso es escogida como la funcion base, definida

en la Ecuacion 2.21. Entonces, la Ecuacion 2.25 queda modifica como:

//R(-)¢i(~)dth:0 i=1,2....N. (2.26)
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Las funciones bases representan exactamente cualquier funcion de la serie
Ecuacién 2.21 y son capaces de proporcionar la solucion mas exacta posible, aun

cuando el niamero de términos de la serie se incremente.

Un requisito complementario que permite una interpretacion alternativa a la formu-
lacion de Galerkin es que una funcion continua debe ser cero si es ortogonal a cada
miembro del conjunto completo de ecuaciones. La Ecuacion 2.26 es la definicion de
ortogonalidad de dos funciones, en este caso, R(:) y ¢ (-); el método de Galerkin
puede ser visto como un esquema en el cual el residual es forzado a cero en el sen-

tido de que sea ortogonal al conjunto completo de funciones ¢; (-)
Método del Subdominio

En el método del subdominio la funcién peso se define como la unidad en la sub-
region V; y cero para los otros sitios. En el sentido matematico la Ecuacion 2.25

puede establecerse como:

R()w;()dV =0  i=1,2...,N. (2.27)
I

donde:
1, (z,y,2) en V7

0, (z,y,2) noenV

* Es valida para la discretizacion espacial inicamente.
Técnica del método de elemento finito

La aplicacion del método se resume en tres etapas fundamentalmente:
e En la primera etapa se define la funcion base (polinomial) correspondiente a

la Ecuacion 2.21.

e En la segunda etapa se sustituye la funcion del residual que resulta del anélisis

del fenémeno fisico tratado en el problema a resolver en la Ecuacion 2.25;

e Finalmente, en la tercera etapa se puede aplicar el método de solucion

seleccionada (Garlerkin, Subdominios o de colocacion). En esta tltima etapa
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se definen las funciones de peso y de forma para evaluar la distribucion de la

variable en el dominio.

Eleccion de las funciones Base

La exactitud y eficiencia en el método de pesos ponderados depende de manera
importante la eleccion de las funciones base. A continuacion se describen algunos

tipos de polinomiales méas utilizados en el método de elementos finitos:

Base Polinomial Lineal. Estas funciones se utilizan para obtener informacién nodal
por interpolacion lineal sobre cada elemento y obtener la solucién en cualquier punto

dentro de cualquier elemento, conociendo tinicamente la solucién en los nodos.

Base Polinomial Cuadrdtica. La funciéon de interpolacion cuadratica para cualquier
elemento tiene la forma:

¢ =a+bt+ct? (2.28)

Debido a que la funcién cuadratica tiene tres puntos, requerird tres valores para
definir los coeficientes a, b y ¢; entonces, se necesitan tres nodos en cada elemento
cuadratico y tres funciones base para cada nodo. Por ejemplo, para definir el nodo
t — 1 se requiere igualar a la unidad la primer ecuacién y cero para los dos restantes.

En notacién matricial, esta restriccién se presenta como:

1 1 ti— 1 t?_ 1 a
0l=|1 t b
0 Loty 17, ¢

Una vez encontrados los valores de a, b y ¢, se sustituyen en la Ecuaciéon 2.28 para

obtener la siguiente expresion:

titin  ti+tim 1,
= - t t 2.29
Pi1 AV A i AV (2.29)
donde A; 1 = (t; —t;_1) (t;ix1 — t;—1). Expresiones andlogas a la Ecuacion 2.29

pueden obtenerse para cada uno de los dos nodos restantes, ¢; v ¢;1 imponiendo el
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mismo tipo de condiciones indicadas en parrafos anteriores.

Estas funciones cuadraticas basicas se pueden aplicar directamente al método de
residuos ponderados, pero la integracion llega a ser muy tediosa. Para facilitar
la integracion numérica, es recomendable desarrollar funciones polinomiales de
alto grado para sistemas de coordenadas adimensionales; asi, para el sistema
unidimensional se define la coordenada & y sus valores varian entre —1 < & < 1
y para un sistema bidimensional, (£,7), oscilan entre —1 < ¢ <1y -1 <n <1
respectivamente.

Para encontrar los polinomiales cuadraticos adimensionales, se sigue el mismo

procedimiento realizado para el sistema en coordenadas rectangulares:
¢ = a+ bé + c£? (2.30)

pero ahora se sigue el requerimiento que ¢_; =1y ¢g = ¢1 = 0 para llegar a la

forma matricial:

1 1 -1 1 a
0O|l=1]1 0 0 b
0 1 1 1 c
obteniendo para este caso:
bor=—5E(1-6) (231)
y en forma anéloga para los restantes nodos:
¢o=1—¢ (2.32)
b1 = 361 +6) (23

Base Polinomial Ciubica. Aunque no existe un limite tedrico de polinomiales de
grados superiores, pueden generarse funciones base de grados superiores y es
recomendable utilizar polinomiales de tercer grado, ya que alcanza un exactitud
muy aceptable, aparte de ser uno de los més empleados en las areas de ciencia e
ingenieria. Algunas de las razones principales por las que no se ha optado por emplear

grados superiores son que conforme el grado polinomial es més elevado, el niimero de
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ecuaciones algebraicas, de coeficientes matriciales y de elementos se incrementa de
manera considerable y como consecuencia los requerimientos computacionales seran

mayores.
Polinomial de Lagrange

Las funciones base también pueden ser formuladas directamente usando los

polinomiales de Lagrange, [; (£), y definidas por:

o (E-86) (E-E)(E—En). (&)
' (5@ - 50) ce (5@ - 5i71> (5@ - £i+1) s (fz - gn)

Las funciones de forma para una funciéon cuadratica evaluadas por medio de los

(2.34)

polinomiales de Langrange resultan dar exactamente el mismo resultado obtenido
por los métodos anteriores, como es el caso de los polinomiales cuadraticos
expresados por la Ecuacion 2.31, Ecuacion 2.32 y Ecuacion 2.33. La extension
de estos tipos de polinomiales pueden realizarse sin dificultad para sistemas

adimensionales.
Base Polinomial Tipo Hermite

Los polinomiales Hermite corresponden al tipo spline cubicas, cuya caracteristica
es que existe siempre la continuidad de la primer derivada entre cada uno de los
elementos. La interporlaciéon de Hermite no solamente interpola los valores de los

nodos, sino también los valores de los nodos de un ntmero de derivadas consecutivas.

El polinomial cibico tipo Hermite requiere de cuatro parametros para quedar
definido, como el polinomial de Lagrange, que para cada elemento de uno de los
nodos la funcién base debe ser la unidad y el resto deben ser iguales a cero; ademés,
de considerar la restriccion de continuidad de primer orden entre los elementos. El

término general base tipo Hermite es:

N

X T}

ir Yy Tido + 2% (2.35)
=1
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donde N es el nimero de nodos. Se observa que cada nodo tiene dos coeficientes

indeterminados, Tj y % y cada nodo esta identificado con dos funciones base ¢,; y

$1j-

En la literatura sobre el analisis de elementos finitos puede encontrarse una gran
cantidad de funciones base para polinomiales Lagrangianos, lineales, cuadréticos,
cabicos y Hermitianos para una y dos dimensiones (Lapidus, 1982; Dhatt y col.,
1984) expresadas en el sistema de coordenadas (§,7); por ejemplo, para un sistema

unidimensional los polinomiales tipo Hermite tienen la siguiente forma:

Para los coeficientes:

b =7 (€~ 17 (€+2) (2.36)

b=~ (€417 (€~ 2) (237)
Para las derivadas:

Su=7 1 +E) (€17 (2.35)

Ga= 70 +OP €1 (2.39)

Funciones base para un sistema de dos Dimensiones.

La extensién del método de peso residual a otras dimensiones es relativamente
directa cuando se usan sub-espacios regulares rectangulares; sin embargo, para
espacios irregulares tiene un grado de dificultad mayor. En este trabajo, se enfocara
principalmente a los del tipo de espacios irregulares que tienen como ventaja poderse
acoplar a cualquier geometria irregular. Aunque existen muchos elementos de muy
diversas formas y 6rdenes, el elemento més empleado es el triangular; este elemento
tiene sus lados rectos y son los méas sencillos, pero permiten una representacion
adecuada para un dominio irregular. Debido a la dificultad en la integracion sobre
formas irregulares es necesario, como en la secciéon anterior, definir un sistema de

coordenadas convenientes.
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Capitulo 3

DESARROLLO DEL MODELO

Debido al objetivo de desarrollar modelos tridimensionales se involucran dos niveles;
el primero consiste en un reactor con configuracién similar a un intercambiador
de calor empacado en la zona de la chaqueta y los tubos son tnicamente de
enfriamiento. El segundo nivel se generaliz6 el modelo de manera de que una parte de
los tubos sirviera para la dosificacion controlada de oxigeno mediante membranas.
En la Seccion 3.1 se describen los balances de masa y energia comunes a ambos
modelos y se aclaran las condiciones de frontera correspondientes. Posteriormente la
Seccion 3.2 documenta todas las dimensiones, configuraciones y los parametros de
transporte referentes al caso de estudio. Durante el desarrollo del presente trabajo
se programaron los simuladores en FORTRAN para un reactor tubular catalitico
bidimensional con la finalidad de afinar parametros y contar con una prueba de
escritorio, pero debido a que el objetivo final no involucra técnicas de diferencias
finitas, esta parte del trabajo se omitié en el escrito. Para la solucion del modelo
propuesto se empleé el software Comsol® y en la Seccion 3.3 presenta la metodologia
y caracteristicas de la simulacion detallando algunos aspectos importantes de como

fueron incorporando los calculos implicitos de considerar una velocidad variable.
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3.1 Modelo

El modelo de reactor propuesto tipo intercambiador de calor contempla tanto
la transferencia de calor a través de algunos tubos y la chaqueta asi como la
transferencia de masa a través de membranas por los tubos restantes; ademas,
contempla la variacion de la velocidad superficial en la direccion axial. Esta variacion
se basa en el modelo bidimensional reportado por Tiscareno (2007) para un reactor
tubular flujo tapon; en su modelo la velocidad superficial varia axialmente, pero
es igual en toda la secciéon transversal. Debe enfatizarse que durante los calculos
promedian el efecto de la caida de presion, de los perfiles radiales de temperatura y

de los flures para ir recalculando en cada posicion axial la velocidad superficial.

La Figura 3.1 muestra el esquema del reactor con membranas tubulares y tubos
de enfriamiento propuesto. Como configuraciéon base, este modelo contempla la
transferencia de calor a través de algunos tubos y la chaqueta asi como la
transferencia de masa a través de las membranas de los tubos restantes. El
reactor propuesto consta en total de 13 tubos internos; los tubos de color naranja
corresponden a las membranas. Esta configuracion de ninguna manera se encuentra

optimizada, es simplemente un caso base que incluye todos los aspectos relevantes

de nuestro modelo. La unidad de simetria corresponde a % del area transversal
v los elementos adyacentes se comportan como “imagenes en el espejo” en las
fronteras respectivas. Esto se realizd con el objeto de reducir el uso de memoria

en la computadora durante la simulacién.
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VECIDEN
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Alimentacién de
reactivos a la zona catalitica

Figura 3.1: Esquema del reactor con membranas tubulares y tubos de transferencia

de calor

3.1.1 Suposiciones del modelo

Las consideraciones establecidas para el desarrollo del modelo del reactor se

presentan a continuacién:
e El sistema se supone en estado estacionario.

e Se supone que se conocen los parametros cinéticos aparentes; es decir,
se tienen expresiones cinéticas explicitas que ya incluyen las resistencias
internas de masa y calor. Para evaluar las velocidades cataliticas considerando
las resistencias internas y externas requeriria de algoritmos con ecuaciones
algebraicas-diferenciales en cada punto debido a las simplificaciones pseudo-
homogéneas. En tal caso habria que escribir subrutinas robustas que van mas

alla del alcance planeado.
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e [La membrana estd compuesta por una capa densa, altamente permselectiva al
oxigeno, esto es, s6lo es permeable al oxigeno. El considerar la permeabilidad
para otros componentes no implica mayores problemas, pero se optd por

comenzar por el caso mas sencillo.

e Los reactivos y productos presentan un comportamiento correspondiente a la

ley de gases ideales.

e El proceso se considera isobarico. Para mantener el modelo relativamente
simple se optd por considerar gas ideal. La temperatura es suficientemente
alta pero al tratarse en algunos casos con presiones altas pudiera justificarse
incluir coeficientes de fugacidad en los calculos. Por otro lado, considerar
caidas de presion lineal o con alguna funcionalidad empirica seria relativamente
sencillo; también, seria posible calcular las caidas de presion mediante la
ecuacion de Ergun; sin embargo, se tendria algunos problemas de tiempos de
procesamiento de datos debido a que la ecuacion de Ergun requiere evaluar la
velocidad superficial para cada incremento en la direccién axial. El considerar
la hidraulica en el modelo requerira calculos extremadamente complejos y esto
demandaria especificar detalles de la geometria espacial del lado del empacado,
por lo que seria una limitante en Comsol® considerar los tres transportes de

masa, calor y momentum al mismo tiempo.

e El coeficiente de pelicula de calor, h., se considera constante para cada
tubo y para la chaqueta durante la simulaciéon, pero los coeficientes
pueden ser diferentes entre ellos; ademas, se considera que existe un perfil
unidimensional axial de temperatura dentro de cada tubo de enfriamiento.
Existen relativamente pocas correlaciones reportadas en la literatura para estos
parametros y ademas existe la incertidumbre de no considerar debidamente sus

variaciones.

e Los coeficientes radiales de transporte de difusividad efectiva y conductividad

efectiva se suponen constantes. El modelo es tridimensional, pero la cimara
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del lecho empacado se modelé suponiendo un medio pseudo-homogéneo, por
lo que el tratamiento matematico de las propiedades de transporte requiere de

parametros efectivos.

e La dispersiéon y la conductividad axiales son despreciables en comparacion
con la magnitud de los términos convectivos: u,C; > Dz% v uspl > kz‘g—z.
Atn con las simplificaciones anteriores el modelo resultante es suficientemente
complejo al obtener ecuaciones diferenciales parabolicas en sus balances; sin
embargo, el considerar mezclado axial con las contribuciones de transferencia
de masa y calor, los balances globales involucrarian ecuaciones diferenciales
no lineales y de segundo orden por lo que la solucion seria extremadamente

compleja.

e La velocidad superficial puede variar con la posicion axial, pero es indepen-
diente de la posicion radial y angular (Flujo tapon). Esta suposicion toma en
cuenta el cambio del niumero de moles de las reacciones y los perfiles radiales
de temperatura, ya que al no considerarla tendria implicaciones importantes

en las mediciones de temperatura y concentracién en el interior del reactor.

De estas consideraciones se desprenden las ecuaciones presentadas en la seccion

siguiente que describen el comportamiento pseudo-homogéneo del reactor.

3.1.2 Balances de materia y energia
3.1.2.1 Balance de masa

Debido a que se ha considerado flujo tapén en que la velocidad superficial, wu,
depende del cambio del nimero total de moles durante la reacciéon, de los perfiles
transversales de temperatura y de su dependencia en la direcciéon axial, revela que no
tiene cambios significativos en la direccion radial y angular puesto que la conveccion
es la dominante; entonces, la ecuacion de diseno para la transferencia de masa puede

expresarse en funcion del flurz molar de cada componente. Expresada la ecuacion de
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disenio de esta forma, se puede visualizar el problema como si se tratara de un modelo
bidimensional en estado transitorio; es decir, una vez discretizada, los términos de
las derivadas parciales de temperatura y de los fluzes en las coordenadas (z,y)
permiten resolver el problema empleando el método de lineas. Esta alternativa
se traduce en la disminuciéon de uso de la memoria de la computadora, evitando
problemas durante la simulacion a diferencia de emplear elemento finito para las

tres direcciones incluyendo la axial.
Balance de masa en la coraza

Para expresar las ecuaciones de diseno como diferenciales parciales parabolicas
comenzaremos realizando un balance de masa del componente ¢ en la coraza como

un modelo en estado transitorio:

dC;

a0 -V (V- (-D.C;) —usC;) + R (3.1)
Considerando que el proceso se lleva a cabo en estado estacionario y que la dispersion
axial D, se desprecia debido a que es mucho menor en magnitud al término

convectivo, la ecuacion Ecuacion 3.1 resulta:
0=-V- (V : (—DeCi)) -V (uSCl) + R (32)

Se ha considerado también que la difusividad efectiva, D., es independiente de la
posicion geométrica y que la velocidad superficial, ug, es solamente dependiente de
la direccion axial; entonces, despejando el término convectivo y multiplicando y

dividiendo por la velocidad superficial en la Ecuacion 3.2 se obtiene:

d(uC;) D [0 (usCy) | 0 (u,Ci)
B S A —— [ + (93/2 ] - ZpBTpi (3-3)

dz Us 02

Ahora, se puede representar esta ecuaciéon en términos de flux del componente i en

la zona de reaccion sustituyendo en la Ecuacion 3.3 N; = u,C;:

ON; D.[0*N; 0*N,
E = U_s { 2 + 8y2 :| —Z,OBT’W' (3.4)
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que equivale a una ecuacion diferencial parcial tipo parabdlica:

ON; ON; D. [0* N, 0*° N,
o 0w [ oz T ap ] =2 psTn (3:5)

Expresada de esta manera, el tiempo (t) representa la direccion axial (z) reduciendo
de un modelo tridimensional a un modelo bidimensional en estado tramnsitorio,

evitando de esta forma, la discretizaciéon en la direccién axial.
Balance de masa en el interior del tubo de la membrana:

Para el balance de masa del aire en la direcciéon axial en el interior de cada membrana,

se empled el mismo procedimiento utilizado para el transporte de masa en la coraza,

obteniendo la siguiente ecuacion diferencial parcial:
OG i N 0Gnmi Dy {82 N;  0? Ni]

ot 0z w, | 022 T o

i=1,2...n (3.6)

donde G; representa el flur molar del oxigeno o nitroégeno, D,, es el coeficiente de
difusion en la membrana y wu,, corresponde a la velocidad superficial del aire en el

interior de la membrana.

Dentro del tubo de membrana, no existe reacciéon y en el modelo pudiera considerarse
que no existen variaciones radiales; esto es, que el perfil es plano. En su lugar se

deberia considerar el siguiente balance que ya incluye la condicién frontera.

dsz o P’L
o /O L Py P Ryt (3.7)

Esto es, P, es la presion parcial en el interior de la membrana y se calculé facilmente
a partir de G,,,;; sin embargo, la presion parcial de la membrana en la cara de la
camara de reaccion, P4, depende de la posicién angular por lo cual se debe hacer

una integracion local.

Un procedimiento anélogo a éste se hace con los tubos de intercambio de calor.
Entonces, se buscoé que en uno de los tubos si hubiera variaciones mientras que en
los otros no, ya con lo aprendido al implementar los modelos, ambos tubos pudieran

o no presentar perfiles radiales y angulares interiores.
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3.1.2.2 Balance de energia

Se considera que la alimentacion de los reactivos en la camara de reaccion entra al
reactor a la misma temperatura en todos los nodos radiales, T = T, y, también las

concentraciones de los reactivos alimentados son constantes, C' = Cj,.
Balance de calor en la coraza

Para el balance de energia en la coraza del reactor, se deduce de forma similar a
la desarrollada en el balance de masa llegando a una ecuacién equivalente a una

diferencial parcial parabdlica:

or or ke [0*T 0°T PB
e UsPCp [81’2 * 8y2] Z UsPCp

(—AH,) 1y (3.8)

La expresion anterior indica que en la cAmara empacada (coraza), la temperatura
cambia tanto en la seccién transversal como en la direcciéon axial; es decir, existe una
dependencia tridimensional al calor desprendido por la reacciéon y a la contribucion

de temperatura de cada tubo que conforma el reactor.

El coeficiente de conductividad térmica efectiva radial, k., contempla la contribucion
a la transferencia de calor tanto por el fluido como por las particulas del catalizador.
En principio se modela como conduccion, pero conceptualmente engloba ademés
de este mecanismo a la conveccién y al mezclado radial que ocurre conforme
el fluido encuentra su camino a través del lecho empacado. Si la temperatura
es suficientemente alta, también se supone que incluirfia la contribucion de la
radiacion. De hecho, el modelo supone que la conductividad efectiva es aplicable
absolutamente en todo el lecho empacado y consecuentemente no hay una capa
limite en las fronteras correspondientes a los tubos de enfriamiento por el lado del
catalizador. Aunque existen algunos modelos que consideran un segundo coeficiente
de transferencia de calor en las proximidades a los tubos del intercambio y que
toman indirectamente en cuenta que la porosidad de la cama empacada es mayor en
la proximidad de la pared que el resto del lecho (Lordanidis, 2002; Derkx y Dixon,

1997; Al-Juaied y col., 2001), para este trabajo se supuso un solo coeficiente efectivo

67



3. Desarrollo del Modelo 3.1 Modelo

radial de transferencia de calor.
Balance de calor en los tubos de enfriamiento

La temperatura del fluido en el interior de cada tubo y en la chaqueta del reactor
(T.;) varian unidimensionalmente en direccion axial de manera independiente en
cada uno de ellos de acuerdo con:
a
% = /0 JESECEEL Y (]Z;Cp; D o, (3.9)
donde a; es el perimetro del tubo o chaqueta en cuestiéon. El subindice j representa

el namero del tubo interior y/o de la chaqueta del arreglo del reactor.

Nuevamente, es importante aclarar que podria considerarse la existencia de
variaciones radiales en el interior de los tubos de enfriamiento. Sin embargo, para este
caso se considera que la temperatura de enfriamiento en cada tubo, T,;, se calcule en
forma independiente. La temperatura del tubo de enfriamiento y la chaqueta en la
cara de la cAmara de reaccion, T', de la Ecuacion 3.9 depende de la posicion angular,

por lo cual se debe hacer una integracion local.

3.1.3 Variacién de la velocidad superficial y sus implicaciones

Una vez realizados los balances de masa y energia tanto en la corazas, tubos,
chaqueta y en las membranas es necesario definir nuevas variables para poder evaluar
la velocidad superficial en el interior de la coraza en la direcciéon axial. Para la
evaluacion de la velocidad superficial a lo largo del reactor y para cada incremento
z se requiere calcular el flujo molar de cada componente 7, el flujo molar total y
la temperatura promedio del drea transversal del reactor mediante la integracion

numérica de las siguientes expresiones:
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Flujos molares

Para la evaluacion del flujo molar total en la coraza, es necesario primero encontrar

el flujo molar por componente (F;) mediante:

A
y evaluar el flujo molar total (Fr) por:

Num. Comp.

Fp = Z F, (3.11)
=1

Temperatura promedio

La temperatura promedio (T,.om) se evaltia con la integracion de la temperatura de

acuerdo con:

1
Tom = —— / TdA (3.12)
Ay

y finalmente la velocidad superficial (us) se calcula para cada incremento de z, en

la direccion axial, mediante la siguiente expresion:

- (2) ()

donde Ar representa el area transversal.

Al no considerar la variacion de la velocidad superficial, es decir, el cambio de moles
durante la reaccién, tendra implicaciones en la medicion de la concentraciéon de
los reactivos y productos; ademas, no contemplaria las diferencias de los perfiles
de temperatura en la secciéon transversal y direccion axial; entonces, existirdn
discrepancias en la mediciéon del grado de conversion comparada con el modelo al

considerar la variaciéon de la velocidad superficial.

3.1.4 Condiciones de frontera

Para el modelo del reactor con membranas y enfriamiento se ha considerado que la

temperatura del fluido de enfriamiento varie dentro de los tubos en direccion axial,
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pero se supone que la temperatura es independiente en su propia direccidon radial
y angular en cada tubo y la chaqueta; es decir, de “su” 6 y “su” r, con el fin de

distinguirlos de las coordenadas 6 y r del tubo principal.

La Figura 3.2 muestra, en la unidad de simetria del area transversal, las condiciones
frontera establecidas para la simulacion del modelo propuesto, donde se observan
tinicamente los dos tubos correspondientes a las membranas, un tubo de enfriamiento

y la chaqueta de enfriamiento del reactor.

-G :hg(Tm _T)
n-Ve, =0

n-gg=0
n-Ve, =0
‘ Tubo de Enfriamiento ‘ [

n-gy :h:(Tlfr)
nVe =0

Figura 3.2: Representacion grafica del modelo del reactor empacado con transferencia

de masa y calor

En la Figura 3.2 las condiciones de Frontera I, IT y I1I corresponden a las condiciones
de simetria. La Frontera IV pertenece al tubo de enfriamiento, mientras que la
Frontera V corresponde a la chaqueta del reactor; las condiciones de transferencia
de masa en estas fronteras resultan de considerar paredes impermeables, mientras
que para el calor si existe transferencia a través de la frontera. Las condiciones VI y

VII corresponden a los tubos de membrana y resultan de considerar la transferencia
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de masa a través de ellos, mientras que para la transferencia de calor se supone que
se mantiene a la misma temperatura que existe en la zona de reacciéon cercana a

ellas.

3.2 C(Caso de estudio

Existe un interés permanente en la ingenierfa quimica para mejorar la selectividad
en la producciéon de intermedios con alto valor comercial. En este tipo de reaccion
de oxidacion parcial, existe la formacion de productos indeseables, HoO y COs,
que provienen del producto intermedio y de la oxidacion total, los cuales reducen
significativamente la eficiencia del proceso. A pesar de los progresos alcanzados en
catéalisis, ain existen muchas reacciones aplicadas industrialmente que no exhiben

una relacion de conversion-selectividad que sean satisfactorias (Christof y col., 2003).

Para este trabajo, como se mencion6é en la Seccion 2.3, se tom6 como caso de
estudio un producto quimico intermedio de gran importancia industrial, el 6xido
de etileno. En esa seccién se explico el mecanismo de reaccion, el mecanismo
de transporte del oxigeno y la descripcion del proceso. Para la simulacion del
reactor propuesto se considera que las condiciones de operacién, los paradmetros
de transporte y dimensiones del reactor se basan en las reportadas por Lordanidis
(2002); Westerterp y Ptasinski (1984b) y en los definidos por los investigadores en

reactores con membranas como Lafarga y Varma (2000) y Pena y col. (1998).

3.2.1 Dimensiones del reactor

La configuracion del reactor propuesto estd formada por nueve tubos con
membranas, cuatro tubos de enfriamiento colocados en el interior de una coraza
rellena de catalizador y una chaqueta alrededor de la coraza para el enfriamiento.
Las dimensiones del reactor y de los tubos se determinan con base en los reportados

por varios investigadores como Lafarga y Varma (2000); Pena y col. (1998); Saracco
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y col. (1999) tratando de mantener la relacion longitud del reactor/radio de los
tubos y no excederse a estos valores. Ambos tubos de enfriamiento y membranas se
consideran de 0.003 m de didmetro y con una longitud establecida de 0.1125 m, el
didmetro de la coraza es de 0.015 m y el grosor de la membrana compuesta se fija
en 0.003 m con base en las dimensiones de membranas existentes en la industria y
producidas en laboratorios(Klose y col., 2003; Liu y col., 2006; Cursio y col., 2006;
Lafarga y Varma, 2000; Gobina y col., 1995; Cheng y Shuai, 1995; Wang v col., 2002;
Jin y col., 2000; Al-Juaied y col., 2001; Xu y col., 2006).

En el coeficiente de transferencia de calor a través de los tubos de enfriamiento
se utiliza un valor de 290 (J/cm? - min - K) tomado de datos experimentales en la
epoxidacion del etileno realizada por Westerterp y Ptasinski (1984b). El valor de
este coeficiente de transferencia de calor se considera igual para todos los tubos de
enfriamiento y la chaqueta debido a que se mantienen aproximadamente las mismas
condiciones de temperatura y composiciones de los flujos en ambos lados del area
de transferencia. No se detalla la configuracion de las dimensiones, claros, etc. del
reactor debido a que no existe aun en la literatura este tipo de diseno de reactores,
pero pueden consultarse algunas configuraciones y dimensiones para la construccion

de intercambiadores de calor tubulares en Byrne (1968).

Respecto al tipo de material de construccién, grosor, etc., que satisfagan la
resistencia estructural necesaria para la operacion del reactor con membranas, no

son contempladas para la realizacion de este trabajo.

3.2.2 Modelo cinético

Para la simulaciéon del reactor con membrana e intercambio de calor se utiliza la
cinética de reaccion de la oxidacion parcial del etileno propuesta por Westerterp

y Ptasinski (1984b) y Lordanidis (2002), tomando en cuenta solamente las dos
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primeras etapas del sistema de reaccion mencionadas en el Capitulo 2:

1
CoHs + 50 & C,H,0 (3.14)
CoHy + 305 £ 2C0, + 2H,0 (3.15)

Ambas reacciones son de primer orden respecto al oxigeno, y las ecuaciones de
velocidad de reaccion para la epoxidacion y oxidacion completa del etileno son

presentadas a continuacién:

Reo - klcOg (316)
R, = k2Co, (3.17)
donde:
—7200
ki = 70.4exp( T ) (3.18)
—7200
k= 49.4 x 10%exp( = ) (3.19)

Los flujos molares del oxigeno (A=0s) y etileno (B=CyH,), tomados como variables

independientes, se evalian de acuerdo a la Ecuacion 3.10; es decir:

FA—/ NadA (3.20)
Ar

FB:/ NpdA (3.21)
Ar

Para los flujos molares de las especies restantes como el 6xido de etileno (C=C,H,40),

agua (D = H,0) y dioxido de carbono (E = C'O3) son calculados por estequiometria

(ver Apéndice C):
6 1 1
Fe=—-|(Fo —=Fao | — | Fg — =F 22
et (k)] e

Fp = = [(Fp — 2F4) — (Fpo — 2F a0)] (3.23)

ot o
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Fpy — g [(Fs — 2F5) — (Fpo — 2Fs0)] (3.24)

y el flujo total se evalia considerando la Ecuacion 3.11

3 1 1
FT - FTO - 5 |:(FB0 - gFA()) - (FB - gFA):| (325)

La temperatura promedio y la velocidad superficial se evalian de acuerdo con la

Ecuacion 3.12 y Ecuacion 3.13 descritas en parrafos anteriores.

3.2.3 Transporte del gas a través de los poros de la membrana

En el capitulo anterior se mencion6 que el transporte selectivo de una mezcla de
gases a través de una membrana depende de las caracteristicas fisicas y quimicas
de la membrana (tamano de poro, estructura, capacidad de adsorcion, etc.) y de
las condiciones de operaciéon como la presién, temperatura y composicion molar del
gas. La membrana inorganica seleccionada para realizar esta simulacion es la de
plata-alimina debido a que es lo suficientemente permselectiva al oxigeno y, a que
tiene las caracteristicas fisicas apropiadas como la resistencia a la corrosion, buena
estabilidad mecanica y alta resistencia a temperaturas elevadas para llevar a cabo

la oxidaciéon parcial del etileno.

El mecanismo de transporte que se ajusta al tipo de membrana elegida, es el modelo
de solucion-difusion y el flux del oxigeno se evalia de acuerdo a la Ecuacion 2.14,
donde ahora las presiones corresponden al oxigeno del lado interno y externo de la

membrana;:

P — P
Ji — sz( O27ne'mb'rana5 OQcoraza) (326)

3.3 Simulacién

Para la simulacion del reactor con membrana e intercambio de calor se utiliza el

software Comsol® el cual tiene las caracteristicas adecuadas para el desarrollo
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exitoso de este proyecto. Esta herramienta computacional es ttil para modelar
y resolver muchos problemas cientificos e ingenieriles basados en ecuaciones
diferenciales parciales. Este software contempla la solucién de acoplamiento de varios
fendémenos fisicos simultaneamente, como el transporte de masa, momentum y de

energia.

La construccion de estos modelos requiere definir las propiedades fisicoquimicas de
los fluidos que intervienen en el proceso, los valores de los pardmetros de transporte
y su dependencia espacial, los flujos y flures molares de los componentes que
intervienen en el proceso y las ecuaciones de transporte involucrados en el sistema.
La forma de acceder a la solucién del sistema de ecuaciones diferenciales es por

medio de la interfase grafica y programando en el lenguaje Comsol®.

Las ecuaciones diferenciales parciales en Comsol® pueden representarse en tres

formas diferentes de acuerdo con su aplicacién matematica:
e Forma de Coeficiente, preparada para modelos lineales o cercanamente lineales
o Forma General, adecuada para modelos no lineales

e Forma Débil, apropiada para modelos que contemplen ecuaciones diferenciales

con dependencia espacial y con el tiempo en las fronteras.

Usando estos modos de aplicacion es posible desarrollar varios proyectos de
estudio que incluyan problemas en estado estacionario y dependientes del tiempo y
analisis de problemas que involucren ecuaciones lineales y no lineales. Para resolver
un sistema de ecuaciones diferenciales parciales, Comsol® aplica el método de
Elementos Finitos junto con un malleo adaptativo y con control del error usando

una variedad de solucionadores numeéricos.

Para formular el modelo del reactor con membrana e intercambio de calor se emplean
los modulos de ingenieria quimica y de ecuaciones diferenciales parciales. Del modulo

de ingenierfa quimica se tom6 en cuenta lo referente a la transferencia de masa
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y de

transferencia de calor para un sistema bidimensional en estado transitorio;

mientras que el médulo de ecuaciones diferenciales parciales se establecié un sistema

unidimensional en estado transitorio.

Para

realizar la simulacién se utiliza la siguiente metodologia:

Definir la geometria del reactor, estableciendo el numero de tubos de

enfriamiento asi como el nimero de membranas.

Establecer las ecuaciones diferenciales parciales que gobiernan el caso de

estudio previamente definido.
Identificar y definir los diferentes subdominios que participan en la simulacion.

Realizar los balances de energia y de masa con reacciéon quimica para un

modelo bidimineisonal en estado transitorio.

Realizar el balance de energia en la coraza del reactor considerando un modelo

bidimensional en estado transitorio con reacciéon quimica.

Realizar los balances de masa para las dos membranas considerando un modelo

bidimensional en estado transitorio, pero sin reaccién quimica.

Realizar los balances de energia para la transferencia de calor a través de
los tubos de enfriamiento y en la coraza del reactor considerando un modelo

unidimensional en estado transitorio.
Establecer un subdominio para evaluar la velocidad superficial.

Debido a que la capacidad calorifica tiene como variables los flujos molares,
temperatura y presion en el subdominio de la coraza, fue necesario establecer
un subdominio extra para evaluarla en cada incremento en la direcci6on axial

a través de la longitud del reactor.
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Definicién de parametros y expresiones

En la primer parte del programa se establecen los valores de los pardmetros in-
volucrados en la simulaciéon tales como: la difusividad y conductividad efectiva en
el dominio de la coraza y en las membranas; el coeficiente de pelicula de transfer-
encia de calor en los tubos de enfriamiento y la chaqueta; los parametros cinéticos
(energias de activacion, entalpias y los factores de frecuencia); las capacidades calori-
ficas de cada componente involucrados en la reaccién y en el interior de la coraza;
concentraciones, fraccion molar, flujos y fluzes molares iniciales de los reactivos de
alimentacion en la coraza y por las membranas; asi también las condiciones iniciales
de temperatura y presion; finalmente, definir las dimensiones del reactor como el

didmetro de la coraza, tubos de enfriamiento y las membranas.

En este punto, es importante establecer los factores de escalamiento para evitar incre-
mentar de manera significativa el nimero de elementos y nodos en la discretizacion de
las ecuaciones diferenciales parciales sobre la geometria o subdominio; el no tomar
en cuenta estos factores geométricos tendria como consecuencia emplear excesiva
memoria durante la simulaciéon y demandar procesadores de alta velocidad. Este
factor de escalamiento es recomendable emplearlo cuando se tienen dimensiones
muy diferentes, por ejemplo, cuando el didmetro de las membranas o tubos de en-
friamiento son 200 veces mas pequenas en relacion a la longitud del reactor. En el
Apéndice C se encuentran los valores de cada uno de los parametros utilizados en

la simulacion.
Expresiones algebraicas

Las expresiones algebraicas establecidas en el modelo, como la cinética de reaccion,

flujos molares, concentraciones, fluzes, etc., deben ser consistentes con las unidades
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para evitar resultados erréneos.
Subdominios

Los subdominios generados para la simulacion son los siguientes: 1) uno para la zona
de reaccion (coraza) en un sistema bidimensional en estado transitorio; 2) dos para
las membranas, en las que permite la variaciéon de la concentraciéon en las direc-
ciones transversal y axial; 3) dos para evaluar la transferencia de calor en los tubos
de enfriamiento para un sistema unidimensional en estado transitorio; 4) uno para
la transferencia de calor en la chaqueta; 5) uno para evaluar la velocidad superficial
en un sistema unidimensional en estado transitorio, y finalmente; 6) uno para la

evaluacion de la capacidad calorifica.
Condiciones de frontera

Una vez definidas las condiciones de frontera para cada subdominio y las relaciones
que existen entre cada una de ellas, se colocan en su frontera correspondiente de

acuerdo con la Figura 3.3 y presentadas en la Tabla 3.1.

Figura 3.3: Esquema con la numeracion de las condiciones de frontera en Comsol®
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3. Desarrollo del Modelo 3.3 Simulacién

En el Apéndice C se encuentra detallada la forma de insertar cada condicién de

frontera en cada subdominio.

Tabla 3.1: Condiciones de frontera de transferencia de masa en la coraza, tubos,

chaqueta y membranas

Frontera  3,4,5 7,8,9,12 1,2 6 10,11,13,14
Tipo Simetria Aislada Simetria Flux Flux
FluxA v v _ %(Flzflcil _ Flfij) % (F;uxG’ _ Fl:jj:A)
FluxG - - - _ %(Fl:jsx/x . FZJ,:G)
FluxG1 - - v %(FZ;L:A _ FZZZGI) )

Tabla 3.2: Condiciones de frontera de transferencia de energia en la coraza

Frontera  3,4,5 6,10,11,13,14 7,8,9 12
Tipo Simetria Aislada Flux Flux
T v v —he(T = Ta) —h, T

Tabla 3.3: Condiciones de frontera en tubos de enfriamiento y chaqueta

Frontera 1 2
Tipo Neumann Dirichlet
T, —n-I'=0 -
T —n-I'=20 -

Existe una gran similitud al introducir los parametros en cada subdominio; sin
embargo, es importante realizar ajustes en algunos parametros con base en el

factor de escalamiento realizado en las dimensiones geométricas y descritos en
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3. Desarrollo del Modelo 3.3 Simulacién

parrafos anteriores; es decir, debe incluirse el factor de escalamiento 1/ (scalex)z,
1/ (scaley)® y 1/ (scalez) en la Ecuacion 3.4 y en la Bcuacion 3.8. Estos factores
afectan directamente a la matriz de la difusividad y la conductividad efectiva en la
direccion (z,y), v en la direccién z afectara tinicamente a la velocidad superficial.
Para aclarar esto, los factores de escalamiento son sustituidos en la Ecuacién 3.8
dando el siguiente resultado:

Us 8Nl De 82 Ni De 62 Nz
= — s ; 3.27
(scalez) 02 (scalex)® Oz * (scaley)® Oy } Zu Pty (3:27)

Estos factores deben aplicarse a todas las ecuaciones diferenciales representadas en

cada subdominio, de tal manera que se ajustan al nuevo sistema de coordenadas

(a9, 2").
Variables de acoplamiento

En términos generales, la variable de acoplamiento se emplea para ensamblar datos
de una solucién dentro de un dominio diferente. Las variables de acoplamiento son
una herramienta computacional muy 1til para evaluar expresiones no disponible
localmente. Para definir una variable de acoplamiento, primero se debe determinar
el dominio fuente y la expresion a evaluar; entonces, se define el dominio destino

dentro del cual se usara el resultado de dicha variable.

Una extension de esta clase de variables corresponde a la variable de integracion
acoplada con la caracteristica de que evalta la integral de una expresion sobre
un dominio determinado (fuente) y puede enviar su valor escalar a otro dominio
diferente (destino). El destino de la variable de integracion acoplada puede aplicarse
en subdominios, en las fronteras o vértices del nuevo dominio. A su vez, con el
dato escalar puede evaluar otra expresién en el dominio destino, crear una nueva
variable de acoplamiento y regresarla nuevamente al dominio o geometria inicial, de
tal manera que revalde las variables definidas en esa geometria. Este procedimiento
se muestra esqueméaticamente en la Figura 3.4 para la evaluaciéon de una de las

variables, la velocidad superficial.
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3. Desarrollo del Modelo 3.3 Simulacién

Variable de Acoplamiento-...

| 4™ (Toram N7 ‘Destino |

Fuente

Figura 3.4: Ensamble de una variable de acoplamiento

En la simulaciéon del reactor propuesto, se emplea esta herramienta para evaluar
la variacion de la velocidad superficial, u,, y la variacion de la temperatura en las
fronteras de la zona de reaccion. En la Tabla 3.5 se presentan, en la primera columna,
las variables de acoplamiento que se utilizan para evaluar la velocidad superficial,
Ecuacion 3.13, que corresponden a la temperatura promedio, flujo molar del oxigeno

y del etileno.

Tabla 3.4: Definicion de variables de integraciéon de acoplamiento en subdominios

Variable Fuente Destino Integral

Temp. Promedio | Geom 1: Sub 2 [ Geom ug:Sub 1 | T/Aco,
Flujo de O, Geom 1: Sub 2 [ Geom ug:Sub 1 | 9y - Fluzo,
Flujo de CsHy Geom 1: Sub 2 [ Geom ug:Sub 1 | 95 - Fluze,p,
Veloc. Superficial | Geom ug: Sub 1 | Geom 1:Sub 2 | u,

La segunda columna muestra el subdominio donde se evalta la integracién de la

variable de acoplamiento (fuente); esto es, a la geometria (Geom 1) le corresponde
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3. Desarrollo del Modelo 3.3 Simulacién

la cAmara de reaccion y ambas membranas; el subdominio especifica el espacio o
area donde se realizara la integracion deseada; los subdominios uno y tres (Sub 1y
Sub 3) son para cada una de las membranas y el subdominio dos (Sub 2) para la
camara de reaccion. La tercera columna indica la geometria y subdominio destino y

la Gltima columna, especifica la funcién a integrar.
Evaluacién de la velocidad superficial

Para la evaluacion de la velocidad superficial, primero se calcula la temperatura
promedio en la cadmara de reaccion (Geom 1: Sub 2) por medio de la integracion
definida en la Ecuacion 3.12:

1
Tprom = TdA or
! ACor /ACor ¢

donde Ay, es el area de la coraza definida en Comsol®.

El resultado escalar de esta integracion se aplica a la geometria de la velocidad

superficial, Geom wu,, la cual esta definida tinicamente por un subdominio (Sub 1).

Para la evaluacion de los flujos molares del oxigeno y etileno se realiza el mismo
procedimiento, pero es necesario ajustar el valor escalar de la integracién con el
factor v;, para calcular exactamente el flujo molar de cada componente a través del

reactor empleando la Ecuacion 3.20 y la Ecuaciéon 3.21:

Fa =1 / NadAco,
Acor

FB = @Z)l/ NBdACor
Acor

el factor ¢; es la relacion del area real de la cAmara de reaccion entre el area estable-

cida por la geometria para la simulacion en Comsol®.

Una vez evaluada la velocidad superficial en su geometria y subdominio correspon-
diente, se redefine nuevamente esta variable, pero ahora como variable fuente (us) y

su valor se aplica a la geometria 1 del subdominio 2 (destino) correspondiente a la
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3. Desarrollo del Modelo 3.3 Simulacién

camara de reaccion. Este procedimiento se indica en la dltima fila de la Tabla 3.4.
Evaluaciéon de la temperatura en los tubos y chaqueta de enfriamiento

La evaluacion de la temperatura del fluido de enfriamiento tanto en los tubos como
la chaqueta se realiza de la siguiente manera: Primero se calcula la temperatura
promedio en la superficie del tubo de enfriamiento definiendo una nueva variable de

acoplamiento, pero en la frontera:

1

T pront1 =
Jron Perfrontl

/ Tfrontld (Perfrontl)
Pergont1

donde T ons1 es la temperatura promedio en la frontera del tubo de enfriamiento y

Pergoni1 corresponde al perimetro del tubo.

Segundo, como no es importante conocer el perfil radial de temperatura en el interior
de los tubos sera suficiente con conocer la temperatura promedio en la frontera
T'tront1, permitiendo evaluar la temperatura del fluido de enfriamiento por medio de:

chi hci Tci - T ron
— (&) " = Do)
dz Fcchcz

(3.28)

donde T,; = T, es la temperatura de enfriamiento.
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3. Desarrollo del Modelo 3.3 Simulacién

La Tabla 3.5 presenta en la primera columna, las variables de acoplamiento
para evaluar la temperatura de enfriamiento en el tubo (7,;) y en la chaqueta
(T.); en la segunda columna se presentan las geometrias y el subdominio fuente

respectivamente.

Tabla 3.5: Definicién de variables de integraciéon de acoplamiento en fronteras

Variable Fuente Destino Integral
T Chaqueta: Sub 1 Geoml:Front 12 Ecuacién 3.28
T Tubos Enfriamiento: Sub 1 | Geom1:Front 7,8,9 | Ecuacion 3.28

En estos subdominios se evalia cada una de las temperaturas (7,) y (7T.;) por
medio de la integracion indicada en la cuarta columna. La funcién es practicamente
la misma para ambas variables; s6lo se modifican las temperaturas de T¥on:.
Finalmente, el valor escalar de las integrales son devueltas a sus respectivas fronteras
para evaluar nuevamente el intercambio de calor entre el calor generado por la

reaccidon en la camara de reaccion, la chaqueta y los tubos de enfriamiento.
Malleo en los subdominios

El generador de malla no estructurada en Comsol® esta basada en el algoritmo de
Delaunay y puede ser usado para todos los objetos geométricos. Para una geometria
bidimensional, se elige generar una malla no estructurada; la malla no estructurada

corresponde a los elementos triangulares.

Existen varios tipos de elementos que pueden emplearse para realizar el malleo
en una geometria determinada; la seleccion depende de la exactitud y el error
permitido en el cilculo de la soluciéon del problema a resolver. Los tipos de elementos
definidos en Comsol® para Lagrange y Hermite corresponden a los de orden ciibico,
cuartico y quintico, mientras que los elementos cuadratico y lineal solamente estan
definidos para Lagrange. En la Figura 3.5 se presentan algunos elementos clasicos

més empleados en la ingenieria.
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Linea ! -Il Hexaedro

—p e ﬂ

Lineal: 2-nodos Cuadritico: 3-nodos Lineal: 8-nodos Cuadratice: 20-nodos
'I‘rizingulo ( Piramide |
el 3-nodos Cuaiiration: -nodos Lineal: 3-nodos Cuadratico: 13-nodos
Cuadrilatero

Lineal: 4-nodos Cuadratico: 8-nodos A

Lineal: 6-nedos Cuadratice: 13-nodos

Tetraedro

A
A

Lineal: 4-nodos Cuadratico: 10-nodos

Figura 3.5: Formas clasicas de los elementos

Para todas las geometrias definidas en el modelo se emplean las funciones forma de
Lagrange de segundo orden; es decir, elementos cuadraticos. En la Seccion 2.4 se

describen algunas diferencias entre los elementos de forma.
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Capitulo 4

RESULTADOS

Dentro del modelo desarrollado, una refinaciéon intermedia consistié en supoer un
reactor empacado por el lado de la coraza y emplear solamente tubos de enfriamiento;
estos resultados no se presentan puesto que el objetivo planteado consistio en
desarrollar una herramienta computacional que incluyera la transferencia de calor
v la dosificacion de reactivos a través de las membranas. Es importante aclarar que
solamente se presentan resultados para una configuracion base que cuenta con los
diferentes elementos planteados en el objetivo inicial; sin embargo, debe reconocerse
que esta configuracion no se encuentra optimizada. En el presente capitulo se
presentan los resultados obtenidos de la simulaciéon del reactor con membranas e
intercambio de calor para la epoxidaciéon del etileno al considerar la variaciéon de la

velocidad superficial y sus efectos cuando ésta permanece constante.
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4. Resultados

Uno de los retos que més tiempo tomod resolver fue idear como realizar las
integraciones en el area transversal para calcular la temperatura promedio T y los
flujos molares F; y Fg. Estos calculos se realizaron en el ambiente de Comsol®
mediante variables de acoplamiento (ver Seccion 3.3). Hasta entonces, fue posible

realizar los calculos que se presentan en esta seccion.

El caso de estudio considera una configuraciéon de 4 tubos de enfriamiento, una
chaqueta y 9 tubos de membranas. Los pardmetros de transporte, asi como las
condiciones de operacién fueron establecidas de acuerdo con los datos experimentales
obtenidos por varios investigadores mencionados en capitulos anteriores. También
se considera la variacién de la velocidad superficial debido al cambio del nimero
de moles y al gradiente de temperatura del lecho catalitico donde se lleva a cabo
la reaccion de oxidacion parcial del etileno. Los resultados de esta simulacién se

presentan a continuacién.
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Velocidad superficial variable

La Figura 4.1 muestra los perfiles de temperatura de la seccién transversal a la
salida del reactor. Debido al cardcter exotérmico de las reacciones, puede observarse
que la temperatura méaxima se encuentra en la zona donde se alcanza la maxima
acumulacion del reactante. Se aprecia que, debido al diseno geométrico del reactor,
la distribuciéon de temperatura y la concentracion de los reactivos no son uniformes

en la cercania de los tubos de enfriamiento y de las membranas.

Chaqueta

Tubo de Enfriamiento

Figura 4.1: Distribucion de temperatura en la seccion transversal
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La Figura 4.2 presenta los perfiles radiales de temperatura en la secciéon transversal
a la salida del reactor, para diferentes posiciones angulares indicadas en la parte
superior izquierda de la misma. Las discontinuidades se deben a que en estos espacios
se encuentran geométricamente los tubos de enfriamiento y de las membranas. La
conversion maxima alcanzada no se reporta debido a que se requieren mejores
estimados de los parametros de transporte, de los pardmetros de permeabilidad

y selectividad de las membranas.
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Figura 4.2: Distribucion de temperatura radial
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En la Figura 4.3 se puede observar que los perfiles axiales de temperatura a través del
reactor, para diferentes posiciones indicadas en la parte superior izquierda de ésta
figura, requieren de mayor enfriamiento en las cercanias de las membranas donde
existe una considerable acumulaciéon del oxigeno. Una forma de homogeneizar la
distribuciéon de temperatura es buscar nuevas configuraciones en cuanto acomodo y

distribucién de los tubos de enfriamiento y de membranas.
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Figura 4.3: Distribucion de temperatura radial
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Los perfiles de concentracion del oxigeno a través del reactor, Figura 4.4, presentan
un comportamiento similar en los puntos A y FE; en estos puntos, existe un
incremento considerable de oxigeno a la entrada del reactor a través de las
membranas; estos perfiles de concentracion alcanzan un maximo y luego tienden a
disminuir gradualmente conforme reaccionan con el etileno para formar el 6xido de
etileno. En cambio, en los puntos D y F' la concentracion de oxigeno es practicamente
nula, ya que la expansion del oxigeno hacia el interior del lecho catalitico (seccion
transversal) no permite llegar hasta esos sitios del reactor, debido a que reacciona
en cuanto es permeado a través de la membrana. El perfil de concentracion para los
puntos By C tienden a disminuir uniformemente y su comportamiento es congruente

de acuerdo con el punto espacial que se esta analizando.

SO-—TO0O M IS D0 30N

[p =l

| | | |
0 0.0188 0038 0.056 0.075 0.093 0.1125

Longitud Reactor, m

Figura 4.4: Distribucion de la concentracion del oxigeno en la seccion transversal
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En la Figura 4.4 se observa la forma en que disminuye la concentracién de
oxigeno hacia el interior del reactor (esquema del reactor de seccion transversal);
en contraste, la concentracién méxima se encuentra exactamente a la salida de la
membrana. La Figura 4.5 presenta el comportamiento global de la concentracion del
oxigeno. Se observa que la concentracion del oxigeno va disminuyendo gra-dualmente
desde el interior de la membrana hasta la pared de la misma; luego, el oxigeno
permeado alcanza su maxima concentracion en la pared externa de la membrana y

comienza a disminuir gradual y simétricamente al interior del reactor.

Chaqueta

Tubo de Enfriamiento

Membrana

Figura 4.5: Perfil de concentracion de oxigeno a través de las membranas y expansion

durante la reaccién en la coraza
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En la Figura 4.6 se aprecia el comportamiento de la velocidad superficial a través
del reactor (lado de la coraza); este comportamiento lineal de la velocidad explica
que existen pequenos cambios del numero de moles durante la reaccién entre el
oxigeno, etileno y el 6xido de etileno; ademés, concuerda con el perfil de temperatura

promedio en la direccién axial, el cual presenta un comportamiento lineal ascendente.
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Figura 4.6: Velocidad superficial
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La Figura 4.7 muestra la forma en que disminuye la concentracién del etileno en
las proximidades de las membranas (punto E); este comportamiento explica que la
reaccion entre el etileno y el oxigeno se esté llevando a cabo en esa regién con mayor
proporcion que al interior del reactor, ya que la concentracion mas alta del oxigeno
se encuentra exactamente en las paredes externas de las membranas. Ein cambio, las
concentraciones del etileno mas elevadas, se encuentran en los puntos mas alejados

de la membrana (punto D).
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Figura 4.7: Perfil de concentracion del etileno en direccién axial
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Los perfiles de temperatura por seccion transversal y a lo largo(direccion axial) del
reactor son presentados en la Figura 4.8. Aqui se observa como la temperatura se
va incrementando conforme el oxigeno se acumula y reacciona entre las membranas
proximas entre si. Probablemente, este comportamiento es consecuencia de la forma
en que se distribuyeron las membranas y los tubos de enfriamiento en el interior del
reactor; esto conduce a buscar otras formas de configurar el reactor con membranas
para llegar al diseno 6ptimo, donde se lleven a cabo las reacciones de oxidaciones

parciales.

2=00m z=0.0375m z=0.0563 m

2=0.075m z=0.0938 m z2=0.1125m
Ll T T
286 280 270 260 250 240 230 2

Figura 4.8: Perfiles de temperatura por seccion transversal para diferentes posiciones

en la direccion axial
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Consecuencias al considerar la velocidad superficial constante

Manteniendo la misma configuracion del modelo, los mismos valores de los
parametros de transporte y las condiciones de operacion, pero considerando que
no hay variaciéon en la velocidad superficial en la direccion axial, se obtuvieron los

siguientes resultados.

La Tabla 4.1 presenta una comparacion de los resultados de temperatura y
concentracion a la salida del reactor al considerar la variacion de la velocidad
superficial y cuando ésta es constante. Se tomo el punto E del reactor como
referencia, indicado en la Figura 4.9, porque en esa posiciéon se alcanza la maxima

temperatura durante la reacciéon de la oxidacion parcial del etileno.

Tabla 4.1: Comparaciéon de temperatura y concentracion respecto a la velocidad

superficial

Parametro Velocidad Superficial | Diferencia
Variable  Constante %

A la Salida
Temperatura sz °C' 286.7 293.2 2.26
Temperatura y;;,°C 221.2 221.3 0.045
Concentracion ygx Oz (mol/m?) 0.362 0.3755 3.73
Concentracion ys,CoHy(mol/m3) 196.4 218.9 11.45
Concentracion i, Oz (mol/m?) 0.0016 0.0015 6.25
Concentracion i, CoHy (mol/m?) 188.7 210.1 11.34
Promedio
Temperatura promedio’C 240.4 242.3 0.79
Concentracion promedio O2 (mol/m?) 0.064 0.066 3.12
Concentracion pyomedioC2Ha (mol/m?) 194.0 216.1 11.39
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Aunque se obtuvieron perfiles de temperatura muy similares entre ambas considera-
ciones de la velocidad superficial (Figura 4.9) y una variacion minima en la tem-
peratura promedio, la Tabla 4.1 muestra diferencias significativas de temperatura y
concentracion. Respecto a la temperatura maxima alcanzada a la salida del reactor
se observa que existe una diferencia de 6.5 °C (2.26%) més alta al considerar la ve-
locidad superficial constante. Esta diferencia puede impactar considerablemente en
el control de la temperatura durante la reaccién, en la formacién de puntos calientes

y en aumentar los requerimientos de enfriamiento en el reactor.
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Figura 4.9: Perfiles de temperatura axial con velocidad superficial constante

Respecto a la concentracion del oxigeno a través del reactor, el comportamiento fue
semejante a los obtenidos en los perfiles de concentracion para ambas consideraciones
de velocidad superficial, pero se observa que existe una diferencia significativa de
concentracion del 3 %, y para el etileno del 11%. Esto puede impactar en la
evaluacion de la conversion y del rendimiento en la reaccién de epoxidacion. La
Figura 4.10 muestra el perfil de concentracién axial del oxigeno y se ohserva que

tiene un comportamiento similar al considerar la velocidad superficial variable.
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4. Resultados
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Figura 4.10: Perfiles de concentracion del oxigeno axial con velocidad superficial

constante.

En resumen, al considerar la variacién de la velocidad superficial debido al cambio
de nimero de moles y al gradiente de temperatura del lecho catalitico presenta
diferencias significativas en los perfiles de temperatura y concentracion, como fueron
presentadas en la Tabla 4.1; ademés, se espera que exista cambios apreciables en la
velocidad superficial al disminuir la fracciéon de inertes en la alimentacion de la

coraza del reactor.
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Capitulo 5

CONCLUSIONES

En este trabajo se desarrolld6 un modelo de reactor catalitico que incluye en su
configuracion membranas y tubos de intercambio de calor. Con base en los resultados

de la simulacion pueden establecerse las siguientes conclusiones:

1. Se desarroll6 una herramienta computacional para un modelo tridimensional
aplicable para oxidaciones parciales en reactores con membranas y calen-
tamiento. E1 médulo se us6 para estudiar la oxidacion parcial del etileno como

caso de estudio.

2. Se propuso y se aplico un artificio de considerar ecuaciones parabolicas (2D
en estado transitorio) en lugar de un modelo tridimensional. Esto aunado a
emplear unidades de simetria, permitio6 una disminucion substancial de los

requerimientos de memoria y del tiempo de computo.

3. Se propuso y se aplicé un esquema de soluciéon en que se emplean fluzes
dentro de los balances de masa en la camara de reaccién como variables
independientes en la direcciéon axial. Esta metodologia permitié considerar

y evaluar las variaciones en la velocidad superficial. Recalcular axialmente la
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5. Conclusiones

velocidad superficial tiene aspectos muy interesantes desde un punto de vista
académico en cuanto al planteamiento del modelo y su implementacion dentro
del Comsol®. Debe reconocerse que dependiendo de las concentraciones con
que se alimentan los reactivos y las estequiometrias de los sistemas de reacciéon
para cada caso especifico, la variacion de la velocidad superficial podria ser o
no significativa. En nuestro caso de estudio la variacion fue pequena en los

perfiles internos de temperatura y concentracion.

Trabajos Futuros

En los alcances de este trabajo se planted desarrollar un simulador que contemplara
la transferencia de calor y la adicion controlada de reactivos a través de membranas,
para llevar a cabo reacciones de oxidaciones parciales. La herramienta esta lista
y existen diversos estudios en que se puede emplear. A continuacion se describen

algunos estudios en que se planea continuar este trabajo:

e Contrastar los resultados de este modelo tridimensional con los de modelos
bidimensionales y unidimensionales para determinar cuando es posible emplear

modelos mas simplificados.

e Explorar diferentes disefios y configuraciones con el objetivo de optimizar
rendimientos y conversiones. Esto es, variar el nimero de tubos de membranas

y de intercambio de calor, sus didmetros y su distribucion interna.

e Analizar la viabilidad y factibilidad econdémica para la implantacién de
reactores con membrana e intercambio de calor para reacciones de oxidaciones

parciales.

e En la lista de suposiciones y justificacion (Seccion 3.1) se incluyen varias posi-
bilidades que pueden adoptarse para mantener relativamente sencillo el mo-
delo. Considerar caidas de presion, gases reales, permeaciéon multicomponente
a través de la membrana son extensiones naturales a este trabajo y se harfan

con modificaciones minimas al procedimiento aqui descrito.
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5. Conclusiones

e Considerar cinéticas que requieran algoritmos para evaluar las velocidades
cataliticas puntuales involucraria un considerable esfuerzo de programacion e
incluso puede ser que sea factible la implementacion del modelo resultante,
pero con limitaciones en Comsol®. Se anticipa que la solucién requeriria
tiempos considerablemente mayores e incluso dificultades numéricas que hagan

que el programa no llegue a converger.
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Apéndice A

CORRELACIONES, METODOS Y
PARAMETROS

Este Apéndice presenta algunas correlaciones matematicas para determinar la
permeabilidad de gases en membranas organicas e inorganicas. La segunda seccion
presenta algunos métodos de fabricacion de membranas inorgénicas y en la tercera
seccién se mencionan las referencias correspondientes para evaluar los pardmetros

de transporte efectivos.
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A. Correlaciones, Métodos y Parametros A.1 Correlaciones de permeabilidad

A.1 Correlaciones de permeabilidad

A.1.1 Membranas organicas

Varios investigadores Stern (1994) ha propuesto algunas correlaciones para
determinar el coeficiente de permeabilidad para diferentes estructuras o propiedades
fisicas de polimeros y gases penetrantes en la membrana. La confiabilidad del uso
de éstas depende del tipo del grado de exactitud deseada de los coeficientes de
permeabilidad para los polimeros. Las correlaciones son generalmente aplicables bajo

condiciones donde los polimero no presentan plastificacion significativa.

Una correlacion basada en el método sobre contribucion de grupos, fue propuesto
por Salame (1986). Este investigador asigno valores numéricos, llamados valores de
segmentos " Permachor" para varios grupos funcionales incrustados en la cadena
principal y lateral del polimero. Los valores de los segmentos " Permachor" fueron
obtenidos a partir de correlaciones de la estructura de diferentes polimeros con
sus densidades de energias cohesivas y la fraccion de volumen libre. Un polimero

"Permachor" 7, puede calcularse a partir de la siguiente relacion:

W:Zm/n (A.1)

Donde 7; son los valores de los segmentos " Permachor" individuales de la columna
estructural de la cadena y sus grupos funcionales adheridos a ella y n es el numero
por unidad repetida de polimero. El coeficiente de permeabilidad P; para un sistema

gas/polimero, se puede predecir a partir de la siguiente correlacion:
P, = Aexp(—sn) (A.2)

Donde A y s son constantes que dependen de la naturaleza de la membrana
polimérica y del gas penetrante. La Ecuacion A.2 se aplica a polimeros amorfos; sin
embargo, puede emplearse también para polimeros semicristalinos. Empleando este

modelo, Salame (1986) obtuvo valores de permeabilidad satisfactorios, comparados
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A. Correlaciones, Métodos y Parametros A.1 Correlaciones de permeabilidad

con datos experimentales, para Oy, Ny y C'O, para una diferentes polimeros.

Por otro lado, Robeson (1991) resalto la importancia a la interrogante si un limite
superior puede existir para determinar la selectividad de un polimero conociendo
la permeabilidad. El mostré, basado en un gran numero de datos experimentales
para diferentes polimeros, que graficando la selectividad, a = JIZ:"TQ, de un gas y el

coeficiente de permeabilidad, P, 4, en coordenadas log-log, tienen una frontera o

limite "superior" cuya expresion corresponde a:
Prni(A) = kla(A/B)]" (A.3)

donde k y n son constantes (para un conjunto de datos experimentales). La
pendiente (n) esta relacionada a la diferencia de "diametros cinéticos" de la molécula
penetrante. La "frontera superior" se movera hacia arriba con un incremento en la
permeabilidad y disminucién en la selectividad. La pendiente se mantiene constante
en la misma direccion, y muestra la usual relacion "inversa" entre la selectividad y

la permeabilidad para la separaciéon de un par de gases.

En la Tabla A.1 se presentan los factores de separacion y sus correspondientes valores

de n y k para diferentes pares de gases.
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Tabla A.1: Valores de k y n de la relaciéon lineal de permeabilidad

Par de Gases k n
(Barrier)

He/N, 12,500  -1.0242
Hy/Ns 52,918  -1.5275
He/CH, 5,002  -0.7857
H,/CH, 18,500 -1.2112
Oy /Ny 389,224  -5.800
He/O, 4,600 -1.295
Hy /04 35,760  -2.277
COy/CH, 1,073,00 -2.6264
He/H, 960 -4.9535

A.1.2 Membranas inorganicas

Jin y col. (2000) definieron una expresion en que correlacionaron la velocidad de
permeaciéon en funcion de la presion parcial del oxigeno y la temperatura para
una membrana tubular tipo LaggSrgsFegsO3_s. La ecuacion empirica encontrada

corresponda a:

Jo, = (1.372107°T + 9.772107°) T {(Pomo—ﬁ)—(mﬂo‘°’+1-6‘2x105T)

2.26x10_3+1.62210_5T)

— (Po,z107%) - 0.044] (A.4)

donde Jo, es el flur de permeacion del oxigeno, (cm?® (STP) /em?/s), basado en el
area interior superficial del tubo; T es la temperatura (K); Pp, es la presion parcial

del oxigeno, en Pa.
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Saho 'y col. (2000) desarrollaron una membrana inorganica densa,
Bag5SrgsCogsFeg203, para la separacion del oxigeno del aire a altas tem-
peraturas, y encontraron una expresion para evaluar el flur de permeacion del

oxigeno a través de la membrana de forma de disco:

0.21\ /28)°?
Co=Cn (ﬁ) (3—2)

donde Cp y C,, corresponden a la concentracion del oxigeno y nitrogeno en el gas.

£ (A.5)

J pum
O2 g

A.2 Meétodos de fabricacion

Con las técnicas de fabricacién que se mencionan a continuacién, se obtienen la
mayoria de las membranas inorganicas reportadas en las aplicaciones con reactores
a altas temperaturas. A continuacién se mencionas algunos métodos usados para

fabricar membranas inorganicas listadas por Hsieh (Cordova, 2003):

o Slip-casting. Método empleado para la fabricar membranas inorganicas
porosas, particularmente del tipo ceramica(conocido como washcoating).
Consiste en preparar una dispersion de particulas muy finas llamada slip
y depositarlas sobre un soporte poroso (método “slipcasting”). En este
procedimiento, se crea una caida de presion para que exista contacto entre
el slip y el soporte porosos; ademas, forza a la dispersion a penetrar dentro
del soporte. Las particulas slip son retenidas y concentradas a la entrada
del poro para formar una capa de particulas. Para el caso de la formacion
del gel se emplean soluciones coloidales las cuales contienen particulas en
el rango de nanémetros; la peculiaridad de la técnica sol-gel consiste en la
hidrolisis controlada de un compuesto 6rgano-metalico o sal y su subsecuente
peptizacion. El didmetro minimo de poro obtenido con esta técnica de sol-gel

es de 2.5 nm.

e Separacion de fase. Técnica para preparar membranas porosas de vidrio

homogéneas o simétricas mediante un tratamiento térmico y filtrado quimico.
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Arena de silica, arena de boro, alimina y otros materiales son mezclados y
fundidos a muy altas temperaturas, posteriormente, son moldeados en alguna
forma particular como plato, tubo, etc. Para obtener una fase microporosa
rica en silica, se realiza un tratamiento térmico donde la fase rica en boro es
removida mediante la adicién de agua o acido. Una caracteristica importante
es que se obtienen poros interconectados entre si. Estas membranas son

apropiadas para la microfiltracion, ultrafiltracion y separacion de gases.

e Pirolisis. La posibilidad de fabricar membranas porosas a partir de precursores
de polimeros organicos ha sido demostrado a nivel laboratorio. Por ejemplo,
han producido membranas de malla molecular de carbén por pirélisis
controlada de ciertos polimeros. Asi también, membranas de silica con poros

finos por medio de una pirédlisis cuidadosa de una goma de silicona.

e Deposicion fina de pelicula. La tecnologia de deposicion fina de pelicula
es empleada para la manufactura de microcircuitos, proteccién térmica y
resistencia a la corrosiéon. La aplicacion de esta técnica es producir capas no
porosas; sin embargo, también es empleada membranas porosas por seleccion
adecuada del material empleado y las condiciones de la deposicion. Materiales
como los metales de transicion y sus mezclas se han usado para ser depositados
sobre soportes de ceramica porosa, vidrio o acero inoxidable por técnicas
convencionales de deposicion fisica o quimica tal como deposicién por vapor,

sputtering, niquelado por ion o niquelado metélico.

e Polimerizacion. Muchos de los polimeros estan sujetos a deformacion térmica
y/o descomposicion a temperaturas relativamente bajas o moderadas. Nuevas
familias de polimeros inorganicos con cadenas de molécula diferentes al carbon,
como los polifosfasenos y polisiloxanos, son estudiadas como materiales para
membranas inorganicas. Estos polimeros también pueden ser precursores de

membranas ceramicas.

o Ozidacion anodica. Este método consiste en la oxidacion anddica de una capa
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de metal en un electrolito 4cido, resultando una estructura tinica caracterizada
por poros conicos perpendiculares a la superficie microscopica del metal.
Posteriormente, la parte sin afectar de la capa se desgasta con un acido fuerte
para evitar que los poros queden cerrados, formandose una membrana de poros
finos mas o menos rectos con orientacién paralela. Membranas de altmina
asimeétricas se han fabricado comercialmente por este método y generalmente
consiste de una capa porosa como soporte y una capa muy delgada de

membrana con poros muy pequenos.

e Desgaste de trayectoria (Track-Etch). Este método consiste en bombardear
con particulas de alta energia, procedente de una fuente radiactiva, una
capa delgada de material provocando un desgaste en su direccion axial
principalmente. De esta forma se obtienen poros rectos, uniformes en forma y

tamano, con diametros de entre 6 y 1200 nm.

A.3 Parametros efectivos

A continuacién se presentan las referencias de algunos investigadores citados en

Lordanidis (2002) para la determinacion de los parametros de transporte efectivos:

e Conductividad radial efectiva (k.,.): Bauer y Schlunder, Dixon y Cresswell,

Dixon, Specchia, Yagi and Wakao.
e Difusividad efectiva radial (D,,): Bauer and Schlunder, Rase, H. F., Specchia.

e Coeficiente de pelicula de transferencia de calor en la pared (h,): Dixon, Li

and Finlayson, Specchia.

e Coeficiente global de transferencia de calor para un modelo 1-D (U,): Dixon,

Li and Finlayson

e Coeficiente de calor para la dispersion axial de calor (k..): Yagiy Col., Vortuba

y Col., Dixon, Cresswell.
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A. Correlaciones, Métodos y Parametros A.3 Parametros efectivos

e Coeficiente de dispersion axial para masa (Dea): Edwards, Richardson.

e Coeficiente de transferencia de calor solido-fluido (hy,): Gnielinski, Martin,

Bird y Col., Wakao y Col.
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Apéndice B

DIMENSIONES E INTERFASE

En esta Apéndice se presentan algunas dimensiones geométricas y tipo de
membranas empleadas para diversos modelos de reactores con membranas. La
segunda secciéon muestra las interfaces desarrolladas en Comsol® para llevar a cabo

la simulacion.
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

B.1 Dimensiones geométricas

En la Tabla B.1 se presenta un resumen de reactores con membrana desarrollados
por varios investigadores a nivel laboratorio, en la que se muestran las dimensiones,

configuraciones, tipo de reactor, reacciones y condiciones de operacion.

Tabla B.1: Pardmetros y dimensiones de reactores con membrana

Pardmetro R-1 R-2 R-3 R4 R5 R-6 R-7 Unidades

dp, 8 1.45 7 1.1 10 7.8 14 mm

ezt 5) 0.65 10 1.12 - 10 - mm

L 300 260 120 40 45 150 80 mim

Fr 70.2 2.1-12 - - - - 0.00576 mol/min
Vr — — 250 - 200 - - cm? /min
Gr 300 3757 — - - 300 - mol/min
Ref. 1 2 3,3a 4 5,ba 6 7

donde: d,, es el didmetro interno de la membrana; d.,; el diAmetro externo de la
membrana, L la longitud del Reactor; Frr flujo molar en el reactor; G flujo molar en

la membrana; V7 flujo volumétrico en el reactor y Ref. corresponde a las referencias.

En las tablas siguientes se presentan las caracteristicas, dimensiones y tipo de
catalizadores empleados para cada uno de los modelos desarrollados de reactores

con membranas; ademas, se indican sus referencias bibliograficas respectivas.
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.2: Reactor con membrana para la oxidacién del metano

Parametro Valor
No. de Membranas 1
Didmetro Interno Membrana 5 mm

Didmetro Interno de la Coraza & mm

Longitud 300 mm

Flujo Molar Reactor 70.22 mol /min

Flujo Molar Membrana 300 mol /min

Fluz del Oxigeno 8.2 ml/cm? -min
Temperatura de reacciéon 800-900 °C
Catalizador Bags5Sr95C008Fey203
Referencia 1 Wang y col. (2002)
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.3: Reactor con membrana para la reacciéon de acoplamiento de metano a

etano y etileno

Parametro Valor

No. de Fibras 1
Didmetro Externo Membrana 0.145 cm
Didmetro Interno Membrana  0.065 cm

Diametro Externo Coraza 1.2 cm

Didmetro Interno Coraza
Longitud Fibra
Longitud Efectiva

de Calentamiento
Temperatura

Presion

Conc. inicial de metano
Flujo vol. del metano
Conc. inicial del oxigeno
Flujo vol. del aire
Membrana

Referencia 2

0.9 cm
26 cm

4 cm

750-1000 °C

1 atm

2.9-9.22 %

2.1-12 ¢cm?/min (STP)
2.1-28 %

37-47 cm?® /min (STP)
SrCeg.95Y b.0502.975
Liu y col. (2006)
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.4: Reactor con membrana para la deshidroge-

naciéon oxidativa de etano a etileno

Parametros Valor

Reactor de lecho fijo con

membrana

No. de fibras 1
Didmetro interno 7 mm
Didmetro externo membrana 10 mm

Didmetro del poros en membrana 10 nm
Longitud de la membrana 120 mm
Membrana Alimina

Reactor de lecho fijo

Didmetro interno 15 mm

Longitud del reactor 60 m

Peso del catalizador 3.1 gr (5.3 cm?)
Velocidades espacial 6000, 19000 y 38000 h~!
Temperatura 650 °C

Catalizador Vo, /vAl, O3

Referencia 3 Klose y col. (2004)
Referencia 3a Klose y col. (2003)
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.5: Reactor con membrana biocataliticas

Parametro Valor
No. de fibras 30
Didmetro interno lumen 1.1 mm
Didmetro externo membrana densa 1.12 mm

Diametro externo membrana densa+porosa 1.64 cm

Porosidad capa censa 0.113

Porosidad capa porosa 0.696
Permeabilidad capa densa 1x1071* cm?
Permeabilidad capa porosa 1 x107 cm?

de Calentamiento 4 cm

Volumen capa densa 0.01182 cm?
Volumen capa porosa 2.3553 cm?
Referencia 4 Cursio y col. (2006)
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.6: Reactor con membrana para la epoxidacion del etileno

Parametro Valor
No. de membranas 1
Didmetro interno membrana 10 mm

Didmetro interna de la coraza 17 mm

Didmetro externo de la coraza 19 mm

Distancia del anulo 3.5 mm

Longitud 45 mm

Volumen del catalizador 6.7 cm?

Volumen del catalizador 6.5 gr

Densidad del catalizador 1.12 gr/cm?
Temperatura de reaccion 210-270 °C

Flujo volumétrico 200 ¢cm? /min
Catalizador Ag — Cs/aAl,03
Referencia 5 Penia y col. (1998)

Lafarga y Varma (2000)
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.7: Reactor con membrana catalitica

Pardmetro Valor

Reactor de lecho fijo con membrana

Radio del lecho catalitico 0.39 cm

Grosor del vidrio Vycor 0.11 cm

Grosor de la pelicula Pd-Ag 6x107* cm (6p)
Porosidad del lecho catalitico 0.5

Porosidad del vidrio Vycor 0.28

Presion de oxigeno/nitrogeno 1 bar

Presion zona de reaccion 1.28 bar
Temperatura 660 K
Permeabilidad del hidrogeno 7.174x107° % exp(—6.380/RT)
Longitud efectiva 15 cm

Flujo del gas 300 cm3STP /min
Referencia 6 (Gobina y col., 1995)
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.8: Reactor con membranas biocataliticas

Parametro Valor

Reactor de lecho fijo con membrana
No. de fibras 1
Diametro interno 14 mm

Diametro externo membrana -

Longitud de la membrana 80 mm
Flujo molar 9.6x107° mol/s
Referencia 7 Cheng y Shuai (1995)

Tabla B.9: Reactor de membrana densa y condiciones de operaciéon

Presion del tubo y la coraza 0.1013 MPa
Densidad de la cama catalitica 0.726 g/cm?
Longitud del reactor 1.73 cm
Didmetro externo del tubo de la membrana 0.80 cm
Didmetro interno del tubo de la membrana 0.50 cm
Velocidad del aire 100 mm(STP)/min
Referencia Jin y col. (2000)

125



B. Dimensiones e Interfase

B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.10: Reactor con membrana con la oxidacién del etileno

Presion de la coraza

Presion del tubo

Temperatura

Densidad de la cama catalitica

Longitud del Reactor

Didmetro externo del tubo de la membrana
Diametro interno del tubo de la membrana
Diametro del pellet

Volumen de la cama del catalizador

Composicion de la mezcla global

Flujo total

Referencias

1.08 - 1.10

1.21-1.59

210-270

1.12

45

10

9.80

4.25-850

6.7

6 de CoHy

6 de O

88 de Ny

200

Al-Juaied y col. (2001)
y Lafarga y Varma (2000)

pm
cm
%0
%
%

cm? /s
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Tabla B.11: Reactor tubular con la oxidacion parcial de etileno

Presion del tubo 1 Atm
Temperatura 220-220 °C
Densidad de la cama catalitica - g/cm?
Longitud del reactor 500 mm
Didmetro interno del reactor 4 mm
Volumen de la cama del catalizador — cm?®
Peso del catalizador 100 mg
Composicion de la mezcla global 3 de CyH,y %

12 de Oy %

85 de He, %
Flujo total 27.5 cm?® /min
Referencias (Xu y col., 2006)
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B. Dimensiones e Interfase

B.1 Dimensiones geométricas

B.1.1 Interfase en Comsol Multiphysics

Parametros empleados en la simulaciéon

Constants =<
Mame Expression Description
le-2 Difusividad Molecular Memb -~
Def S.03e-4 Difusividad Efectiva 1.2%8.03e-4%0.01 B
Pi 4. SHe-5 Permeabilidad 4.5S6e-4
delta 1Se-6 arosor de la Membrana -
ki Pifdelta Relacion Pifdelta
r_menn Be-32 Radio Membrana
r_reac 2*r _mem*SJi2 Radio Reactor
N 0.1125 Longitud del Reactor
AT_reac |pi*(r_reac™2-13%r_mem™2Z) Area Transversal Coraza
AT_mem |pitr_mem—~2 Area Transversal Memb
scaler S*2*r_memJ1 B iento en Radio
scalez L/30 Escalamiento en Long 10
Fwolo 0. 00002 jo Volurmétrico Coraza
GWolo 0. 00001 Flujo Volumetrico Memb
SO FvolofaT _reac welocidad Superficial Coraza -
= [ oK ] [ <ancet ] [ aeetr ] [ Help ]
Constants ><
Expression alue Description
uso FvwolofaT_reac [0.235. .. |welocidad Superficial Coraza o~
SO GWolofaT _men 1.414... Welocidad en Membrana B
R S.314 -F14 Cte Gases Ideales
P_reac 1e6t 10eS Presién en Coraza
P_mem 1.S=6 1.Se6 Presionen Membrana
To 2204+273.15 493.15 | Temperatura Inicial
CTo P_reac/{To*R) |Z43.8... Conc Total inicial en Coraza
CTgo P_rmemf{ To™R) 365.86... |[Conc Total inicial en Memb
vbo 0.9 0.9 Fracc Mol Etileno en Coraza
o 0.1 0.1 Fracc Mol Inerte en Coraza
vao 0.21 0.21 Fracc Mol Oxigeno en Memb
Yo 0.79 0.79 Fracc Mol Nitrégeno en Memb
cbo CTo*ywbo 219.5 Conc Inicial Etileno Coraza
cic CTo™yio |Z24.38... |Conc Inicial Inerte Coraza
CE0 CTOo*yao |76.82. .. [Conc Inicial Oxigeno Memb ~
= i [ oK [ cancet ] [ apptr [ Help ]

)

| ~ame Expression walue Description

.f-:no CTgo™wno 289.0... [Conc Inicial Nitrégeno Memb —~
[FTo [Fvolo*CTo 0.00% Flujo Total Inicial Coraza B
GTo Gwolo*CTgo 0.003... Flujo Total Inicial Memb

Fbo FTo*ywbo 0.00439 Flujo inicial Etileno

|Fio FTo*yio 4.877 ... [Flujo inicial Inerte

IGao GTo*wao 7.682... [Flujo Inicial de Oxigeno

[Gno GSTo*yno 0.00Z289 Flujo Inicial de Nitrogeno

| Fluscoues o Flux Inicial en Coraza

|FluxBo uso*cbho Flux Inicial Etileno Coraza

FlusxGo usogQ*cao Flux Inicial Oxigeno en Memb B
FluxGol |usog¥®cao Flux Inicial Mitrogeno =n Memb

[um usog

kef 0. 1417 Coef Efectivo de Calor 0.1417
rhob sS0 densidad lecho empacad
[cpm S0 capacidad calorifica promedio ~
= & [ O [ Cancel ] [ Apply ] [ Help ]

MNanme Expression Walue Description
hc 290 290 Coef de Pelicula de TransfF de Calor 290 o
Too 220+273.15 493.15 | Tempertura Inicial de la Chaqueta
rhoc S00 200 Densidad Fluido de Enfriamiento
woC le-4"0.1 1e-S5 Flujo Volumétrico del oil
il SS00 SS00 Capacidad calorifica del oil
Per_chaq |pi*Z*r_reac 0.047... Perimetro del Reactor
Per_mem |pi*2*r_mem 0.009... [Perimetro de tubos internos
e hc*Per_chaqgf{wvoc*rhoc*cpoil) |0.433... Factor en Balance de Calor en Chaq
w2 ho*Per_memf{voc*rhoc*cpoil) |0.086... |Factor en Balance de Calor en Tubos
K1 FO.4*310 s7oz4  [FO.4
= 42400*2430 1.200... [49400%2430
EAl F200 7200 —
EAaZ 10800 10800
dH1 -210000 -2.1e5S
dHZ -473000 -4.73eS >
= & [ O ] [ Cancel ] i Apply ] [ Help ]

Figura B.1: Parametros para la oxidacion parcial del etileno
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B. Dimensiones e Interfase

B.1 Dimensiones geométricas

Constants
Mame Expression Walue Description
E&al 7200 7200 —~
EAZ 10500 10500
dH1 -210000 -2.1e5
dHZ -473000 -4.73eS
cpa 29.3747 Z29.3747
‘cpb S2.S0Z24 S2.S029
cpc 48.3156 48.3156
cpd 34.209 =4 .209
cpe 37.137 37.137
cpi 30 30
alfa (SIS *cpc-{(Z2/Sy*{cpd+cpe) 29.4<%...
beta ~{&fSy*cpc+{2/Sy*{(cpd+cpe) -29.4...
lomega (64 1S)*cpoc-(4/S)y*cpd+cpe) -37.7F ...
~
= & OK J [ <ancel ] [ aeely | [ Hewe ]

Figura B.2: Parametros para la oxidacion parcial del etileno (continuacion).

Expresiones

Global Expressions

Mame Expression De
AT _mem*FlujoGi0.277383S ~
FG1 AT_mem*FlujoG1/0.27 7835
cpeval |[(1-(Fluxa+FluxB)/{us*CT))*({(Fio*cpi+alfa*Fbo+beta*Fb+omega*Fa)/{FTo+(...
CT P_reacf(R*T)
Fluxal  (Fluxa
FluxB1 |FluxB
b
< o) |
—
= oK J[ concet [ appty | [ nHep |
Scalar Expressions i > |
Mame Expression Description
rpl k1 *{exp{-EAlfTI*{Fluxajfus) ~
rp2 k2*{exp(-EAZ]TI*(Fluxajus) T
rpay rpl+rp2
rpB 2*rp1+(1/3)*rp2
-~
= & OK ] [ Cancel J [ Apply ] [ Help ]

Figura B.3: Expresiones globales y escalares
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Variables de acoplamiento

Subdomain Integration Variables

Source ‘ Deastination |
SUDCORN S SOC O Mame Ea ek T ks O b Global destination
[~ | P L ] ~
2 FlujoGl  FluxG1 4 =
I Fbl ]
Fa 4
FlujoG ]
Fb [+~]
Tprom
[+]
[+]
~ []
= — v
[] Select by group ] ~
ok ][ concel | [ _apoy J[ _rHep ]
Subdomain Integration Variables m
Source | pestination |
iuwmm Sleon = Mame: Expression Integration order Global destination
u e 1 (AT_reac/0.27783S)*FluxA @ -~
_ FlujoG1 [+] i
P Fbl (AT _reaci0.277635)*FluxB 4 [
Fa FluxA*{AT_reac)0.277835) 4 ]
Flujos [~]
Fb FluxB*(AT_reaci0.277835) a v
Tprom T/0.2776835 I ]
[~]
[~]
B !
E— -
[] select by group = ~
o< ][ concel [y J[ _nep ]

Subdomain Integration Variable

Source | Destination |
Subdomain selection - Names Expression Integration order Global destination
1 ~|  pat - e
2 FlujoG1 £
Fbl =]
Fa &2
[FlujoG FluxG 4 [~
Fb -
Tprom L]
&
[+]
& ]
| 4
[] Select by group ] at
[ | T

Figura B.4: Variables de acoplamiento de integracion
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B. Dimensiones e Interfase

B.1 Dimensiones geométricas

Subdomain Integration Variables

gou-.:e Destination- |

Geometry: r"\p’elchclt:l.;;'.|75|_|perflclalfl.ls ~| Variable: -Fal v}
: ) Letuteees S

Lewvel:

Subdomain selection

=1 =

-~

[ ] Selsct by group

| ok | [ concel | [ appty | |

Help

Subdomain Integration Variables

| Source | “Destination |

x]

Geometry: NN ~ | varisble: |Fb1 ~]
Level: ‘ *Subdomain ~ \

Subdomain selection

[] Select by group

I Ok | [ Cancel ] I Apply ] [

Help

]

Figura B.5: Variables de acoplamiento (continuacion).
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B. Dimensiones e Interfase B.1 Dimensiones geométricas

Subdominios

Subdomain Settings Convection and Diffusion (Membrana)

Equation

TA{-DTPFluxG) = R, FluxG = concentration

Subdomsins | Groups | Flu=S | 1ok | Elomont ||

Subdomain selection

i = Uibrary mareriat ~
[

E Quantity value/Expression  Unit Description
& D isotropic =0 | m3fs Diffusion coefficient
< D anisotropic [ 0 0 & ] m%is Diffusion coefficient

L =] R o | molf{m®.s) Reaction rate

Group: | ugy lumfscalez Dimensionless velocity

[] Select by group

[-7] active in this domain

( = ][ <ancel | [ _apply | [ Help ]
Subdomain Settings Convection and Diffusion (Membrana) i
Equation
TA-DVFluxG) = R, FluxG = concentration
‘Subdomains | Groups
Subdomain selection
-~ variable Initial value Uit Description
FluxG(ty)  [FluxGo = | molfm?® Concentration, FluxG
-
Group: | |
[] Select by group
[=] Active in this domain
[ oK ] [ cancel | [ apply | [ relp |

Subdomain Settings - Convection and Diffusion (Membranai)

Equation

TA-DVFluxG1) = R, FluxG1 = concentration

molf(m?® .5) Reaction rate

| Subdomains | Groups | FluxG1 | Init | Element tor |
Subdomain selection Species
B Library materis ~
Quantity value/Expression  Unit Description
&) D isotropic [Dm | mZf=s Diffusion coefficient
€ D anisotropic | | mis Diffusion cosfficient
~ [ o ]
]

Group:

Uy [umiscale= Dimensionless velocity
[] Select by group
[=] Active in this domain
i Ok ] [ cancet | [ appiw |l | Help ]

Subdomain Settings - Convection and Diffusion (Membranat)

Equation

TA{-DVFluxG1l) = R, FluxGl = concentration

Subdomains | Groups | | FluxG1 _|' Init | Elem v
Subdomain selection Initial value
R Initial Unit  Description
FluxG1(t,) [FluxGol | molfm® Concentration, FluxG1
L |
Group: | |
[] Select by group
[=] Active in this domain

[ ox J [ concet J [ apply [ rnew |

Figura B.6: Subdominio de las membranas
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B. Dimensiones e Interfase

B.1 Dimensiones geométricas

Subdomain Settings - Convection and Diffusion (Coraza

)

Equation

VA-DVFluxa) = R, FluxA = concentration

Subdomains | Groups | Fluxa | 1nit | Element ||
Subdomain selection Species
E— et
Duantity
< D isotropic
(=) D anisotropic  [Def/scaler ™2
~ (23 hob™us*rpa

Group: \ gy lusfscalez

[] Select by group
[=] Active in this domain

value/Expression  LUnit

=

Load

Description

| m¥is Diffusion coefficient
00 Deff m%fs

| moli(m?-=y
]

Diffusion coefficient
Reaction rate
Dimensionless velocity

b [

Cancel

Apphy

Equation

TA-DVFluxA) = R, Fluxf = concentration

Subdomains | Groups | Fluxa |

| Element |

Subdomain Settings - Convection and Diffusion (Coraza)

Subdomain selection Initial value

-~ { Vvariable Initial value Unit Description
R Fluxadty)  [FluxAo | molfm® Concentration, Fluxa

= |
Group: |
[] Select by group

Active in this domain
| =3 ] [ cancel | [_apely ]| Help ]

Equation

VA-DVFIuxB) = R, FluxB = concentration

Fluxt | Init || Element ||
Species
I ~|

Library materisl: |

Quantity
> D isotropic

R
ai

hob*us*rpB

Group: |
[] Select by group
[=] Active in this domain

[usfscalez

Subdomain Settings - Convection and Diffusion (Etileno)

value/Expression  LUnit

= D anisotropic  [Def/scaler~2 0 0 Def|

-

Load

Description

| m¥is Diffusion coefficient
m2is

molf{m™ -=)

Diffusion coefficient
Reaction rate

|
] Dimensionless velocity

Cancel

Apphy

] [

Help

Subdomain Settings - Convec

ion and Diffusion (E

Equation

TA(-DTFIuUxB) = R, FluxB = concentration

Subdomain selection

Groups | | Fluxg | Init | Element
Initial value
wariable

FluxB(t,)

~

Initial value
[FluxBo

Group: 1 ]
[] Select by group

[~7] Active in this domain

Unit  Description
| molfm® Concentration, FluxB

O

] | <Cancel | [ Applv

J [

Figura B.7:

Subdominio del oxigeno y etileno en la coraza
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B. Dimensiones e Interfase

B.1 Dimensiones geométricas

Subdomain Settings - Convection and Conduction (Energia)

Equation

VLKTT + ZhNg, ) = @, T— temperaturs
[ Subdomains | Groups | Physics | Init | Element

Subdomain selection Thermal properties and heat sources/sinks

[¢

| WM K) Thermal conductivity
kefjscaler—~2 0 0 kerf, W/(M K) Thermal conductivity

E— | Lorary mstorict: | I
Quantity value/Expression  Unit
Uy lusfscalez |
O k (isotropic) [
@& k (anisotropic)

: = -] =3 1 = Density
et b | (== C1-(Fluxa+FluxB)f(ud (kg K) Heat capacity
[] Select by group (=] rhob*(dH1*rpl +dHI Wim? Heat source

Active in thiz domain hNes | Species diffusion inactive

Description
Dimensionless velocity

~ = = cHiFf

L oK

J [

Cancel

] [

Apply

Subdomain Settings - Convection and Conduction (Energia)

Equation

T-(-kTT 4 ThNp, ) = @, T= temperature

Subdomains | Groups Physics | [nit | Element

Subdomain selection Initial value

~1] variable Initial value Unit Description
] Tt i P T
L =1}
Group: |
[[] Select by group
[Z] Active in this domain

[ oK J [ €ancel | [ apply ][ rHele ]

Equation

e _8°Tcfor® + d_8Tcfot + T —F

Subdomain Settings - PDE, General Form (Temp_Chaqueta)

Subdomains | Groups | | Coefficients | Init | Element || weak || «
Subdomain selection Initial value
-~ wariable Initial value
Teltgd [Tco ]
Toe(ey) a 1
~
Group: |
[ Select by group
Active in this domain
| OK ] [ <ancer | | Apphy ] Helo ]
Subdomain Settings - PDE, General Form (Temp_tubos) IE
Equation
e, 25Tcljot® + d _aTclfot + T4 = F
[ Subdomains | Groups | Cocfficients | 1nit || Element || wealk || « st
Subdomain selection PDE coefficients
_ ~1 Coefficient walue/Expression Description
r o | Flux vector
F W2 ((TFront7 + Tfror Source term
e, vz ((Tfront7+ TrrontS+ Trontoy/s-Tc13]
d, [1iscalez | Damping/Mass coefficient
==\
Group: | ]
[ Select by group
[Z] Active in this domain
[ O J [ <sencet | [ apey [ new ]

Figura B.8: Subdominio de

energia en la coraza, chaqueta y tubos de enfriamiento
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B. Dimensiones e Interfase

B.1 Dimensiones geométricas

Equation

e o%usfer® + d_ousfor + T = F

Coefficients

Subdomain selection

Sroup: |
[ Select by group
[=] Active in this domain

| mmie ||

PDE coefficients

(Tprom™*8.346/(AT_ri Source term

Coefficient Value/Expression
(1% (=]
-
e, o
(- [1fscalez
~

Description
| Flux vector

| Mass coefficient

| Damping/Mass coefficient

=3

Cancel

][

] [ aeer ] [

Help ]

Eguation

= 5%us/ot® + d_Susist + T = F

Subdomain Settings - PDE, General Form (vel_sup_coraza)

| Groups | Coefficients | Init | Element || weak ||
selection [ Initial value
. Variable Initial value
| us(Ey> luso
ust(ty) o
Group: \- |
[ ] Select by group
[=] Active in this domain
[ =3 ] [ <ancer

I [

Apphy

Help ]

Subdomain Set

Equation

ient Form (cap_calor)

= ,9%cpiat? + d_5cpfSt + V{-cVcp - acp + ¥) + acp + B:¥cp = F

Subdomains | Groups

Coefficients |

Init | Element || Weak |

Subdomain selection PDE coefFis

n
0
9
3
1]
]
7

Group: !
[ select by aroup
Active in this domain

400.0.3"‘0'"

nts

value /Expression
=

T

[{{Fio*cpi+alfa*Fbo+I

1o

CIGIEHE)

Description

Diffusion coefficient

Absorption coefFicient

Source term

Mass coefficient

Damping/Mass coefficient
Conservative Flux convection coeff.
Conwvection coefficient
Conservative flux source term

Cancel

1| (1

Apply

] [

Help ]

Equation

lomains | Groups

Subdomain selection Initial value

e |
[] Select by group
Active in this domain

-~ wariable
cp(ty) 0]
cpt(ty) o
~

=,28%cpiat? + d_8cpfdt + VA-cVcp - acp + ¥) + acp + B-Vep = F
| Coefficients | Init | Element || wealk ||

Initial value

] [ <ancel

1 [ Apphy

J [

Help il

Figura B.9: Subdominio de la velocidad superficial y capacidad calorifica
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B. Dimensiones e Interfase
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Figura B.10: Frontera de la coraza y membranas
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Figura B.11: Frontera de la chaqueta y tubos de enfriamiento
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B.1 Dimensiones geométricas
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Figura B.12: Condiciones de frontera de la velocidad superficial y capacidad calorifica
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Apéndice C

MODELOS MATEMATICOS Y
CINETICAS

En este Apéndice se presentan los modelos matematicos de reactores tubulares
cataliticos homogéneos y heterogéneos convencionales. En la segunda secciéon se
muestran algunos modelos cinéticos asi como la deduccion de flujos molares para la
reaccion de epoxidaciéon del etileno empleado en este proyecto de tesis. Finalmente,

se presenta e método de diferencias finitas.
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C.1 Modelos matematicos
Modelo unidimensional pseudo-homogéneo

El modelo pseudo-homogéneo contempla variaciéon de concentraciéon y temperatura
en la direccion axial y considera el modelo flujo tapon. Las ecuaciones de

conservacion para estado el estacionario son:

dc;

7t _R. T 1
Us dz R; (C,T) (C.1)

dT’ 4U,,
USpCpg = RT (C, T) — d_t (T — Tw) (02)

donde U, representa el coeficiente global de transferencia de calor. Este coeficiente
como otros pueden evaluarse como parametros efectivos y calcularse empleando
correlaciones empiricas. La confianza de estas aproximaciones es crucial para realizar

modelamientos méas precisos en reactores de lecho fijo (Froment, 1990).
Modelo unidimensional heterogéneo

Este modelo toma en cuenta la diferencia de temperatura y concentracion entre el

fluido y la superficie del catalizador:

Fase del fluido
dC;

Us—— = ka, (C; — C;) (C.3)
drl 4U,,
UsPCp = hya, (Ts —T) — e (T —Ty,) (C.4)
Fase Solida
kra, (C; — C;) = —R; (C°,T7) (C.5)
hya, (Ts —T) = Ry (C°,T7) (C.6)
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Modelos unidimensionales pseudo-homogéneo y heterogéneo con disper-

sion axial

El modelo considera algunas caracteristicas importantes en el reactor de lecho fijo
como la distribucién no uniforme de la temperatura y concentracion a través del
lecho catalitico debido a los efectos de mezclado. El modelo mas comtn que toma en

cuenta la dispersion en la fase del fluido corresponde al unidimensional heterogéneo.

Fase Fluida

dC; d?>C; s
Us—— = D.. T = kra, (C; — C;) (C.7)
dT A>T s 4U,,
uspCp o = ey = ya (I7 = T) = e (T —Ty) (C.8)
Fase Solida
kra, (C; — C;) = —R; (C°,T7) (C.9)
hya, (T° —T) = Ry (C*,T7) (C.10)

Los fluzes de la dispersion de calor y de masa son descritos por la Ley de Fourier

Jhe = _/\ezili_f y la Ley de Fick D., = —D,., ddii respectivamente. Todos los efectos
de la dispersion estan agrupados en los coeficiente efectivos D., y ...

Como en el caso del modelo de flujo tapon, la Ecuacion C.7 y Ecuacion C.8 pueden
simplificarse y tener un modelo pseudo-homogéneo; esto se justifica si no existe una

diferencia significativa de temperatura y concentracion entre el catalizador y el fluido

(T°~T),(C°=C).
Condiciones de frontera:

Entrada:
dC;

ZZO: USCrL‘O:ugOi_Dez_Z
’ dz

dr

e (C.11)

uspcy Ty = ugpe, T — A
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C. Modelos Matematicos y Cinéticas C.1 Modelos matematicos

Salida:
dC;
z P 0
dT
- = 12
- =0 (C.12)

Modelos Bidimensionales

En los modelos bidimensionales toman en cuenta los perfiles de de temperatura y

concentracion en la direccién transversal.

Modelo pseudo-homogenéneo

uspcpg—f - %% (r%—f) _ R (C,T) (C.13)
Condiciones de frontera:
2=0: Ci=C,, T=T,
r=0: 8(9?:0’%::0 (C.14)
7«:%: %iizo,g—Z:—Bi(T—Tw)

donde D., v A son los coeficientes de dispersion radiales efectivos de masa y de

calor.

Modelo Heterogéneo

D ,
O Pal (00) e

* 0z r Or " or !
oT M., O oT
AT ) 5T 1
UsPCy P - (r 87") hgsay ( ) (C.15)

hysay (T° —T) = Ry (C,T) (C.16)

Las condiciones de frontera permanecen las mismas.
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C. Modelos Matematicos y Cinéticas C.1 Modelos matematicos

Modelos con resistencia intraparticulas

Estos modelos toman en cuenta la resistencia de transferencia de masa y de calor en
el interior de la particula de catalizador. La mayoria de los catalizadores tienen una
estructura porosa, donde la mayor actividad catalitica reside en la superficie interior
en la cual puede solamente acceder por los poros. En un poro catalitico la reaccion
se lleva a cabo simultaneamente con el transporte de masa y calor y ambos procesos
deben generalmente ser considerados juntos. El modelo unidimensional matematico

considerando flujo tapon es el siguiente:

0C; s
Usg = kaLv (Cz — Cz>
or 4U, s
UsPCp = e (Tw —T) + hgsa, (T° = T) (C.17)
D, 0 paCf B
2 (05 ) = e
Aep O paCf B
o (¢ ) = e (19
Con las condiciones de frontera:
z=0: C;, =02, T=T,
ocC? oT
£E=0 o€ _0’8_5_0 (C.19)
g:d”: -D aq‘—kf(c:;—ci),—x or = hss (T° =T)

il " oE 3
donde & representa la posicion interior de la particula y p = 0,1,2 toma el valor

cuando el pellet catalitico es plano, cilindro o esférico respectivamente.

La Ecuacion C.18 y Ecuacion C.19 son para una particula con condiciones de frontera

tipo Robin. Para el caso en que la temperatura y concentracion en la superficie se
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mantienen constantes; entonces, la Ecuacion C.19 debe ser reemplazado por:

oCs oT
§=0: 85’:0,8—5:0 (C.20)
g:%: Ci=C;,, T°=T

La Ecuacion C.18 y la Ecuacién C.20 definen el problema de una particula
con condiciones de frontera tipo Dirichlet. La incorporacion de la resistencia
intraparticula en el modelo global del reactor anade una dimension adicional,
la intraparticula. Generalmente, debido a la no-linealidad de las velocidades de
reaccion y el acoplamiento entre varias ecuaciones de conservacion de masa y
energia, el problema de la particula puede solamente resolverse numeéricamente y esta
consideracion complica considerablemente el manejo de las ecuaciones diferenciales.
Para evitar estas complicaciones, se introduce el concepto del factor de efectividad,
definida por la relacién de la velocidad de reaccién tomada por las limitaciones
de transporte y contabilizando sin limitaciones del transporte para la velocidad de
reaccion: la evaluacion del factor de efectividad para reacciones miltiples se complica

considerablemente.

Hasta el momento, existen soluciones analiticas y métodos de aproximacion del
factor de efectividad para reacciones elementales con formas de pellets cataliticos
convencionales; pero no existen expresiones analiticas del factor de efectividad para

sistemas con multireaccion.

Modelos que toman en cuenta la distribucién de la porosidad radial

Estos modelos toman en cuenta la distribuciéon de la porosidad radial en el lecho
catalitico. Vortmeyer derivaron una expresion para el perfil de velocidad radial en

términos de la porosidad para un modelo bidimensional, cuyas ecuaciones son las
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siguientes:

us (1) 5 7o (Der (r) o ) =—-—R;(C,T)

uspcy (1) 88—]; — %% ()\er (r) (?3_3:) = 1_—6(T>RT (C,T) (C.21)

Este modelo modifica los parametros de transporte de masa y de energia.

C.2 Modelos cinéticos

La cinética tipo Langmuir-Hinshelwood propuesta por (Dettwiler y col., 1979),
consideran que la epoxidacion del etileno mantiene una forma triangular; en que la
presion parcial del oxigeno se mantiene constante (0.2 Bar) y el rango de temperatura
oscila entre 490 - 620 K. El esquema de las reacciones son expresadas en la
Ecuacion 2.18,; Ecuacion 2.19 y Ecuacion 2.20.

Con base en el mecanismo propuesto por Dettwiler y col. (1979), definen las
siguientes expresiones de velocidad de reaccion:

(CoHy) - Keyn,

= — C.23
1 1 1 _'_ (C2H4) . KC2H4 ( )
(CoHy) - Ky,
—k C.24
T9 21 + (CQH4> . KC2H4 ( )
rs = k3<C2H40) (025)
donde:
ki = —40.69 exp (—%) (C.26)
63070
= 40. e 2
ke = 40.69 eacp( R~T> (C.27)
. 85280
5 =9.51-10 - 2
ks =9.51 - 10 eajp( R-T) (C.28)
5350
koyr, = 1.84-107* exp (—ﬁ) (C.29)
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La presiéon esta expresada en Bar; las ecuaciones de velocidad de reaccion en
mol/gr - s; las constantes de la velocidad de reaccion ki, ky y k3 en mol/gr - s;
kc,n, en Bar; R en J/mol - K. Algunos datos adicionales a las caracteristicas del

catalizador empleado son: densidad del catalizador p.=1.68 275, contenido en plata

8% superficie especifica BET es de 1.6-2 ";—f, Voltmen del poro 0.45202’;3, didmetro
del poro 7-10% nm. En esta referencia se reporta un resumen de diferentes expresiones
cinéticas para reactores tubulares cataliticos que utilizan en comun el catalizador de

plata pero con diferente soporte.
Cinética de oxidacién sin inhibidor

Petrov y col. (1988) propone que existe adsorcion del etileno, oxigeno molecular y
atomico en la superficie del catalizador (Ag), para la formacion del oxido de etileno
v los subproductos en un sistema de reacciones en paralelo. La expresion cinética

propuesta en este articulo es:

ki PoP,
R, = [ZO° PO 5 (C.30)
(1 + kQPO + k’3P8'5 + k4PEO + ]{?5PE'0P_0‘5)

donde Py es la presion del oxigeno y 6xido de etileno Ppp respectivamente.
Cinética de Oxidacién con inhibidor Dicloroetano

Eliyas y col. (1988) propone que existe adsorcion del etileno, oxigeno molecular y
atomico en la superficie del catalizador (Ag) para la formacion del 6xido de etileno
v los subproductos. El sistema global de reacciones se considera en paralelo. La

expresion cinética propuesta en este articulo es:

ki PpPgo — ko PpPro P
Rl _ 1404 EO 2L 04L'EOL poE . (0.31)
(1 + k4P, + ks PO + k¢ Ppo + k7 ProP—0.5)

donde Py es la presion del oxigeno y éxido de etileno Ppg y del dicloroetano Ppog.

La concentraciéon del dicloroetano es mucho menor a 1 ppm.
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Cinética de oxidacién soportada en un catalizador de plata

Klugherz y Harriott (1971) proponen que existe la adsorcion del etileno y oxigeno
molecular y atomico en la superficie del catalizador (Ag) para la formacion del 6xido
de etileno; pero el oxigeno molecular promueva la formacién de los subproductos. El
sistema de reacciones son consideradas en paralelo. La expresion cinética es valida

solamente para 220 °C"

PpP3
RCQH4O - < o2 052 (032)
(0.0106 + 0.053Pg + 0.0199P3)" (1 + 6.32P5°)
Pg P2
Reo, = E-0 (C.33)

(0.0080 + 0.103Pg + 0.039P2)* (1 + 3.57P35)°

donde Py es la presion del Oxigeno (O) y para el etileno Ppp.

Cinética de Oxidaciéon soportada en un catalizador de plata en presencia

de dicloroetano

Petrov y col. (1986) proponen que existe adsorcion del etileno, oxigeno molecular y
atomico en la superficie del catalizador (Ag), para la formacion del éxido de etileno;
pero el oxigeno molecular promueva la formaciéon de los subproductos. El sistema

de reacciones son consideradas en paralelo.

k1 P Po — ko Po Pe Py

R = C.34

C2H10 1+ ks Po + kg Pp (C.34)
ks PpPp — kyPpoPp Pk

R6’02 _ 3L EL O 44004 EL poE (035)

1+ ks5FPo + ke Pr

donde Py es la presion del oxigeno, P etileno y dicloroetano Ppeog.

Cinética de Oxidacién soportada en un catalizador de plata en presencia

de calcio.

Petrov y col. (1985) proponen que existe adsorcion del etileno, oxigeno molecular y

atomico en la superficie del catalizador (Ag), para la formacion del éxido de etileno;
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pero el oxigeno molecular promueve la formaciéon de los subproductos. El sistema
de reacciones son considerados en paralelo y corresponde al mecanismo tipo Rideal-

Eley.

 kPeRo

Reamo = 1 B by (C.36)
ks PP,

Reo, 22 B O (C.37)

T 1+ ksPp + kuPg

donde la presion de cada componente esta dado en atmosferas.

Cinética de oxidaciéon soportada en un catalizador de plata-cesio en

reactor con membrana.

Al-Juaied y col. (2001) Utiliza una membrana de acero inoxidable. Emplea el modelo
Dusty basado en la ecuacion e Maxwell-Stefan para describir el transporte a través
de la membrana. El catalizador es de plata-cesio soportado en alimina. La cinética

de reaccion que utilizaron para la simulacion corresponde a Lafarga y col. (2000):

]{31PEP8'58

Reym,0 = 1165057 (C.38)
Reuio = (Jfﬁf—% (C.39)
Donde P; esta dado en pascales.
ki = 1.33 x 10°exp (—60.7/R,T) (C.40)
ky = 1.8 x 10°exp (—73.2/R,T) (C.41)

donde Py es la presion del oxigeno y Pg etileno.

C.3 Deduccion flujos molares

A continuacién se desarrolla los flujos molares para reacciones en serie, propuesto

por Westerterp y Ptasinski (1984b). Se empleo6 el método de avance de reaccion con
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flujos (Tiscarefio, 2007)

Las reacciones independientes son:

2CQH4—|—OQ — 202H4O (042)
CoH, + 30, £ 200, + 2H,0 (C.43)

para simplificar el sistema de reaccion, se escribe de la siguiente manera:

A+2B & oC (C.44)
3A+B & 9D+ 9E (C.45)

empleando el método de avance de la reaccion para determinar los flujos molares de

las variables dependientes en funcién de las variables independientes.

Fa=Fa—& — 35 (C.46)
Fg=Fp, — 26, — &, (C.47)
Fo = Feo + 26, (C.48)
Fp = Fp, + 2¢, (C.49)
Fg = Fpg, + 26, (C.50)

se toma las dos primeras ecuaciones como independientes, se encuentran los flujos
. - . / . * .
de C, D y E respectivamente. Primero se despeja a &; de la primera ecuaciéon y se

sustituye en la segunda:
& = £ [3(Fpo— Fp) = (Fao — Fa)] (C.51)

& =

Gl R Ot

2 (Fao — Fa) — (Fpo — Fp)] (C.52)

se sustituyen en las ecuaciones con las variables dependientes:

2

Fo = Feot 2[8(Fp— )~ (Fay — )] (C.53)
Fo = Foo+ 2 [2(Fa— Fa) — (F5 — Fp) (C.54)
Fo = Fp+ 2 2(Fa0—Fa) ~ (Fpo ~ Fp)] (C.55)
Fr = Fr,— 3 [(Fa,— Fp) — (Fa — Fa) (©:50)
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C.4 Técnica de diferencias finitas

La formulaciéon matematica para muchos problemas del area de ciencias contempla
variacion de una variable respecto a dos o mas variables independientes, general-
mente representada por el tiempo, longitud o angulo; que conduce a un conjunto de
ecuaciones diferenciales parciales (EDP). Para el caso especial de una ecuacion de

segundo orden:

9% 0?0 *¢ 0 09 _
aax2+baxay+cay2+d8_x+ea_y+f¢+g_0 (C.57)

donde a,b,c,d,e, f v g pueden o no ser funciones de las variables independientes
x'y y y de la variable dependiente ¢; esta situaciéon ocurre con mucha frecuencia
en las areas de ciencia e ingenieria debido a que son principios de conservacion de
problemas fisicos. Esta ecuacion puede clasificarse como eliptica cuando b? —4ac < 0,

parabolica si b?> — 4ac = 0 e hiperboélica cuando b* — 4ac = 0.

Las ecuaciones diferenciales parciales procedentes de los fenémenos de transporte,
como el proyecto de investigacion que aqui se presenta, corresponden al tipo
parabolico, que en el siguiente capitulo de describiré a detalle; este tipo de ecuaciones
por lo general involucran al tiempo ¢ como una variable independiente. Para
ejemplificar el método de diferencias finitas, iniciaremos por la ecuacién parabolica

mas sencilla que corresponde a la ecuaciéon de calor:

ou 0%u

Esta ecuacion diferencial parcial es usada comtinmente para conocer la distribucion
de temperatura a lo largo de una barra en cualquier instante en particular, con base
en el conocimiento de la condicion inicial y las condiciones de frontera alrededor del

cuerpo.

La aplicacion del método de diferencias finitas para la solucién de las ecuaciones
parabolicas no presenta propiamente dificultad para su aplicacion, sino que las

dificultades estan asociadas con las diferencias entre las mismas ecuaciones; es decir,
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si hay ecuaciones lineales probablemente se resolvera sin dificultad; pero, persistira
el problema para determinar las condiciones que deben satisfacer los valores de los
parametros y de las ecuaciones para alcanzar la estabilidad y la convergencia del
sistema, ya que los coeficientes de las incognitas seran funciones de la solucion desde
el inicio; si hay ecuaciones no lineales, el problema también se encontrard en su
solucion. El método de diferencias finitas se basa en la expansion de Taylor, aunque
puede existir otro método tomando la misma base de diferencias finitas (Smith,

1978; Lapidus, 1982).
Aproximacién de las derivadas por el método de diferencias finitas

Para aplicar la técnica del método de diferencias finitas, es necesario entender el
concepto fundamental de esta teoria; el dominio de la solucién de una ecuacion
diferencial parcial es subdividido en una red por un ntmero finito de puntos que
forman una malla. La derivada en cada punto es reemplazada por un aproximacion
en diferencias finitas. Cuando una funcién u y sus derivadas son funciones finitas y

continuas en x, entonces aplicamos el Teorema de Taylor:

! 1 " 1 "
u(x+h)=u(x)+ hu (x)—|—§h u +6h3u + ... (C.59)
y
/ 1 2 " 1 3 "
u(x—h)=u(zx)—hu (z)+ §h u — Eh u (C.60)
Sumando estas expansiones da:
w(x+h)+u(x—h)=2u()+h* +0 (h") (C.61)

donde el término O (h*) indica el orden de error, en este caso le corresponde al 4%,
Si se desprecia el término del error en comparacion con las potencias mas bajas de

h, entonces la Ecuacion C.61 da:

u' (z) = (%)x::ﬁ A % {u(x+h)—2u(z)+u(x—n~)} (C.62)

con un error del lado derecho del orden de h2.
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Restando la Ecuacion C.60 de la Ecuacion C.59 y despreciando el término del orden

de h3 conduce a:

’ du ]_
u (z) = <%) . N o {u(x+h)—u(zx—nh)} (C.63)
con un error del orden de h2.

La Ecuacion C.63 aproxima claramente a la pendiente de la tangente en P
(Figura C.1) por la pendiente de la cuerda AB y se le conoce como aproximacion
de diferencias finitas centrales. La aproximacion de la pendiente de la tangente en
P por la pendiente de la cuerda PB, da la aproximacion de diferencias finitas hacia
adelante:

/

o (z) ~ % {u e+ h) —u(z)} (C.64)

y la pendiente de la cuerda AP da la aproximaciéon de diferencias finitas hacia atrds:
w (r)~ —{u(z) —u(z—nh)} (C.65)

El error de las formulas de diferencias finitas hacia adelante y hacia atras es
O (h). Un punto muy importante que se debe tomar en cuenta en el método
de diferencias finitas, es que estd dirigido principalmente a modelos con forma

geométricas rectangulares, debido a que la exactitud no es muy satisfactoria para
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formas irregulares.

ulx) /
B

u(x+ h)

x—h x x+ A x

Figura C.1: Representacion grafica para la formulacion del método de diferencias

finitas

Notacién de funciones para varias variables

Suponga que u es una funciéon de las variables independientes x y t. Se subdivide el
plano x — ¢ dentro de un conjunto de rectangulos iguales de lado dx = h y 0t = h,
como lo muestra la Figura C.2 y entonces la coordenada (z,t) representada por el

punto P en la malla sera:

x =1h (C.66)

t = jk (C.67)

Donde 7 y 7 son enteros.
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f 1
L, j+1
Pn ., jk)
Jk W 1. 7 = = -
£ 1.7 i i+1,F
A
i, 7F—1
k
ih x

Figura C.2: Esquema de nodos para el método de diferencias finitas

El valor de u en P esta representado por:
u, = u (ih, jk) = u; (C.68)

Entonces al sustituir en la Ecuacion C.62 da la férmula para la segunda derivada:

d*u d*u u{(i+1)h,jk} —2u{ih, jk} + u{(i — 1) h, jk}
oz ~lgz) = 5 (C.69)
%) p dx i h
o bien, puede representarse en forma simplificada como:
d2u Uiy1,5 — QUij + Ui—1,5
— ~ : : : C.70
<d952 ) irj h? ( )
En forma similar, para la variable ¢ o y si existiera un modelo bidimensional:
d2u Ui j+1 — 2uij + u; j—1
— ~ — : ’ C.71
con un error del orden de h? y k? respectivamente.
Con esta notacién la aproximacion de las diferencias finitas hacia adelante para ‘?9—7;
en el punto P es:
Ou Ui — Ui (C.72)

ot k
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con un error del O (k). En el caso del modelo bidimensional en estado transitorio,
la solucion del sistema de ecuaciones diferenciales parciales puede realizarse por
el método de lineas; es decir, las EDP se discritiza s6lo en las direcciones (x,y),
obteniendo un sistema de ecuaciones diferenciales de primer orden y posteriormente,

resolver el sistema de ecuaciones por algiin método conocido.
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