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RESUMEN

El etileno es uno de los compuestos mas importantes para la industria quimica. En la actualidad
la produccidn industrial de esta olefina, se lleva a cabo principalmente a través de la pirdlisis de
etano o nafta, el cual requiere una alta cantidad de energia y produce grandes cantidades de
gases de efecto invernadero. La deshidrogenacion oxidativa de etano (DHO-Et) es una
alternativa para la produccion de esta importante olefina. Esta reaccién es atractiva desde el
punto de vista econdmico y ambiental debido a que puede llevarse a cabo con el uso de un
catalizador adecuado a temperaturas menores a 500 °C. Ademas, produce un menor nimero de
subproductos y es una reaccion exotérmica. Sin embargo, aln no existe un reactor a escala
industrial desarrollado para la aplicacion de este proceso debido a los diferentes retos inherentes
a su escalamiento y al disefio del catalizador.

Algunos trabajos han propuesto el uso de un reactor tubular empacado con baja relacion di/dp
(3.12), con un catalizador multimetélico a base MoV TeNbO altamente activo y selectivo hacia
etileno para la DHO-Et. No obstante, cuando dicho sistema opera a 480 °C existe la formacién
de puntos calientes que favorecen la selectividad de la reaccién hacia los 6xidos de carbono y
ponen en riesgo la estructura del catalizador. Con la finalidad de proponer una solucion a este
tipo de problemas, diferentes autores han propuesto la dosificacion del oxigeno para controlar
la ruta de las reacciones involucradas utilizando la tecnologia de las membranas. Es por ello que
en este trabajo se presenta la simulacion de un reactor catalitico tubular con permeacion de
oxigeno a través de una membrana, en el cual se analiza la viabilidad técnica del uso de este
disefio y la influencia de las condiciones de operacion sobre la selectividad y rendimiento a lo
largo del reactor. El andlisis del sistema se lleva a cabo utilizando un modelo matematico
pseudohomogenéo acoplado a un modelo cinético confiable, asi como pardmetros de
permeacién y de transporte de calor desarrollados a través de experimentos por otros autores
con la finalidad de describir adecuadamente la mayoria de los fenGmenos presentes en el reactor.

En los resultados obtenidos, se observd que la dosificacion de oxigeno a través de una
membrana localizada en el interior del reactor, permite la obtencion de una selectividad hacia
etileno cercana al 90% sin la presencia de puntos calientes (zonas de incremento de temperatura)
en el reactor, que difiere del caso de la permeacidn a través de una membrana localizada en una
seccion externa donde el calentamiento del reactor se efecta manera menos efectiva. También

se demuestra que el aumento de la concentracion de oxigeno a través de la presion de
|



permeacion favorece las reacciones de oxidacion, disminuyendo la selectividad hacia etileno y
promueviendo la formacion de puntos calientes a lo largo del reactor. Finalmente, se analizo el
efecto de la permeacion de oxigeno sobre la fraccion de sitios en el catalizador y sobre la
produccidn anualizada utilizando diferentes presiones de dosificacion. Tales resultados reflejan
una produccion potencial de etileno a través de la DHO-Et en un reactor tubular con membrana
localizada en la seccion interna del tubo en el que se distribuye oxigeno. Por lo tanto, este reactor

es una alternativa prometedora de tecnologia emergente para la industria petroquimica.
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NOTACION

a Area de intercambio de calor/ Volumen de reactor, m™!

A, Logaritmo del factor pre exponencial, mmol/g_ h
At Area transversal del reactor , m?

By Pardmetro geométrico de la membrana, m?

Cp Calor especifico del fluido, kJ/(kg K)
D;; Coef. de difusién molecular del componente i en j, m?/s
D; Coef. de difusion de Bosanquet del componente j, m?/s

D;x Coef. de difusién de Knudsen del componente j, m?/s

d, Diametro de particula, m
d, Diametro del tubo, m
Ex Energia de activacion, kJ/mol
f Factor de friccion, adimensional
F; Flujo molar del componente j, mol/hr

G Densidad del flujo masico, kg/m?s

g, Factor de conversion, en sistema métrico =1

io Coef. convectivo de transferencia de calor, W/m?K
Jy Factor de Chilton-Colburn, adimensional

Jo, Flux de oxigeno, mol/hr m?

Ko Parametro geométrico de la membrana, m
K Constante de equilibrio de adsorcién, Pa™
ki

Constante de velocidad de reaccion, mmol/g_ h
L Longitud del reactor, m
m Orden de reaccion parcial para el oxigeno
Mg  Peso molecular promedio, g/gmol
Nu Numero de Nusselt, adimensional

P Presion total en el lado reaccion, Pa

Pr Numero de Prandtl, adimensional



AH;
AH,

AS,

Presion total de la coraza, Pa

Presion parcial del componente, Pa

Constante universal de los gases, kJ/mol K

Numero de Reynolds, adimensional

Velocidad de reaccion especifica, mmol/g_ hr

Selectividad, mol de etileno/mol de etano final

Temperatura de reaccion, K

Temperatura de alimentacion, K

Temperatura del bafio de sales, K

Temperatura de la coraza, K

Temperatura promedio, K

Coef. global de transferencia de calor (reaccion/ bafio de sales), kJ/m*hr K
Coef. global de transferencia de calor ( bafio de sales/Aire/O,), kJ/m?*hr K
Conversion, mol de etano inicial/mol de etano final

Rendimiento, mol etileno/mol de etano

Fraccion molar de la alimentacion

Longitud axial, m

Voltimenes de difusion para moléculas simples, cm?/mol

Letras griegas

Entalpia de reaccion especifica, kJ/mol
Entalpia de adsorcion estandar, kJ/mol
Entropia de adsorcion estandar, kJ/mol
Espesor de la membrana , m

Fraccion vacio m?/m]

Fraccion de sitios

Viscosidad del componente j, Pa's
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ax
bs

me

mt
mte
mti

tr

ta

Densidad del lecho, kgcat/m3

Factor de forma de la particula, adimensional

Subindices

Anulo de reaccion

Agente oxidante

Baio de sales

Membrana exterior
Membrana interior
Membrana tubular
Membrana tubular exterior
Membrana tubular interior
Tubo de reaccion

Tubo de alimentacion de agente oxidante
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INTRODUCCION

La necesidad del ser humano por satisfacer las carencias a las que se vio expuesto a lo largo de
los siglos, ha propiciado un excesivo uso, consumo Yy transformacion de los materiales
encontrados en la naturaleza, tanto renovables como no renovables. En este sentido, la
humanidad ha logrado desarrollar tecnologia de manera importante a partir de la revolucion
industrial en el siglo XVIII, aterrizando el conocimiento cientifico de manera aplicada y a su
vez generando mas y mejores formas de produccion. Dentro de esta evolucion
cientifica/tecnologica, la industria quimica ha sido un pilar importante para el bienestar social
produciendo una variedad de compuestos de alto valor agregado.

El etileno es uno de los compuestos de mayor valor agragado de la industria quimica, el cual
es un hidrocarburo insaturado con un doble enlace altamente reactivo. Esta materia prima tiene
un alto valor, ya que a partir de éste se generan una extensa variedad de productos y compuestos.
Por ejemplo el etilenglicol, el éxido de etileno, cloruro de vinilo, polietileno, etc, (Kirk et al.,
2004). El etileno es la olefina con mayor demanda a nivel mundial y se estima un crecimiento
anual de un 4% en los proximos afios (Darvishi et al., 2018; Markit, 2019). No obstante, los
procesos actuales para la produccion de etileno son de naturaleza endotérmica lo cual representa
un alto consumo energético, tales como la pirolisis de etano o nafta, el FCC (Cragueo catalitico
fluido) y la deshidrogenacion directa de etano, que por sus limitaciones termodindmicas se
favorecen a temperaturas superiores a los 800 °C, 500 °C y 700 °C; respectivamente.
Actualmente la pirolisis es el principal proceso para la produccién de etileno, sin embargo,
produce una gran variedad de reacciones secundarias, asi como la formacién de coque, lo cual
incrementa los costos de produccion debido a la complejidad de las operaciones de separacion
posteriores (Ghannadzadeh and Sadeqzadeh, 2016; Ren et al., 2008; Yancheshmeh et al., 2013).
Esto ha motivado a la comunidad cientifica e industrial a buscar alternativas de produccién de
etileno mas eficientes y con menor impacto ambiental; siendo la deshidrogenacién oxidativa de
etano (DHO-Et) uno de los procesos que mayor atencion ha recibido en los Gltimos afios (Cavani
et al., 2007; Cavani and Trifiro, 1995; Centi et al., 2001; Imai et al., 1987; Lopez Nieto et al.,
2008; McCain and Charleston, 1985; Michaels et al., 1970; Shi et al., 2017; Walker et al., 1995;
Zhu et al., 2014).

La DHO-Et es un proceso exotérmico el cual se puede llevar a cabo por debajo de los 500
°C con el uso de un catalizador adecuado. La formacion de coque se reduce debido a la presencia
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de oxigeno evitando la desactivacion del catalizador (Cavani et al., 2007). Sin embargo, existen
dos factores clave para lograr el desarrollo de esta tecnologia; por una parte el catalizador y por
otra el reactor. Dentro de la amplia gama de catalizadores (Au et al., 1999; Centi et al., 2001;
Desponds et al., 1993; Elbadawi et al., 2016; Gaffney and Mason, 2018; Grabowski, 2006;
Heracleous and Lemonidou, 2006; Klose et al., 2004; Luo and Wan, 1997; S et al., 2016; Zhu
et al., 2014), el 6xido mixto multimetalico a base de MoVTeNbO es uno de los sistemas mas
prometedores que se ha sido estudiado por diferentes grupos de investigacion. Esto se debe a su
alta selectividad hacia etileno y conversion de etano (Bhasin et al., 2001; Botella et al., 2005,
2004; Desponds et al., 1993; Garcia-Gonzélez et al., 2002; L6pez Nieto et al., 2008, 2003; Nieto
et al., 2004; Rahman et al., 2010; Valente et al., 2013, 2014). En relacion al reactor, es habitual
que las reacciones altamente exotérmicas se lleven a cabo en reactores de lecho empacado con
baja relacion de diametro de tubo a particula (di/dp) menor a 5 (Castillo-Araiza and Lopez-
Isunza, 2008), tal es el caso de la DHO-Et. En este sentido, se ha reportado el comportamiento
de este tipo de reactores con baja relacion de di/dp (Che-Galicia, 2016; Che-Galicia et al., 2015;
Lopez-Isunza, 1983). Sin embargo, este tipo de sistemas formacion de puntos calientes, los
cuales favorecen la produccién de oxidos de carbono disminuyendo la selectividad hacia el
etileno.

Una de las alternativas para mejorar dicho comportamiento en este tipo de reactor, es
mediante el uso de membranas para dosificar la alimentacion del oxigeno e incrementar la
selectividad hacia etileno reduciendo la cantidad de calor generado a partir de las oxidaciones
totales (Chalakov et al., 2007; Hsieh, 1996; Rodriguez et al., 2010; Téllez et al., 1997; Wei et
al., 2013). Algunos trabajos reportan ciertas ventajas en el uso de reactores de membrana con la
finalidad de mejorar la selectividad del producto deseado y reducir la formacion de puntos
calientes dentro del reactor, los cuales estudiaron diferentes compuestos, como el etano
(Coronas et al., 1995), propano (Pantazidis et al., 1995; Ramos et al., 2000), butano (Téllez et
al., 1997) y anhidrido maleico (Pedernera et al., 2000). Por lo tanto, en este trabajo se propone
alimentar oxigeno de manera distribuida a lo largo de un reactor de lecho fijopara determinar su

comportamiento bajo diferentes condiciones de operacion.
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CAPITULO

Antecedentes

Resumen
En este capitulo se realiza una revision bibliografica sobre los principales temas que aborda esta
investigacion. Primero se proporciona una introduccion de la produccion de etileno en México,
exponiendo los procesos utilizados en la actualidad para la produccion de este compuesto.
Posteriormente, se describe la reaccion de DHO-Et y las caracteristicas que ofrece como una
alternativa para producir etileno, asi como el catalizador mas prometedor y su modelo cinético
para llevar a cabo el desarrollo del proceso. Ademas, se realiza una descripcién de las
membranas, su clasificacién y propiedades para su posible implementacién en la operacién de
la DHO-Et. También se menciona la importancia de los parametros de transferencia de calor
utilizados para el comportamiento del reactor de lecho fijoa escala industrial. Finalmente, se
presentan diferentes modelos matematicos utilizados para esta reaccion, asi como los

rendimientos de etileno.



1.1- ETILENO

El etileno es un compuesto organico el cual forma parte de la familia de los hidrocarburos
insaturados, cuya formula quimica es C2Ha. Su estructura quimica se caracteriza por la union de
dos carbonos a través de un doble enlace. Es un gas incoloro de olor agradable, se inflama
facilmente al acercarse a una fuente de calor y en presencia de oxigeno, altamente soluble en
éter y alcohol y ligeramente soluble en agua (Primo YUfera, 1996; Westermann V., 1987).

Actualmente este compuesto es de alta importancia para la industria quimica y petroquimica,
ya que se utiliza como materia prima para diversos procesos que generan compuestos quimicos
de alto valor, por ejemplo, el 6xido de etileno, el policloruro de vinilo, etilenglicol, etanol,
polietileno de baja y alta densidad, entre otros (ver Figura 1.1) (Darvishi et al., 2018). Varios
estudios (Amghizar et al., 2017; Gaffney and Mason, 2018) reportan que la produccion global
de etileno fue de aproximadamente 179 MT (Millones de toneladas) en el 2018 y se espera que
su produccion aumente de un 3 — 4% por afio en los préximos cinco afios (Markit, 2019).

En México, PEMEX posee algunos complejos petroquimicos de alto impacto en la
produccion de etileno, como lo son el Complejo Petroquimico Morelos y La Cangrejera
ubicados en el sureste del pais, los cuales cuentan con una capacidad de produccién de 2,866 y
2,563 miles de toneladas anuales, respectivamente. A su vez, la Secretaria de Energia
(Petroquimicos, 2017), reporta que en el primer cuatrimestre del 2017 la produccion de etileno
en dichos complejos fue de 0.78 y 0.87 miles de toneladas diarias. Por otra parte la planta
petroquimica “Etileno XXI” ubicada también en el sureste mexicano, es la mayor creada en
América Latina, con una capacidad de produccion instalada de 1 millon 50 mil toneladas anuales
de etileno (IDESA, 2011). En conjunto estas cifras posicionan a México como el segundo pais

de América Latina en produccidn de etileno, superado solo por Brasil.
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Figura 1.1.-Diagrama que muestra los principales productos intermedios y finales derivados de las reacciones
quimicas aplicadas al etileno (Markit, 2019)
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1.2- PROCESOS PARA LA PRODUCCION DE ETILENO

En la actualidad el etileno se produce en su mayor parte por el proceso de pirdlisis de
hidrocarburos o también conocido como craqueo térmico de hidrocarburos. Sin embargo,
existen otras rutas a través de las cuales se genera etileno en proporciones menores. A

continuacidn se describen los procesos existentes para la produccion de etileno.

1.2.1.- Pirolisis o Craqueo Térmico

La pirolisis o craqueo térmico es el proceso mediante el cual ocurre un rompimiento de
moléculas de gran tamarfio para transformarse en otras de menor peso molecular en ausencia de
oxigeno (Klug, 2012). Actualmente este proceso es el mas importante y de mayor uso para la
produccion de etileno en la industria, el cual produce cerca del 85% de las olefinas consumidas
en el mundo (Ren et al., 2008; Sadrameli, 2016), siendo el etileno el compuesto principal.

Las materias primas utilizadas generalmente para este proceso son el etano y algunas
fracciones livianas y pesadas como la nafta y el petréleo (Centro de Informacion Tecnologica
(Chile), 1994); lo cual permite obtener diferentes porcentajes de productos como se observa en
la Tabla 1.1.

Tabla 1.1.- Distribucion de los productos de pir6lisis para diferentes materias primas (Centro de Informacion
Tecnolégica (Chile), 1994)

Materia Prima

Etano Propano n-Butano Gasolinas Gasoil
Productos (%0)

Etileno 81.6 46.9 445 42.3 22.4
Propileno 2 18.7 17.2 15.9 11.6
Butadieno 3 2.9 4.4 4.7 4.9
Aromaticos 1 4 4.5 8.3 10.6

El proceso de pirdlisis que utiliza como materia prima el etano, consiste en alimentar etano
fresco y una mezcla de vapor de agua y gases de reciclo a un horno para su calentamiento a una

temperatura aproximada de 830 — 860 °C (Centro de Informacion Tecnologica (Chile), 1994;



Yancheshmeh et al., 2013), donde ocurren de manera general las siguientes reacciones (Lopez
Cabanes et al., 1989):

1. RupturadeenlacesC -C
Cm+nH2(m+n)+2 red CmHZm + CnH2n+2 (1-1)

2. Deshidrogenacion

CoHapsz 2 CpHyy + Hy (1.2)

Posteriormente los productos de reaccion se conducen a una serie de etapas donde se enfrian
hasta una temperatura cercana a los 600 °C, para que de manera consecutiva ingresen a un
dispositivo de apagado reduciendo la temperatura de la mezcla drasticamente. De manera
secuencial los gases se introducen a una serie de etapas de compresion (7 — 14 atm) pasandose
por un lavado alcalino para remover las impurezas &cidas que pueden contener. Finalmente, la
mezcla gaseosa se hace pasar por una torre de secado donde se elimina el contenido de humedad,
los gases restantes entran a una serie de columnas de separacion para obtener los productos en
su mayor pureza (Centro de Informacion Tecnolégica (Chile), 1994; Yancheshmeh et al., 2013).
Por otra parte, el proceso de pird6lisis con nafta o alguna otra fraccion del petroleo es similar al
procedimiento descrito para el craqueo del etano, variando en las condiciones de reaccion a las
cuales opera la etapa del calentamiento de la materia prima, ya que se vaporiza con vapor
sobrecalentado en una relacion 1/1 y se calienta en los hornos hasta una temperatura cercana a
los 1000 °C. Posteriormente los productos de reaccion se enfrian en otra seccién a una
temperatura mucho mas baja (350 °C), para impedir la propagacion de reacciones secundarias
(Haribal et al., 2017).

Sin embargo, a pesar de que el proceso de craqueo térmico hoy en dia permite obtener la
mayor parte de la produccion de etileno. Este presenta baja eficiencia térmica por la deposicion
de coque en el interior de los hornos, un rendimiento hacia etileno afectado por la cantidad de
reacciones secundarias involucradas, costos de produccién elevados debido a la dificultad de
separacion y generacion de subproductos contaminantes (COx, NOx). Los factores anteriores
sumados al consumo energético reportado (27 — 31 GJ/ton etileno) (Haribal et al., 2017; Ren et
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al., 2008, 2006), hacen de este proceso uno de los que requieren mayor capital de inversion y
costos de produccién de los que existen dentro de la industria quimica.

1.2.2.- Fluid Catalytic Cracking (FCC) o Craqueo Catalitico Fluidizado

El craqueo catalitico fluidizado o (Fluid Catalytic Cracking, FCC) es un proceso mediante el
cual se descomponen moléculas grandes o de alto punto de ebullicién, utilizando un catalizador
solido (principalmente una zeolita, Z30, 2280, Z1500) que se fluidiza para generar productos
con moléculas més pequefias de mayor valor agregado (Dalgleish et al., 2007; Duda et al., 2018;
Jarullah et al., 2017; Usman et al., 2017). A través de este proceso se obtiene la mayor parte de
la gasolina que se utiliza en el mundo, asi como también gaséleo, aceites ligeros, gas licuado de
petroleo, gas seco (mezcla de metano, etileno, propileno e hidrégeno, entre otros) y coque
(Dalgleish et al., 2007; Jarullah et al., 2017; Sadeghbeigi, 2012).

Los componentes principales de una unidad de FCC son:

1. Sistema de precalentamiento
2. Riser

3. Regenerador

En el sistema de precalentamiento se eleva la temperatura de la materia prima mediante una
serie de intercambiadores de calor en un rango de 372 a 540 °C. Posteriormente se transporta al
reactor, donde se llevan a cabo las reacciones de craqueo (endotérmicas) con un tiempo de
contacto entre la alimentacion y el catalizador de entre 2 a 10 segundos. Los gases obtenidos
son extraidos por la parte superior del reactor y canalizados a la seccion de fraccionamiento y
estabilizacion, mientras que el catalizador desactivado se dirige a la seccién de regeneracion
donde se trata térmicamente para eliminar el contenido de coque y consecutivamente
reintegrado a la seccidn de reaccion (Dalgleish et al., 2007; Jarullah et al., 2017; Sadeghbeigi,
2012).

No obstante, aunque el etileno es uno de los compuestos obtenido a través de este proceso,
se ha reportado que la cantidad de gas seco producido puede representar de un 3 a un 6% en
peso de los productos totales, cifras que no son capaces de satisfacer la demanda mundial de

etileno que actualmente predomina (Cavani et al., 2007; Wang et al., 2017).



1.2.3.- Deshidrogenacion catalitica directa

La palabra deshidrogenacion hace referencia a la reaccion que se lleva a cabo al remover
hidrogeno de una molécula, principalmente un alcano (Grabowski, 2006; Jesus et al., 2011;

Primo Ydfera, 1996), de acuerdo a la siguiente ecuacion:

CnH2n+2 pmd CnHZn + HZ (1'3)

Esta reaccion es altamente endotérmica, favoreciéndose a temperaturas elevadas (cerca de
los 800 °C), para favorecer el rompimiento de los enlaces carbono-hidrégeno. De manera
general las reacciones de deshidrogenacion presentan las siguientes limitaciones propuestas por
Grabowski 2006:

1. Restricciones termodindmicas sobre la conversién del alcano y la selectividad hacia el

alqueno.

2. Presencia de reacciones secundarias

3. Formacidn de coque y constante desactivacion del catalizador

4. Alto consumo energético

Para el caso especifico de la deshidrogenacion del etano, varios estudios han reportado que
este proceso no es muy factible debido a que genera un bajo rendimiento hacia etileno y por lo
tanto la temperatura debe incrementarse. Sin embargo, este hecho trae como resultado la
formacion de coque, un incremento de la presion de operacién y una disminucion en la
selectividad global (Van Goethem et al., 2007).

1.3- DESHIDROGENACION OXIDATIVA CATALITICA DE ETANO

Con el paso de los afios, la comunidad cientifica e industrial se han dado a la tarea de buscar
nuevas alternativas para la produccion de etileno, lo cual se debe a la creciente demanda de este
compuesto y a los diferentes aspectos que los actuales procesos presentan respecto a los costos
de produccién, niveles de consumo energético, rendimientos hacia etileno y problemas
ambientales; lo que ha generado un interés por estudiar una ruta potencialmente efectiva para
producir etileno (DHO-EY).

Este tipo de reaccion comenzo a estudiarse aproximadamente a partir de 1978 (Burch et al.,
1993; Cavani et al., 2007; Cavani and Trifird, 1995; Centi et al., 2001; Imai et al., 1987; L6pez

Nieto et al., 2008; McCain and Charleston, 1985; Michaels et al., 1970; Shi et al., 2017; Walker
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et al., 1995; Wilson et al., 1978; Zheng et al., 2008; Zhu et al., 2014), para diferentes alcanos
ligeros (propano, butano); siendo el isobuteno uno de los primeros compuestos sintetizados a
través de esta ruta (Cavani and Trifiro, 1995; Jesus et al., 2011). En los ultimos afios las
investigaciones se han enfocado en la DHO-Et, logrando avances en la formulacion de

catalizadores especificos para el desarrollo de esta reaccion.

1.3.1.- Caracteristicas termodinamicas de la reaccion

La deshidrogenacion oxidativa se lleva a cabo en presencia de un aceptor de hidrégeno, como
lo es el oxigeno molecular. Esta caracteristica le proporciona al proceso la facilidad de superar
los principales problemas técnicos de la deshidrogenacién directa (Cavani and Trifiro, 1995).
La introduccidn de un agente oxidante permite, como su hombre lo indica, oxidar el hidrégeno
que se genera como producto de reaccion de la deshidrogenacion. Ademéas como beneficio
adicional, el uso industrial del oxigeno representa un bajo costo y genera un minimo impacto
ambiental (Grabowski, 2006).

Tabla 1.2.- Propiedades termodindmicas a temperatura estandar para la reaccion principal de DHO y reacciones
secundarias

Reaccion AH° a AG°a25°C
25°C (kJ/mol) (kd/mol)
1
C2He(g) +5 02(g) = C2Hagg) + H20(y) -104.86 -127.710
7
C2Hg(g) +5 02(g) = 2C05g) + 3H,0 ) -1427.82 -1462.386
5
CaHeg) +5 02(g) = 2€0(g) +3H20(y) -861.84 -1006.083
C2Hyg) + 3035 — 2C03g) + 2H50 ) -1322.96 -1283.976
CyHy(g) + 2025 — 2C0 4 + 2H;0 4 -756.98 -851.491

En la Tabla 1.2 se muestra la termodinamica de la reaccion principal de DHO-Et y las
reacciones secundarias de oxidacion. Como se puede observar, todas las reacciones que
comprenden la deshidrogenaciéon oxidativa son de naturaleza exotérmica. Sin embargo, la
reaccion principal es la que presenta el menor valor de entalpia de reaccion, respecto a las

reacciones secundarias. Por lo tanto, las reacciones secundarias representan una aportacion de
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calor muy importante durante la DHO-Et, las cuales pueden generan un efecto sobre la
produccion de etileno. Por otra parte, el cambio de la energia libre de Gibbs indica que todas las
reacciones tienden a ser termodinamicamente viables debido a que pueden alcanzar un estado
energéticamente estable, no obstante, las reacciones de oxidacion presentan valores numericos
mayores de energia, lo que demuestra que tales reacciones tienden a ser mas estables que la

reaccion de formacion de etileno.

1.3.2.- Tipos de catalizadores utilizados para la deshidrogenacion oxidativa de etano

En gran medida, el desarrollo de la tecnologia para la aplicacién de la DHO-Et ha consistido en
la creacion de un sistema catalitico que permita obtener altas selectividades y buenos
rendimientos hacia el etileno. Estos sistemas se pueden resumir en dos grupos (Cavani and
Trifirgd, 1995; Chalakov et al., 2009; Grabowski, 2006):

1. Catalizadores basados en iones y o0xidos alcalinos y alcalinotérreos.

2. Catalizadores a base de 6xidos de metales de transicién reducibles

Una de las caracteristicas principales de los sistemas cataliticos del primer grupo, consiste en
que muestran una selectividad del 30 — 32% de la reaccion hacia el etileno a temperaturas
superiores a los 600 °C para formar radicales etilo que reaccionan posteriormente en la fase
gaseosa (Cavani and Trifiro, 1995; Grabowski, 2006). Otros estudios han reportado que la
selectividad de estos sistemas cataliticos mejora cuando se utilizan compuestos clorados en la
mezcla de alimentacion o cuando el catalizador se encuentra dopado con halégenos; se cree que
los radicales halogenuros generan una modificacion en la superficie del catalizador que favorece
la descomposicién homogénea de la molécula de etano para generar los radicales etilo. Sin
embargo, el uso de compuestos halogenados genera un efecto no deseado en el equipo, ya que
acelera el proceso de corrosion del mismo y su recuperacion genera un costo adicional (Burch
et al., 1993; Cavani and Trifiro, 1995; Grabowski, 2006; Wilson et al., 1978). En otros estudios
se han propuesto diferentes formulaciones de sistemas cataliticos que permiten alcanzar
rendimientos hacia etileno, superiores al 30%, sin embargo son activos a temperaturas
superiores a los 600 °C (Au et al., 1999; Burch et al., 1993; Cavani and Trifiro, 1995;
Grabowski, 2006; Luo et al., 1997; Luo and Wan, 1997; Michaels et al., 1970; Védrine and
Fechete, 2016; Zhao et al., 2010).



Por otra parte, los catalizadores a base de 6xidos de metales de transicion han demostrado
que son altamente activos, produciendo etileno con buen porcentaje de selectividad a
temperaturas relativamente menores en comparacion con los sistemas cataliticos de metales
alcalinos y alcalinotérreos (Cavani and Trifiro, 1995; Grabowski, 2006). Estos catalizadores
siguen siendo objeto de diferentes estudios y pruebas para comprender el mecanismo a través
del cual ocurre la deshidrogenacion oxidativa, asi como para establecer las diferentes
combinaciones de elementos y compuestos participes en la formulacion del catalizador. Se ha
reportado que los 6xidos mixtos de Mo, V y Nb son activos en la oxidacion a temperaturas
cercanas a los 400 °C presentando una selectividad al etileno superior al 80%. También se ha
reportado que mezclas de 6xidos de vanadio dopados con diferentes metales (Co, Ni, Cr, Al,
Sn) presentan selectividades favorables para etileno (Bondareva et al., 2015; Cavani and Trifiro,
1995; Grabowski, 2006; Heracleous and Lemonidou, 2005; Sadrameli, 2016; Veédrine and
Fechete, 2016). Sin embargo, existen distintos factores que influyen en la selectividad y
actividad del catalizador como el tiempo de reaccion, la composicion de la mezcla de
alimentacion y la temperatura de reaccién. Por lo tanto, actualmente se siguen desarrollando
sistemas cataliticos de esta naturaleza (0xidos de metales de transicion), los cuales permitan

obtener los mejores resultados de conversion de etano, selectividad y rendimiento hacia etileno.

1.3.2.1- Catalizador 6xido mixto multimetalico MoV TeNbO

Dentro del segundo grupo de catalizadores sintetizados para desarrollar la DHO-Et, se
encuentran los éxidos metalicos binarios y los éxidos metalicos ternarios y cuaternarios (Botella
et al., 2004; Desponds et al., 1993; Karim et al., 2003; L6pez Nieto et al., 2010; Osawa et al.,
2000; Xie et al., 2005). Dentro de este grupo, el 6xido mixto multimetalico MoVTeNbO
presenta una alta actividad catalitica y buen rendimiento hacia etileno por debajo de los 500 °C.
En 1978 Wilson et al., publicé un estudio en el cual se analizaban oxidos mixtos de molibdeno
y vanadio en conjunto con una variedad de metales (Ti, Ta, Cu, W, Fe, Nb, Mn) con los cuales
se observo que el oxido MoVND presentaba una conversion de etano cercana al 50% a una
temperatura aproximada de 400 °C. Posteriormente, en 1985 James H. McCain et al., reportaron

un procedimiento para llevar a cabo la DHO-Et a etileno a baja temperatura (350 -400 °C)
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utilizando un catalizador de 6xido de Mo, V, Nb, Sb y un metal de los grupos A o B de la tabla
periddica; siendo el Te uno de los metales evaluados (McCain and Charleston, 1985).

Varios trabajos (Botella et al., 2004, 2001; Garcia-Gonzalez et al., 2002; Lopez Nieto et al.,
2003; Ueda et al., 2002; Valente et al., 2014; Védrine and Fechete, 2016) se han enfocado en
investigar las caracteristicas del catalizador MoV TeNbO para poder explicar de qué forma se
Ileva a cabo la DHO-Et. Demostrando que las condiciones de preparacion del catalizador tienen
un efecto directo sobre la incorporacion de los diferentes metales presentes en la formulacion y
proponiendo a partir de sus observaciones la existencia de dos fases cristalinas a las que
denominan M1y M2, (ver Figura 1.2) (Botella et al., 2004). Estas fases presentan estructuras
del tipo ortorrémbica y hexagonal, respectivamente, que contenian los cuatro elementos
metalicos. Se ha sugerido que la fase M1 estd compuesta por una estructura cristalina
ortorrombica, Te2M200s7 (M = Mo, V, Nb) que esté relacionada con la activacion del alcano y
que contiene los sitios mas activos y selectivos para la DHO-Et, mientras que la M2 esta
compuesta por una combinacion de estructuras pentagonales, hexagonales y heptagonales
Teo33MOz33 (M = Mo, V, Nb) y que es la fase que se relaciona con la alta selectividad hacia los
productos de oxidacion total (Botella et al., 2005, 2004; Che-Galicia, 2016; Millet et al., 2002;
Valente et al., 2014).

Figura 1.2.- Estructuras cristalinas propuestas para el catalizador MoV TeNbO: a) fase M1 (Te2M20057) y b) fase
M2 (Te0.33M03.33) (Che-Galicia, 2016)
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En ambas fases el contenido de oxigeno no se define con precision debido a que puede variar
segun el nivel de sustitucion de los cationes del Mo por los cationes de V' y Nb y por el nimero
de oxigenos coordinados a los a&tomos de Te y el estado de oxidacién de los cationes de Te;
siendo este Ultimo metal, el elemento clave para la cristalizacion de las fases (Millet et al., 2002).
También se ha reportado que este tipo de catalizadores presentan alta selectividad hacia etileno
en el orden del 90% y valores de conversion de etano cercanos al 50% (Botella et al., 2004;
Che-Galicia, 2016; Valente et al., 2013).

1.3.2.2- Modelo cinético para la deshidrogenacion oxidativa sobre el catalizador
MoVTeNbO

En lo que respecta a la reaccion de DHO-Et, algunos investigadores han tratado de proponer
modelos cinéticos para explicar el mecanismo de reaccion (Chalakov et al., 2009; Heracleous
and Lemonidou, 2005; Kao et al., 1994; Khan et al., 2017; Klose et al., 2004; Oyama et al.,
1990; Shi et al., 2017; Valente et al., 2013; Védrine and Fechete, 2016). De manera particular

Che-Galicia, 2016, desarroll6 tres modelos cinéticos basados en los siguientes formalismos:

1. Langmuir-Hishelwood-Hougen-Watson (LHHW)
2. Eley-Rideal (ER)
3. Mars van Krevelen (MvK)

Para el desarrollo de estos modelos, se realizaron una serie de experimentos donde se utilizd
un lecho catalitico de 0.60 g, con un tamafio promedio de particula de 150 um. Se alimentaron
al reactor una mezcla de etano (o etileno), oxigeno y nitrégeno con distintas composiciones. En
el primer grupo de experimentos se vario la temperatura en un intervalo de 400 a 480 °C y el
espacio velocidad en un intervalo de 23 a 70 gcat h/moletano, mientras la presion parcial de entrada
del etano ,oxigeno y nitrégeno se mantuvo constante en 7, 5.5 y 65.6 kPa, respectivamente. El
segundo grupo de experimentos se realizé a 440 °C y se vario la presion parcial de entrada de
etano, mientras la del oxigeno se mantuvo constante, y se realiz6 también de manera inversa. El
ultimo grupo de experimentos se realizé alimentando etileno en lugar de etano a las mismas
condiciones de operacion utilizadas en el segundo conjunto de experimentos (Che-Galicia,
2016).

En la primera reaccion (r1) el etileno se forma a traves de la deshidrogenacion oxidativa:
12



1 14
CoHe(g) 5 02g) = CoHaq) + H20(g) (1) a4

En la segunda y tercera reaccion (r2 y ra) el etano reacciona con el oxigeno para generar los

oxidos de carbono y agua:

7 15
CoHeg) +5 029y = 2C0(q) + 3H;0(g) (1) (1.5)

> 16
CoHe(g) 5 02(g) = 2C0(g) + 3H,0¢)  (13) (10)

El etileno producido se oxida generando dioxido de carbono (rs), monoxido de carbono (rs)

y agua:
CoHaggy + 30205 — 2C04¢5) + 2H, 00y (14) (1.7)

CoHag) + 205g) = 2C0(g) + 2H,0¢g)  (75) (1.8)

El modelo LHHW supone un solo tipo de sitios activos en el catalizador (Che-Galicia, 2016),
adsorcion competitiva entre los reactivos y productos por los sitios activos, y adsorcién
disociativa del oxigeno. Los pasos de reaccion son superficiales, se llevan a cabo rapidamente
y son las etapas controlantes; mientras que las reacciones de adsorcion y desorcidn se encuentran
en quasi-equilibrio. En el caso del mecanismo ER se plantea que los Unicos componentes
adsorbidos en los sitios activos son el oxigeno y el agua, llevandose a cabo la adsorcion del
oxigeno de manera disociativa, mientras que la del agua es asociativa. También se supone que
el etano reacciona desde la fase gas sin adsorberse, que los pasos de reaccién superficiales se
llevaban a cabo rapidamente y son las etapas controlantes; mientras que las reacciones de
adsorcion y desorcidn se encuentran en quasi-equilibrio. EI mecanismo MvK considera que la
reaccion se lleva a cabo a través de ciclos oxido-reduccion, donde el oxigeno de la red cristalina
se restaura con el oxigeno de la fase gas.

Para poder seleccionar el modelo cinético que mejor representa la reaccién de DHO-Et a
etileno sobre el catalizador MoVTeNbO, se estimaron los parametros cinéticos con la finalidad
de comprobar que dichos resultados fueran capaces de representar los fendmenos fisicoquimicos
de manera adecuada, ademéas de ser estadisticamente significativos (Che-Galicia, 2016). Se
realiz6 una comparacién entre los flujos obtenidos de manera experimental para cada
componente en el reactor, con los flujos obtenidos a través de la solucion de los modelos. Se
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observé que los formalismos LHHW y ER fueron los que mejor representaron los resultados
experimentales, con un margen de error menor al 10%, mientras que la estimacién de los
parametros cinéticos generados para cada modelo resultd ser mejor para el modelo ER, que tuvo
un ajuste dentro del intervalo del 95% de confianza.

El criterio de informacion bayesiano (BIC) se utilizé para seleccionar el mejor modelo entre
los formalismos LHHW y ER, el cual permitié demostrar que el modelo ER presentaba mejor
ajuste respecto a los datos experimentales que el modelo de tipo LHHW. De esta manera, a
través de los criterios estadisticos y experimentales se considerd que el mejor modelo cinético
que representaba al proceso DHO-Et sobre el catalizador 6éxido mixto multimetélico
MoVTeNbO fue el modelo ER; el cual se presenta a continuacion (Che-Galicia, 2016). Las

ecuaciones 1.9 — 1.13 expresan las velocidades de reaccion

11 = kiDc,us00 (1.9)
T2 = kzpczﬂﬁglz (1.10)
r3 = k3pC2H6HgIS (.11)
Ty = k4pCZH49(r)n4 (112)
Ts = kspczHAﬁ(r)ns (1.13)
El balance global de la ecuacion de sitios se representa a través de la ecuacion 1.14:
0.+ 60 + 640 =1 (1.14)

Las ecuaciones 1.15 y 1.16 definen la fraccion de sitios ocupados por el oxigeno y el agua:

2 (1.15)
60 = (KOZPOZ)ZG*
HHZO = (KHZOPHZO)Q* (116)

La ecuacion de sitios activos que resulta de la combinacion de las ecuaciones 1.14, 1.15y
1.16 es:

1
9, = (1.17)

1
1+ (Kozpoz)z + KHZOPHZO
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1.4- MEMBRANAS

Se puede definir a una membrana como una fase permeable 0 semipermeable que normalmente
se encuentra en forma de pared delgada, hecha de una variedad de materiales que van desde
solidos inorganicos hasta diferentes tipos de polimeros (Sanchez Marcano and T. Tsotsis, 2002).
La funcion de la membrana es controlar el intercambio de materiales entre dos fases fluidas
adyacentes, para ello la membrana actia como una barrera, que separa las diferentes especies
controlando su velocidad relativa de transporte a través de si misma (Sanchez Marcano and T.
Tsotsis, 2002; Wei et al., 2013). Esta accidn genera como resultado que una de las corrientes se
encuentre enriquecida de uno de los componentes de interés, mientras que la otra corriente se
agote del mismo. Los procesos de transporte a través de la membrana son el resultado de una
fuerza impulsora, a la que se le puede asociar un gradiente de presion, temperatura,
concentracion, potencial eléctrico, etc.

Para efectuar la separacion de las mezclas, las membranas dependen de dos parametros: 1)
la permeabilidad y 2) la selectividad. La permeabilidad se define como el flujo (molar o
volumétrico) por unidad de area de membrana a través del grosor de la membrana y del tipo de
fuerza impulsora, mientras que la selectividad se caracteriza por ser la capacidad de la
membrana para separar dos especies moleculares dadas y que se define como la relacion de las
permeabilidades individuales para las dos especies (Sanchez Marcano and T. Tsotsis, 2002).

1.4.1.- Clasificacion de las membranas

De manera general las membranas se clasifican de acuerdo al tipo de material de la capa
permeselectiva en organicas, poliméricas, inorganicas, metalicas y de carbén, entre otras. El tipo
de material utilizado en su fabricacion depende del proceso de separacion deseado, la
temperatura de operacion, la fuerza impulsora utilizada en la separacion, la permeabilidad y
selectividad requeridas y de los requisitos de estabilidad térmica y mecanica. En aplicaciones
donde se combina el proceso de reaccion con el de separacion, la membrana debe presentar
estabilidad a las condiciones de reaccién (Ismail and David, 2001; Sanchez Marcano and T.
Tsotsis, 2002).

Existen aplicaciones donde las membranas poliméricas u organicas no funcionan

adecuadamente, por ejemplo a temperaturas elevadas o donde se utilizan altos esfuerzos

15



mecénicos, siendo las membranas inorganicas recomendadas para este tipo de ambientes

especificos.

1.4.1.1- Membranas inorgénicas

Este tipo de membranas tuvo su desarrollo antes de 1945, sin embargo su aplicacion principal

fue para fines militares o nucleares. A principios de 1980 se comenz0 a usar con fines mas

generalizados mejorando sus propiedades para ser utilizadas de manera industrial (Ismail and

David, 2001). Las membranas inorganicas se han clasificado en dos categorias principales en

funcion de su estructura: 1) Membranas inorgéanicas porosas y 2) Membranas inorganicas densas

(no porosas), segun se muestra en la Figura 1.3. Ademas las membranas inorganicas porosas se

pueden dividir en dos categorias atendiendo a sus caracteristicas micro estructurales, siendo

estas asimétricas y simétricas (Hsieh, 1996).

Estructura de las membranas

Inorganicas

l

|

aleaciones)

- Niquel

Densas

- Metales (Paladio, plata y sus

- Electrolitos sélidos (Zirconia)

Porosas
- Oxidos (Alumina, Titania, Circonio)
- Carbon
- Vitreas (Silica)
- Metalicas
- Zeolitas
Asimétrica Simétrica

Figura 1.3.- Clasificacion de las membranas inorganicas
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Las membranas porosas con poros de méas de 0.3 nm generalmente funcionan como tamices
para moléculas y particulas grandes. Membranas vitreas, metélicas, de alimina, de circonio, de
zeolitas y de carbono se utilizan comercialmente como membranas porosas. Por otra parte, las
membranas densas estan hechas de paladio y sus aleaciones, plata, niquel y circonio, utilizadas
principalmente para separacion de componentes gaseosos Y el transporte se produce a través de
particulas cargadas; sin embargo este tipo de membranas tienen una aplicacion industrial
limitada debido a su baja permeabilidad en comparacion con las membranas inorganicas

porosas.

1.5.- PARAMETROS DE TRANSPORTE DE CALOR EN REACTORES DE LECHO
FIJO

El estudio del transporte de calor en reactores de lechos fijos es de gran importancia. Sin
embargo, estos estudios presentan un grado de complejidad sobre todo cuando las reacciones
son altamente exotérmicas o endotérmicas. Los reactores de lecho fijo son sistemas complejos
para los cuales no existe un modelo detallado que explique en su totalidad la cantidad de
fendmenos de transferencia de calor que se pueden llevar a cabo. Uno de los entornos mas
habituales para efectuar el estudio de la transferencia de calor, es en ausencia de reaccion
quimica con la finalidad de observar el desarrollo de los fenémenos de calor sin la intervencion

de los efectos generados por la reaccion quimica.

Para la determinacion de los coeficientes de trasferencia en los lechos empacados es
necesario conocer los diferentes mecanismos de transferencia de calor que existen en este. Estos
han sido estudiados en trabajos anteriores (Che-Galicia, 2016; Yagi and Kunii, 1957) y se

presentan a continuacion:

a) Conduccion a través del sélido: El calor se transmite a través de la superficie de la
particula con mayor temperatura hasta la de menor temperatura, es decir del centro del
lecho a la pared del tubo, paralelo a la direccion de flujo de calor del fluido (Che-Galicia,
2016; Yagi and Kunii, 1957).

b) Transferencia de calor a través de la superficie de contacto del solido: Este tipo de
mecanismo depende de la conductividad del material y de las areas de contacto entre las

particulas. Este fendmeno depende de la forma de empacamiento de las particulas sélidas
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y de la geometria de dicha particula, siendo mayor en particulas donde exista una mayor
area de contacto entre las mismas (Che-Galicia, 2016; Yagi and Kunii, 1957).

¢) Conduccion a través de la pelicula de fluido cerca del punto de contacto sélido-solido:
Se asume que existe una pelicula entre dos particulas que se mantiene a una temperatura
promedio entre estas, por lo que la transferencia de calor ocurre de la particula de mayor
temperatura a la de menor (Che-Galicia, 2016; Yagi and Kunii, 1957).

d) Conduccion dentro del fluido: Se tiene conocimiento de que si el nimero de Reynolds
de particula es superior a 40, este fendmeno es insignificante en comparacion con la
transferencia de calor por mezclado turbulento (Che-Galicia, 2016; Yagi and Kunii,
1957).

e) Transferencia de calor por mezclado turbulento: Mecanismo de trasferencia radial que
presenta mayor contribucion en el lecho fijo, atribuido al grado de mezclado y chogue
de las moléculas del fluido que circulan a través del lecho (Che-Galicia, 2016; Yagi and
Kunii, 1957).

Todos los fendmenos anteriores, se agrupan en los pardmetros de transferencia de calor
efectivos, definidos como la conductividad térmica radial (ker) y el coeficiente de
transferencia de calor en la pared (hw). La importancia de calcular dichos parametros radica
en la certeza de los resultados que se generan cuando son utilizados para determinar el
comportamiento de la temperatura dentro del reactor; por lo que obtener valores adecuados
de dichos parametros permite obtener un grado de confianza en aplicaciones posteriores.
Che-Galicia, 2016, estimd los pardmetros de transferencia de calor en un reactor a escala
industrial incorporando los efectos de la hidrodindmica dentro del mismo.

Para ello utilizé datos obtenidos a partir de las observaciones de temperatura en la direccién
axial y radial. Los parametros obtenidos debido a este trabajo, permitieron obtener un ajuste
adecuado de los perfiles de temperatura para el reactor, que se comprobd de manera

experimental.
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1.6- MODELADO DE REACTORES CATALITICOS PARA LA
DESHIDROGENACION OXIDATIVA DE ETANO A ETILENO

El modelado matematico es una herramienta que permite la solucion de problemas complejos a
través de la representacion de un fendmeno de estudio por medio de un modelo matematico que
contiene variables y parametros con la finalidad de obtener informacion que permita entender
y/o comprender el proceso (Kishurim et al., 2013). Esta herramienta ha sido parte en la mayoria
de las disciplinas de la ciencia, siendo la ingenieria quimica una de ellas; ya que a través del
desarrollo de modelos es posible explicar los fendmenos que ocurren en los diferentes procesos.

Dentro de la ingenieria quimica, una de las areas en las cuales el modelado tiene un alto
impacto es la ingenieria de reacciones, ya que es importante proporcionar el conocimiento
necesario sobre el desarrollo de las reacciones quimicas y la dependencia de las diferentes
variables con las que tienen relacién. Esto con la finalidad de entenderse, controlarse y en la
medida de lo posible optimizarse generando un impacto en variables como la productividad,
seguridad operacional y calidad. En la actualidad no existe en operacién un reactor a escala

industrial en el cual se desarrolle la DHO-Et, por lo que se trabaja en el disefio del reactor.

1.6.1.- Tipos de modelos para reactores de lecho fijo

Los reactores cataliticos de lecho empacado son aquellos equipos que ponen en contacto una
corriente de fluido con un catalizador solido (Levenspiel, 1999). Durante mucho tiempo han
sido uno de los reactores con mayor aplicacion en la industria quimica debido a su facil
construccion y a la diversidad de reacciones que pueden llevarse a cabo bajo su configuracion.
El amplio uso de estos reactores en la industria (Andrigo et al., 1999), ha generado un interés
en entender los fendbmenos que intervienen durante la produccion de un compuesto generando
diferentes alternativas de estudio. Estas dependen del grado de complejidad del proceso, del
esquema de reaccién, de la sensibilidad a las perturbaciones y del grado de precision con el que
se conocen los parametros cinéticos y de transporte (Froment et al., 2011). Dentro de las
metodologias propuestas para el modelado de un reactor de lecho empacado, existen dos

categorias que se utilizan generalmente las cuales se muestran en la Figura 1.4.

Los modelos propuestos en la Figura 1.4 se clasifican segun el orden de complejidad y de la
precision con el que se conocen los parametros de transporte, tales como los coeficientes de
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dispersion en direccion axial y radial. . Las primeras dos divisiones consisten en el nimero de
fases consideradas para la simulacion, siendo los modelos pseudohomogénos aquellos que no
consideran la presencia del catalizador. En contraste, los modelos heterogéneos consisten en
ecuaciones que consideran la fase fluida y el catalizador. Posteriormente en el orden de
complejidad se encuentran las dimensiones en las cuales se llevan a cabo los diferentes
transportes de masa y energia; para ello el modelo més béasico considera que ambos transportes
(masa y energia) se llevan a cabo Unicamente en direccion axial de manera ideal (flujo tapon).
Se puede suponer un cierto grado de mezclado al considerar el fendmeno de dispersion en la
direccion axial o una combinacidon de dispersion de masa y energia en la direccion axial y radial.
El modelo bésico de la categoria heterogénea considera solo el transporte de manera ideal (flujo
pistén), pero distingue entre las fases fluido y sélido. El siguiente modelo toma en cuenta los
gradientes dentro del catalizador, mientras que los modelos bidimensionales consideran

ecuaciones diferentes para la fase solida y fluida en la direccion axial y radial.

Modelos de
reactores de lecho
empacado
|
' |
Pseudohomogéneos Heterogéneos
(1 Fase)
T=T.: C=C (2 Fases) T#T, ; C£C,
Tlsr VT
I
| |
1-Dimensién 2-Dimensiones
(Gradiente axial) (Gradientes axiales 'y 1-Dimensién 2-Dimensiones
radiales)

Lo Flujo Piston + L R
—  Flujo Pistén \— Flujo Piston + || Gradientes Flujo Piston +

dispersion radial . . Dispersion radial
interfaciales

Flujo Pistén +
— Gradientes
intraparticula

Flujo Piston +
dispersion axial

Figura 1.4.- Clasificacion de los modelos matematicos para reactores de lecho fijo (Froment et al., 2011; Iborra et
al., 2013)-
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1.6.2.- Modelado de reactores de lecho fijo para la DHO-Et.

Existen diversos trabajos que se han desarrollado para estudiar la reaccién de DHO-Et en
reactores de lecho empacado. Yang et al., 2008, desarrollaron un modelo a traves de dinamica
de flujo computacional (CFD) en el cual propusieron un esquema de 8 reacciones, una de las
cuales era del tipo reversible y correspondia a la generacién del etileno e hidrdgeno a partir del
etano. Las simulaciones se realizaron en el intervalo de temperaturas entre 700 — 965 °C
utilizando la cinética de un catalizador del tipo Pt-Sn. EI modelo planteado para la simulacion
fue pseudohomogéneo unidimensional. Se obtuvieron conversiones del 78 al 82.5% vy
selectividades hacia etileno del 90%. Por otra parte Lopez et al., 2008 desarrollaron un modelo
pseudohomogenéo unidimensional, utilizando un esquema de tres reacciones y una cinética
desarrollada para un catalizador del tipo 6xido mixto a base de Ni-Nb-O (Heracleous and
Lemonidou, 2006). Los autores proponen dos tipos de arreglos para la operacion del proceso.
En el primer arreglo consideraron una etapa de lecho empacado, mientras que en el segundo
arreglo propusieron el uso de dos etapas de lecho empacado con alimentacion intermedia de aire
entre ambos lechos. Ademas utilizan dos diferentes geometrias de los pellets de catalizador
(esférico y cilindro hueco). Las condiciones de la alimentacion de la mezcla de reaccion fueron
una presion de 5 atm, una temperatura de 367.5 °C para el primer arreglo y 375 °C para el
segundo arreglo. Al término de las simulaciones se concluye que es posible desarrollar la
reaccion de DHO-Et bajo ambas configuraciones de reactor, manteniendo bajas presiones
parciales de oxigeno y una alta area de trasferencia de calor debido al incremento de la
temperatura en el lecho catalitico. También se menciona que los pellets con geometria de tipo
cilindro permiten reducir la caida de presion en el lecho y manejar un mayor caudal de gas,

ademas de que existia un efecto positivo en la distribucion de la alimentacion de oxigeno.

Otro de los estudios fue realizado por Hamel et al., 2008, consiste en llevar a cabo el anélisis
basado en modelos de dos tipos de reactores en conjunto con una parte experimental. La parte
experimental consiste en un reactor de lecho empacado convencional y en un reactor de lecho
empacado con membrana utilizando una configuracion de tres elementos en cascada. Se utilizo
el esquema de reacciones propuesto para un catalizador del tipo VOx/y-Al203, el cual considera
cinco reacciones en las que tres de ellas interviene el etano y dos el etileno (Klose et al., 2004).
El modelado de los reactores se resolvio utilizando el software COMSOL considerando un

modelo en una dimension pseudohomogenéo. Posteriormente, los reactores experimentales
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fueron modelados en el intervalo de temperaturas entre 480 - 630 °C, llegandose a observar
resultados diferentes entre ambos casos de estudio, obteniéndose un valor de rendimiento mayor
en los reactores de membrana. Para el caso del sistema de tres reactores en cascada fue de 31.6%,
para el reactor con membrana de una sola etapa fue de 26.5% mientras que para un reactor de

lecho empacado convencional fue de 25.6 %.

Rodriguez y colaboradores (Rodriguez et al., 2010) implementaron un modelo
pseudohomogenéo unidimensional para un reactor multitubular empacado convencional y para
un reactor empacado con membrana, utilizando un esquema de tres reacciones y la cinética
planteada para un catalizador del tipo 6xido mixto Ni-Nb-O. En el desarrollo del trabajo
compararon las diferentes variables operacionales de los reactores, tales como la temperatura en
el reactor, el flujo de alimentacion, la presion de alimentacién (5 atm), la densidad del lecho y
para el caso del reactor de membrana, el flujo de oxigeno y la presion de permeacion (5 — 6.147
atm). Se observé un comportamiento distinto en ambos reactores, siendo una de las principales
diferencias la temperatura en el reactor, ya que en el caso del reactor de membrana se observé
la presencia de una zona de elevada temperatura que influyé en un decremento de la selectividad
hacia etileno atribuido a la baja capacidad téermica del gas que se utilizé para enfriar la reaccion
en comparacion con el sistema convencional, donde el agente enfriante mantuvo un perfil
ligeramente estable. También se concluye que el aumento de la densidad del lecho genera
efectos opuestos en ambas configuraciones de reactores, ya que en el reactor empacado
tradicional favorece la aparicion de puntos calientes en el reactor, mientras que en el reactor de
membrana se genera un mayor consumo del oxigeno permeado favoreciendo la selectividad
hacia etileno. Los autores concluyen que el reactor de membrana es capaz de alcanzar una alta
selectividad y una produccién de etileno significativa, debido a las bajas presiones parciales de
oxigeno dentro del reactor que permiten controlar la generacion de calor favoreciendo la

reaccion de menor exotermicidad.

En otro estudio realizado por los mismos autores (Rodriguez et al., 2010), analizaron el
modelado de un reactor multitubular empacado con membrana, proponiendo para ello un
modelo pseudohomogenéo en dos dimensiones, utilizando la misma cinética propuesta para un
catalizador del tipo 6xido mixto Ni-Nb-O. Observaron la viabilidad de utilizar un modelo
bidimensional para representar los perfiles de concentracion y temperatura en coordenadas

axiales y radiales, asi como la influencia de las principales variables de operacion en el
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rendimiento del reactor. Se concluye que el reactor de membrana permite obtener perfiles de
temperatura méas estables que los obtenidos en un reactor de lecho empacado convencional y

mejor produccién de etileno.

Otros autores (Darvishi et al., 2013), utilizaron un modelo pseudohomogenéo unidimensional
para representar la DHO-Et en un reactor empacado con una y con dos etapas, el cual cuenta
con alimentaciones intermedias de aire. Dentro de sus conclusiones se determina que el uso de
una alimentacion de oxigeno distribuida a través de un numero de inyecciones mejora
significativa en el rendimiento del reactor en términos de selectividad hacia etileno y conversién
de etano. A su vez se observa que el problema de los puntos calientes en el reactor se minimiza

aplicando dosificacion de oxigeno.

Che-Galicia et al, 2015, realizaron el modelado de un reactor de lecho empacado con relacion
de diametro de tubo y didmetro de particula de 3.12 mediante un modelo heterogéneo
bidimensional. Este modelo utiliza la cinética propuesta para un 6xido mixto multimetalico
MoV TeNbO considerando cinco reacciones. Por otra parte, los pardmetros de transferencia de
calor se estimaron en ausencia de reaccion quimica en un reactor escala industrial considerando
el efecto de la hidrodinamica. Se estudio el efecto en la variacion de la temperatura de operacion
del enfriante y del flujo de alimentacién. Se pudo observar que la temperatura del enfriante es
una de las variables mas importantes, la cual afecta la conversion de etano y la selectividad hacia
etileno. Esto se debe a la formacion de puntos calientes a temperaturas mayores de 440 °C, lo
cual representa un posible dafio a la estructura del catalizador. Ademas estos puntos calientes
aceleran la velocidad de reaccion favoreciendo las reacciones de oxidacion total. Asimismo, se
realiz6 un analisis de sensibilidad paramétrica que demostrando que la temperatura de operacion
del agente refrigerante y la concentracion de etano en la alimentacion son variables
significativas que influyen directamente en el rendimiento del reactor.

Otro estudio realizado en 2017 (Skoufa et al., 2017) utilizé la cinética de la deshidrogenacién
oxidativa sobre un catalizador Oxido mixto Ni-Nb-O, desarrollando un modelo
pseudohomogenéo unidimensional. El objetivo del trabajo consistié en definir las condiciones
Optimas de operacion, temperatura, presion de alimentacion, relacion molar de alimentacion y
dosificacion de oxigeno. Se estudio una dosificacion de aire por etapas a través del reactor, lo

cual incremento la selectividad hacia etileno y la conversion de etano, y a su vez impacto en una
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reduccion de la demanda de enfriamiento, lo que llevé a una propuesta de inyeccion de oxigeno
en cuatro secciones a lo largo del reactor.

Darvishi et al., 2018, desarrollaron un estudio para producir etileno en un reactor empacado
multitubular con membrana, realizando el modelado a través de un modelo pseudohomogéneo
unidimensional utilizando la cinética propuesta para un catalizador del tipo 6xido mixto Ni-Nb-
O. Como parte de los resultados, se determind que el aumento de la presion de alimentacion
provoca una disminucién en la conversion de etano y en la produccion de etileno. También se
logré un aumento del consumo de oxigeno al elevar las temperaturas de operacion, mientras que
al incrementar el espesor de la membrana se obtuvo una ligera disminucion en la conversion de
etano y en la selectividad hacia etileno, sin embargo al trabajar bajo condiciones 6ptimas de

operacion se obtuvo un aumento de mas del 30% en la conversion de etano.
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HIPOTESIS

Modelar la dosificacién de oxigeno en el reactor de lecho fijo permitira establecer las
condiciones de operacién, al mismo tiempo que se podrad prevenir la formacion de puntos
calientes en el reactor, responsables de reacciones no deseables durante la reaccion de

deshidrogenacion oxidativa de etano.

OBJETIVO

Modelar el comportamiento de un reactor catalitico de lecho fijo con distribucion de oxigeno

para la deshidrogenacién oxidativa de etano a etileno

Obijetivos particulares

1. Establecer los balances de materia y energia para el reactor de lecho fijo.

2. Evaluar el método de dosificacion de oxigeno.

3. Comparar el desempefio del reactor con dosificacion de oxigeno con el reportado en la
literatura sin la dosificacion de oxigeno.

4. Realizar un analisis de sensibilidad paramétrica
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CAPITULO

Métodos Teoricos

Resumen
En este capitulo se realiza una descripcion de las configuraciones de los reactores propuestos
para efectuar el desarrollo de la reaccion de DHO-Et. Se proponen dos modelos que varian de
acuerdo a la distribucion de oxigeno a través de la membrana. De manera especifica se
puntualizan los pardmetros de transporte utilizados (coeficientes globales de transferencia de
calor y coeficientes para la permeacion del gas a través de la membrana), asi como la
importancia que estos representan y la obtencion de los mismos. La parte final de dicho capitulo
contiene los parametros cinéticos segun el mecanismo Eley-Rideal desarrollado para la
formulacién catalitica MoV TeNbO y las condiciones de operacion del reactor, asi como las

ecuaciones utilizadas para describir el comportamiento del reactor.
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2.1.- DESCRIPCION DEL SISTEMA DE REACCION

Para este trabajo, el desarrollo de la reaccion de DHO-Et a etileno se lleva a cabo a través de un
reactor de lecho empacado con membrana, en el cual se dosifica una corriente de alimentacion
de oxigeno, esto con el objetivo de mantener bajas concentraciones de este reactivo dentro del
reactor y favorecer la reaccion expresada en la Ecuacion 1.4. Se proponen dos configuraciones
las cuales se muestran en las Figuras 2.1 y 2.2. EI modelo cinético que se utiliza se desarroll6
por Che-Galicia et al., 2015 para el 6xido mixto multimetalico MoV TeNDbO.

La Figura 2.1 muestra la alimentacion del agente oxidante (aire/O.) a través de un tubo
conceéntrico que contiene la membrana tubular empacada con el catalizador (RME), mientras
que la Figura 2.2 muestra la alimentacion del agente oxidante distribuido a través de la
membrana tubular localizada dentro del tubo empacado con el catalizador (RMI). En ambas
figuras se distinguen dos zonas: el lado reaccion o zona de reaccion empacada con el catalizador

y el lado membrana o zona de membrana, donde se alimenta el oxigeno permeado.

Baiio de
sales

Agente I’T \
Oxidante I, N S 3 Y 0, \
: \
|
GHgyN, ——— : MY —l;v Productos
|\

Membrana

Catalizador

Figura 2.1.- Esquema representativo del reactor de lecho fijo con membrana externa (RME), para llevar a cabo la
deshidrogenacion oxidativa catalitica de etano a etileno
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Catalizador

Baio de sales

C,Hgy N,

Agente
oxidante

— |—— Productos

Membrana

Figura 2.2.- Esquema representativo del reactor de lecho fijo con membrana interna (RMI), para llevar a cabo la

deshidrogenacidn oxidativa catalitica de etano a etileno

2.2.- CONSIDERACIONES DEL MODELO MATEMATICO

El modelado matematico se desarrolld utilizando las ecuaciones generales del balance de
materia y energia para cada sistema de reaccion propuesto en las Figuras 2.1y 2.2. Se obtuvieron
dos modelos pseudohomogénos que se describen en las siguientes secciones considerando lo

siguiente:

e El sistema se supone en estado estacionario.

e Los reactivos y productos presentan un comportamiento correspondiente a la ley de
los gases ideales.

e El fluido es newtoniano.

e La membrana estd compuesta de un material ceramico e inerte, altamente
permselectiva al oxigeno, esto es, s6lo es permeable al oxigeno.

e La dispersion de masa y calor se consideran despreciables, en comparacion con los
términos convectivos, debido a una alta relacion L/D, por lo que solo se consideran
los gradientes de masa respecto a la direccion del flujo (Fazlinezhad et al., 2019;
Skoufa et al., 2017), mientras que los efectos de los gradientes de calor axiales y
radiales son considerados en el coeficiente global de transferencia de calor.

e Las reacciones de DHO-Et se llevan a cabo en la superficie externa de las particulas

del catalizador no poroso, donde la resistencia al transporte en la interfase sélido-
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fluido se desprecia, debido a la alta velocidad del fluido, por lo que se considera un
modelo pseudohomogenéo (Darvishi et al., 2018).

e Las propiedades fisicas de las corrientes de gas no presentan una variacion
significativa a diferentes valores de temperatura utilizados en la simulacion, por lo

que se consideran constantes.

2.2.1.- Modelo pseudohomogenéo para el reactor de lecho fijo con membrana externa
(RME).

En este modelo se considera que existen tres tubos concéntricos en los cuales fluye un fluido
distinto (ver Figura 2.3). El catalizador se ubica dentro de la membrana tubular a traves de la
cual se aliment6 una mezcla diluida de etano. El agente oxidante se introdujo en el primer anulo

y el bafio de sales fluyé por el segundo anulo.

Agente Oxidante

Bafio de sales

T GHgy N,

Figura 2.3.- Vista frontal del reactor de lecho fijo con membrana externa

El planteamiento del modelo se desarrolla como se describe a continuacion:
1. Balance de moles en el tubo de reaccion
Entrada — Salida + Generacion = 0
Fjjz = Fjjz+nz + ppATR;AZ = 0

Dividiendo entre Az y reordenando:
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F}|Z+AZ - F_'f|Z

Az = ppArR;

La ecuacion final queda expresada como:

ar; (2.1)
dz PeATR;

Siendo j = C,H,, C,H,, CO,CO, y H,0, Ar el area transversal del tubo, pg la densidad del

lecho catalitico; mientras que R; son las velocidades de reaccion global, que se expresan de la

siguiente manera:

RCZH6 =T —rn—-nr
Ro, = —0.5ry — 3.5, — 2.513 — 31, — 215
Rew, =1 — 14— 15
Rco = 213 + 215
Reo, = 21, + 21y

RH20 = T‘1 + 3T2 + 37‘3 + 2T4 + 2T5
2. Balance de moles para el oxigeno permeado a través de la membrana tubular

Flujo de Entrada — Flujo de Salida + Flujo permeado — Consumo = Acumulacién
Fo,1z = Fo,jz+az + Jo,dr Az — ArpgRo,Az = 0
Fo,iz = Fojz+8z + Jo,mdAz = ArpgRp,Az
[Fo,1z = Fosjzvaz = —ArppRo,Az — Jo,mdey Az]
Fo,1z = Foyjz+az = —AZ(ATPBRO2 +]027Tdtr)

Desarrollando se tiene:

dF,
dz
donde Fy, es el flujo de oxigeno en el rector, Jo, es el flux de oxigeno permeado y dy; es el

(2.2)

= ArpgRo, + Jo,md

diametro del tubo de reaccion.
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3. Elflux permeado a través de la membrana es calculado a través de la siguiente expresion
(JesUs et al., 2011; Pedernera et al., 2000; Rodriguez et al., 2010)

1 [D;

Jo, = 5= _(ptroz - ptaoz) +

B
RT, |6

Suo,

donde R es la constante universal de los gases, T, es temperatura promedio, D; es el coeficiente

Prao, (P — Prg) (2.3)

de difusion de Bosanquet, & es el espesor de la membrana, pyro, €s la presion parcial de oxigeno
en el lado reaccion, p,0, €s la presion parcial del oxigeno en el tubo de alimentacion del agente
oxidante, P es la presion total en el lado reaccion, P, es la presion total en el tubo de
alimentacion del agente oxidante, By, es un parametro geometrico de la membrana, y o, es la

viscosidad del oxigeno

4. Balance de energia en el lado reaccion

Fujo de calor procedente de los alrededores + Energia de Entrada

— Energia de Salida = Velocidad de acumulaciéon de energia

AQ + z FiHjy — Z FiHjyav + J0,0A4-Cpo,(Teq —T) =0

AQ = UaAV(T,, —T)
Donde:

Aenvolvente _ ﬂdtrL _ 4

= > = —
Vreactor ndtrL dtr

4

a = Area de intercambio =

Sustituyendo AQ, dividendo la ecuacion entre AV y aplicando el limite, cuando AV — 0, se

obtiene:

d Y. FH;

+]02AAtT'Cp02 (Tta - T) = 0

Desarrollando la derivada:
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UaTio = T) = 9 S0 Hy = > B+ Jo, ey Cpo, (Tia —T) = 0

., . dH; dT .
Desarrollando la ecuacion de entalpia d—v’ = Cp; — S€ obtiene:

dT
Ua(T,, —T) — z RiAHpy; — Z FyCpj = + +J0,aBV Cpo, (Trg = T) = 0
dT
a(U +J0,CP0,)(Tea = T) = ) RibHpej = > FyCpy

%4
ar _ a(U + Jo,Cpo,)(Tea = T) — X R;AHgy;

1 dT _ a(U +Jo,Cpo,)(Tea = T) = L RiAHgy,
ATtr dz ZP}'ij
dT  Ar 24
3z = 5h e AU +10,Cp0) T =T = s ) Ry @4

donde T;, es la temperatura del tubo que transporta al agente oxidante, U es el coeficiente global
de transferencia de calor en el lado reaccion, Cp; es la capacidad calorifica a presion constante

(Ver Anexo A) y AHgy; es la entalpia de reaccion (Ver Anexo A).

5. Ecuacion para determinar la caida de presién en el tubo de reaccion (Che-Galicia, 2016;
Ergun and Orning, 1949)

Z_i _ pgfdp <18—3 e) [1028(dlp— 2L 1156] (%) (%) (FF_TTO> (2.5)

donde ¢ es la fraccion de vacio, d,, es el diametro de particula en el lecho, p la densidad del gas

g. factor de conversion, G es la densidad del flujo masico, p la viscosidad del gas, Py, Ty y Fro

son las condiciones iniciales de presion, temperatura y flujo total de alimentacion.
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6. Balance de materia en el tubo que transporta al agente oxidante

Flujo de Entrada — Flujo de Salida — Flujo permeado + Generacion = 0
FtaOZIZ - Fta02|Z+AZ _]OZHdtrAZ = 0
(Fta02|z - Fta02|z+AZ = ]OzndtrAZ)(_l)

_Fta02|z + Fta02|z+Az
Az

= _]027Tdtr

dFtaOZ

dZ = _]027Tdt7' (2l6)

7. Balance de energia en el tubo que transporta al agente oxidante

Fujo de calor procedente de los alrededores + Energia de Entrada

— Energia de Salida = Velocidad de acumulaciéon de energia

AQ + Z FiHjy = 2 Filjyar = 0

AQ = UtaaAV(Tbs - Tta)

Donde:
) Aenvolvent Td L 4
a;, = Area de intercambio = R = Z ==
Vreactor M deta
4

Sustituyendo AQ, dividendo la ecuacion entre AV y aplicando en el limite, cuando AV — 0, se

obtiene:

dYFH; _ o

Utaata(Tbs - Tta) - dv

Desarrollando la derivada:

dF; dH;
Utaata(Tbs - Tta) - ZWH]- - Z F}W =0

. . dH;j dT .
Desarrollando la ecuacion de entalpia d—v’ = Cp; T Se obtiene:
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dr
Utaata(Tbs - Tta) - z T)’AHRx]- — Z F}ijﬁ =0

Debido a que en el tubo donde se alimenta el agente oxidante no se lleva a cabo ninguna

reaccion, el segundo término se desprecia:

AT,

Utaata(Tbs - Tta) - z Fta02 CPOZ dv =0

Reordenando:

dT,
Uratea(Tos = Tea) = ) Fra0,CPo, i

dTeq _ Utaata(Tbs - Tta)

dV B FtaOZCPOZ
1 tha _ Utaata(TbS - Tta)
Areq dz Fia0,CPo,
dT A
@ _ It [Utaata(Tbs - Tta)] (2'7)

dz Fia0,CPo,
donde la Uy, es el coeficiente global de transferencia de calor entre el bafio de sales y el agente
oxidante que fluye en el segundo tubo del sistema, T, es la temperatura del tubo que transporta
al agente oxidante y Fy,o, €l flujo molar de oxigeno en el tubo de alimentacion del agente

oxidante.

8. Caida de presion en el tubo que transporta al agente oxidante (Bird et al., 1987).

Partiendo de la ecuacion que se muestra a continuacion:

_(PtaO_Pta)l_K4 1_K2
Via = 8ugz /|1 —x%2 In(1/k)

Se desarrolla la ecuacién diferencial 2.8

APy 8Viallax

dz ., [1—k* 1—x2 (2:8)

Riq 1—x2 In(1/kx)
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Donde la velocidad se calcula a través de la siguiente expresion:

v = Vta
g =
¢ Arg

2.2.2.- Modelo pseudohomogenéo para el reactor de lecho fijo con membrana interna.
Para este modelo se considera que existen tres tubos concéntricos en los cuales fluye un
fluido (ver Figura 2.4). La membrana tubular se ubico en el centro del tubo de reaccién creando
un anulo en el cual se empacé el catalizador y se alimentd la mezcla de reaccion (C2Hs y N2),
en el segundo anulo fluyeron las sales para efectuar la transferencia de calor en la zona de

reaccion.

Agente Oxidante

Bafio de sales

CHgy N,
Figura 2.4.- Vista frontal del reactor de lecho fijo con membrana interna

El planteamiento del modelo se desarroll6 de manera similar al descrito en la seccién 2.2.1, por

lo que a continuacion solo se presentan las ecuaciones resultantes:

1. Balance de moles en el anulo de reaccion

dF; 29
d_Z] = pBATaer ( )

Donde At €s el area transversal del anulo de reaccion.

2. Balance de moles para el oxigeno permeado a través de la membrana tubular
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dFp 2.10
dzz = ArarppRo, + Jo,Tdm: (2.10)

Donde d,,; es el diametro de la membrana tubular.

3. Elflux permeado a traves de la membrana es calculado a través de la siguiente expresion
(JesUs et al., 2011; Pedernera et al., 2000; Rodriguez et al., 2010):

1

B,
Jo =~ (parOZ Pmio,) + 5 e Pmio.(P = Po) (2.11)

Donde ppo, €s la presion parcial del oxigeno en la membrana tubular, p,ro, la presion parcial

de oxigeno en el anulo de reaccion y P, es la presion total en la membrana tubular

4. Balance de energia en el anulo de reaccion.

AT _ _Arar 00U 4 Jo.Cpo.)(Tys — T R:AH 2.12
E_ZF}CP]' [a( + Jo, Poz)( bs — 1) — pp 9 ij] (2.12)
5. Ecuacion para determinar la caida de presién en el anulo de reaccion.
dP G 1—¢6\]1028(1 —¢ P, T\ (F
TR e | e R [ AL I
dz pgcd, \ &3 d, P ) \Ty/ \Fpq
6. Balance de materia en la membrana tubular
dFpmio
# = —Jo,Md (2.14)
donde el Fpo, s el flujo molar de oxigeno en la membrana tubular.
7. Balance de energia en la membrana tubular
ATt Arme (2 ]_5)
= U T—T, '
dz Finto,CPo, [Unt Qe me)]

La T, se define como la temperatura en la membrana tubular, U,,; como el coeficiente global

de transferencia de calor entre el lecho catalitico y el flujo de gases de reaccion y Arp,: €s el
area transversal de la membrana tubular.
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8. Caida de presion en el tubo que transporta al agente oxidante (Bird et al., 1987)

Partiendo de la ecuacién que se muestra a continuacion:

Prto — Pt
vy = (u) RZ,

8laxz
Se desarrolla la ecuacion 2.16
APme _ _ 8VmeHax (2.16)
dz RZ,

En donde P,,; es la presion en la membrana tubular, v,,; es la velocidad en la membrana tubular,

Uax €S la viscosidad del agente oxidante y R,,,; es el radio de la membrana tubular.

2.3.- PARAMETROS DE TRANSPORTE Y CONDICIONES DE OPERACION

En el disefio de reactores, para poder generar predicciones con un grado de certidumbre
aceptable, es necesario contar con un modelo cinético preciso y con parametros de transporte
que representen con la mayor certeza posible la transferencia de calor y masa existentes, asi
como el comportamiento dindmico del fluido. Para ello, en este trabajo se presentan en los
siguientes apartados los parametros principales de transferencia del fluido y los utilizados para
representar el comportamiento de transporte a través de la membrana tubular, asi como las

condiciones de operacion utilizadas.

2.3.1.- Parametro de transferencia en la membrana

El proceso de transporte del oxigeno a través de la membrana es uno de los elementos
importantes dentro del desarrollo del trabajo, ya que de este factor depende que la reaccion de
deshidrogenacién oxidativa se lleve a cabo. Para seleccionar los parametros adecuados, se
realizé una revision bibliografica que permitio reunir las variables y ecuaciones necesarias para

efectuar los calculos matematicos.
La membrana propuesta presenta las siguientes caracteristicas (Pedernera et al., 2000):

e De material ceramico, fabricada de alimina comercial e impregnada con MgO y
Mg(NO:s)2, que puede soportar temperaturas superiores a los 800 °C.

e Inerte, para evitar que genere algun efecto en la reaccion.
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e Porosa, con lafinalidad de que el flujo de gas sea permeable hacia la zona de reaccion.

Para obtener la ecuacion y los parametros que describen el transporte de masa a través de las
membranas tubulares, se llevaron a cabo dos conjuntos de experimentos. El primero de ellos se
desarroll6 para obtener una idea sobre la interaccion de las diferentes variables (parametros
estructurales de la membrana, presiones parciales de los diferentes componentes, gradiente de
presion total) sobre los flujos de permeacion a ambos lados de la membrana, en ausencia de
reaccion. Para ello se realizaron mediciones de gases puros y mezclas binarias (N2, He, O2) y se
plantearon las ecuaciones de acuerdo al DGM (Dusty- Gas Model). El segundo conjunto de
experimentos se realizo con la presencia de la reaccion, utilizando las siguientes condiciones de

operacion:

e Tipo de gases utilizados: O,y Oz + He.

e Temperaturas de operacién: 375 — 450 °C.
e Presion de dosificacion: 1.8 — 2.9 atm

e Flujo de gases de 200 — 500 cm?®(N)/min

El coeficiente de difusion de Bonsanquet (D;) utilizado en las ecuaciones del calculo de los flux
de permeacion presentados en las ecuaciones 2.3 y 2.11 se define a través las siguientes

expresiones:

-1
1 1 (2.17)
D:=—+4+ —
! (Dij Dj.k)
8RT (2.18)
Piae =Ko |0

donde D; es el coeficiente de difusion de Knudsen, PM es el peso molecular del oxigeno, T la
temperatura promedio del oxigeno, D; es el coeficiente de difusion molecular (Ver Anexo A)

(Green and Perry, 2008).
Las constantes K, y B, definidas como parametros geométricos estructurales de la membrana,
son el resultado de las mediciones experimentales de las permeaciones de gases a través de la

membrana y dependen de la tortuosidad y porosidad del material de la misma.
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2.3.2.- Pardmetro de transferencia de calor

La transferencia de calor es otro de los fendbmenos que presenta gran relevancia en la reaccion
de DHO-Et. Para ello el uso de los coeficientes globales de transferencia de calor en las
ecuaciones, se obtuvieron bajo las siguientes consideraciones (Ver Anexo A).

El coeficiente utilizado en las ecuaciones 2.4 y 2.12 (U), denominando coeficiente global de
transferencia entre el lecho catalitico y el bafio de sales; corresponde al valor reportado por Che-
Galicia et al., 2015, que se obtuvo de manera experimental al realizar los estudios en ausencia
de reaccién quimica, mientras que los coeficientes globales utilizados en las ecuaciones 2.7 y
2.15 se calcularon a partir de las ecuaciones expresadas en la seccion A.3 (Anexo A), donde se
requiere de las propiedades térmicas del bafio de sales y del lecho catalitico, asi como de los
gases de reaccion.

2.3.3.- Parametros para el calculo de la caida de la presion

Las expresiones para calcular la variacion de la presién a lo largo del reactor en la seccion de la
reaccion, en las ecuaciones 2.5 y 2.13 correspondientes a la ecuacion de Ergun, presentan una
diferencia respecto a las constantes de contribucion viscosas e inerciales que cominmente son
utilizados (1028 y 1.15); estos provienen de una aproximacion obtenida a partir de datos
experimentales realizados por Castillo-Araiza et al., 2007, ya que estos valores son especificos
para cada geometria de lecho-catalizador, siendo en este trabajo estudiado un lecho catalitico

con las dimensiones similares a las utilizadas en este trabajo.

2.3.4.- Parametros cinéticos y condiciones de operacion

Los pardmetros cinéticos utilizados para el desarrollo de las ecuaciones previas, se muestran a

continuacion en la Tabla 2.1.

La Tabla 2.2 muestra en conjunto las condiciones de operacion utilizados para realizar las

simulaciones.

Las dimensiones de las tuberias propuestas en los disefios fueron obtenidas de las bibliografias

especificas para dichos datos (Ludwing, 1999; Scholler and Bleckmann, 2018).
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El sistema de ecuaciones diferenciales de cada modelo, fué resuelto utilizando la funcién ode15s
de Matlab Mathworks, el cual esta basado en el método de Runge-Kutta de 4to orden, utilizando

250 puntos de integracion para reducir la incertidumbre de solucion.

Una vez, obtenidos los perfiles de flujo para cada reactor se procedié a calcular la conversion

de etano aplicando la formula siguiente:

F¢,u, alimentado — F¢,y a la salida (2.19)

F¢,u, alimentado

El rendimiento se obtuvo, aplicando la ecuacion 2.20:

Numero de moles del producton

- Numero de moles de etano alimentado (2.20)
n= C2H4, COZ, CO, H20,
Asi como la selectividad que fue obtenida a través de la ecuacion 2.21.:
S Fe,n, (2.21)

~ (Fe,n, entrada — Fe,y, salida)
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Tabla 2.1.- Conjunto de constantes cinéticas del modelo ER para la DHO-Et

Parametro \{alor Unidad Parametro V_alor Unidad
estimado estimado
, mmol kj
A 5.50 E+00 Eys 1.32 E+02 —_
gcath mol
, mmol o ]
A, 6.86 E-01 —AS, 2.15 E+02
gcath z mol K
A 158E+00  Tmol AS" 4.20 E+01 /
3 - Jeath H20 ' mol K
, mmol o ]
Ay 2.60 E+00 —AH, 456 E+01
Jeath 2 mol K
A 7.87 E-01 mmol AH: 1.28E+02 J
5 : Jeath H20 ' mol K
kj
Exq 9.05 E+01 = m, 9.22 E-01
mol
kJ
Ey» 1.65 E+02 — ms 9.06 E-01
mol
kj
Eus 1.50 E+02 - my 1.23 E+00
mol
kJ
Egq 1.39 E+02 — Mms 9.05 E-01

mol



Tabla 2.2.- Dimensiones del reactor, dimensiones del catalizador, parametros de la membrana y condiciones de
operacion utilizadas para el modelado matematico.

Parametro Valor Unidad

Lado Reaccion

F, 166.369 mol /hr
Ty 200 °C
Py 1 atm
Fraccionde Cy;Hg 0.09
Fraccionde N, 0.91
T, 200 °C
Lado membrana
Fno 68.965 mol /hr
Tmo 200 °C
P.o 1.2 atm
Fraccion de 0, 0.21
Fraccionde N, 0.79

Dimensiones del reactor y catalizador
L 2.5

m
d,, 0.0256 m
d, 0.0525 m
donte Aot 0.0351 0.0082 m
d, 0.0082 m
£ 0.48
pL 75 kgcar /M3
Membrana
Kome Komi | 23.1x1071° | 751x1071° m
Bgme Bomi | 11.5x107Y | 1.49x107Y m?
0.00175 m
16.06 W /mK
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CAPITULO

Resultados y discusion

Resumen

En este capitulo se presentan las simulaciones del comportamiento de los reactores de lecho
empacado con membrana para la DHO-Et. Se analizan los perfiles de las dos propuestas
planteadas de dosificacion de oxigeno y se discuten los resultados obtenidos. De los resultados
se selecciona la mejor propuesta de dosificacion y se analizan los efectos de esta sobre la
temperatura del reactor, los flujos molares y la fraccidn de sitios cataliticamente activos. Una
vez analizados los efectos en el reactor, se realiz6 una comparacién entre dicho reactor y el
comportamiento de un reactor de lecho empacado convencional, analizando las diferencias
obtenidas respecto a los perfiles de temperatura y selectividad de ambos casos. Se concluy6 que
la dosificacion de oxigeno mejora la selectividad hacia etileno y disminuye la formacién de
puntos calientes. Se determind que las variables de mayor impacto en la sensibilidad
paramétrica fueron la temperatura y la presion de dosificacion de oxigeno, que modifican de
manera significativa la concentracion de etileno al incrementarse. Finalmente, se muestra una
produccién anualizada de etileno bajo distintas presiones de dosificacién y una breve discusion

sobre el comportamiento asociado a tales tendencias.
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3.1.- COMPARACION ENTRE LOS METODOS DE DOSIFICACION DE OXIGENO

La alimentacion de oxigeno es una de las principales variables a través de la cual se puede llevar
a cabo la DHO-Et. En las Figuras 3.1a 'y 3.1b se observa el perfil de la fraccion no convertida
de etano para ambos modelos de dosificacion, donde se aprecia que la conversion de etano a
400 °C es menor que la obtenida a 440 °C, esto como resultado de la activacion de la reaccion
a 400 °C. Por otra parte, se muestra una fraccién no convertida mayor para el reactor con
membrana externa (RME) a 440 °C, en comparacion con el reactor de membrana interna (RMI),
sin embargo la diferencia de los valores numéricos de los parametros estructurales geométricos
de las membranas utilizadas en la simulacion; tuvieron un papel importante sobre estos
resultados, ya que para el caso de la membrana tubular externa, los valores numéricos de los
parametros fueron mayores que los utilizados con la membrana localizada en el centro del tubo,
lo que ocasiono que los flujos permeados fueran diferentes, siendo mayor la permeacion en el
reactor con membrana externa. Esta mayor permeacion permitié la presencia de mayor

concentracion de oxigeno y por lo tanto, una mayor cantidad de etano reacciond.
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® 1P _=12am B 0964 p
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Figura 3.1.- Perfiles de fraccion no convertida de etano para a) Reactor con membrana externa (RME) y b) Reactor
con membrana interna (RMI), para dos temperaturas de operacion del bafio de sales (400 y 440 °C) y presién de

dosificacion de 1.2 atm.

En la Figura 3.2 se presentan los flujos molares que se obtienen en el reactor, para los dos
casos de estudio a 440 °C, se muestra una acumulacion importante de oxigeno que no reacciona
dentro del reactor y que llega a un valor cercano a la concentracion de etano. Tal efecto es

diferente para la Figura 3.2b, donde los flujos de productos y del oxigeno se mantienen en una

44



baja concentracion. Es importante sefialar que un comportamiento similar al reactor de
membrana externa (Figura 3.2a), no se recomienda, ya que representa un riesgo operacional por

las caracteristicas de inflamabilidad de la mezcla.
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Figura 3.2.- Perfiles de flujos molares para el a) reactor con membrana externa (RME) y b) Reactor con membrana
interna (RMI), a una temperatura de 440 °C y una presion de dosificacion de 1.2 atm.

La Figura 3.3, muestra los perfiles de temperatura del oxigeno alimentado (TO.) y del reactor
(TR) para los dos escenarios de dosificacion (ver Figura 2.1 y Figura 2.2). Estos perfiles se
estudiaron a una temperatura de 480 °C y una presion de dosificacion de 1.2 atm, valores que
se proponen dentro de los rangos de temperatura y presion utilizados en trabajos previos (Che-
Galicia et al., 2015, 2014; Pedernera et al., 2000; Rodriguez et al., 2010). En la Figura 3.3a se
puede observar gue el calentamiento dentro del reactor se lleva a acabo de manera mas lenta ya
que a partir de 2 m se comienza a alcanzar la temperatura de operacion del bafio de sales (480
°C), mientras que en la Figura 3.3b el calentamiento se lleva a cabo de manera méas acelerada
ya que a partir de 0.5 m se comienza a llegar a la temperatura de operacion. Estos
comportamientos se pueden atribuir al mecanismo de calentamiento que existe entre el agente
refrigerante, el flujo de oxigeno y el reactor. Para el caso del RME (Reactor con membrana
externa) la transferencia de calor ocurre del bafio de sales al flujo de oxigeno y posteriormente
del oxigeno al lecho catalitico. En este caso, se observa una transferencia de calor deficiente
(Figura 3.3a), donde la temperatura de reaccion se alcanza a partir de 2 m. Esto se atribuye a la
baja capacidad térmica del oxigeno que se ve reflejado como un mal conductor de calor. Para el
caso del RMI (Reactor con membrana interna), se observa una transferencia de calor mucho

mejor (Figura 3.3b), ya que el bafio de sales transfiere su energia al lecho catalitico y sucede la
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transferencia hasta la tuberia interna en la cual circula el oxigeno. Aunado a lo anterior, existe
el efecto del calentamiento que ocurre por la generacidn de calor a través de las reacciones que
se efectuan dentro del reactor, lo cual contribuye en cierta forma al calentamiento de la corriente
de oxigeno y debido a que la membrana interna se encuentra en el centro del reactor, el contacto
directo con las particulas del catalizador y los gases de reaccion, pueden ser elementos que
influyen en la rapidez de calentamiento de la corriente de gas.

500 a) 500 b B
P,=12atm T, _=480°C 1B} P 12atm T =480°C
4804 480 Reactor
9 460- g as0- N deaificad
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0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 0.0 1.0 1.5 2.0 2.5
Longitud del reactor (m) Longitud del reactor {m)

Figura 3.3.-Perfiles de temperatura para la oxidacion del etileno, aplicando la dosificacion de oxigeno a través: a)
de una membrana interna (RMI) y b) membrana externa (RME), para una temperatura de operacion del bafio de

sales de 480 °C y una presion de dosificacion de 1.2 atm

En la Figura 3.4 se ilustran los perfiles de rendimiento de los Oxidos de carbono y la
selectividad del etileno en funcion de la longitud. Se muestran ambos perfiles representando los
dos casos de estudio que se analizaron (RME con lineas punteadas y RMI con lineas solidas).
Se observa que la selectividad hacia etileno decrece para ambos reactores, sin embargo para el
RMI esta presenta un valor ligeramente menor en comparacion con el RME, pues a menor
longitud comienza a presentarse un valor menor de esta fraccion. No obstante los resultados del
rendimiento hacia los éxidos de carbono muestran que en contraste con el RME, se obtienen
valores menores de ambos compuestos; lo que permite deducir que la forma de dosificacion del
oxigeno genera un impacto en esta variable (selectividad), ya que existe una mayor permeacién
de oxigeno en el reactor de membrana externa que incrementa la concentracion de este reactivo,
favoreciendo la formacion de dxidos de carbono, a través de las reacciones de oxidacion que se

ven beneficiadas.
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Una de las razones por la cual se observa el valor de la selectividad hacia etileno cercano a un
90% en el reactor de membrana externa, es la velocidad de calentamiento en el reactor, ya que
en el perfil de temperatura de la Figura 3.3a, la mayor parte de la longitud del reactor no alcanza
la temperatura de 480 °C, lo que limita el pleno desarrollo de las reacciones de oxidacién como
se observa en el RMI, donde la mayor parte del reactor alcanza la temperatura que impone el
bafio de sales a corta distancia, a partir de los 0.5 metros. Con base a lo anterior se puede suponer
que al no llegar a la zona de 480 °C, las reacciones de oxidacion del etileno consumen una menor
cantidad de moles que los consumidos en el RMI, lo que se refleja en una mejor selectividad

hacia etileno.
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Figura 3.4.- Perfiles de fraccion no convertida y rendimiento hacia etileno a una temperatura de operacién del bafio
de sales de 480 °C y presién de dosificacion de 1.2 atm, para la dosificacién con membrana externa (RME) linea
punteada y membrana interna (RMI) linea sélida.

La temperatura es una variable que se relaciona directamente con el rendimiento y la
selectividad en el reactor. Con base en el perfil de temperatura mostrado en las figuras
anteriores, se puede descartar el uso de un reactor de lecho empacado con membrana externa.
La Figura 3.3b demuestra que el calentamiento es deficiente bajo esa configuracion siendo
necesario contar con una mayor longitud de reactor para alcanzar un comportamiento similar al
RMI. La obtencion de un mayor rendimiento para los 6xidos de carbono implicaria que las
reacciones de oxidacion parciales y totales se vean beneficiadas con respecto a la reaccion de
importancia (produccion de etileno). Estos resultados concuerdan con lo reportado por

Pedernera, Mallada, Menendez, & Santamaria, 2000, que concluyen que la dosificaciéon de
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oxigeno a través de una membrana interna mejora el desempefio obtenido en la reaccion de la

sintesis de anhidrido maleico, que se lleva a cabo a través de una oxidacion parcial catalitica.

3.2.- INFLUENCIA DE LA DOSIFICACION DE OXIGENO EN EL RMI.

La Figura 3.5 presenta la fraccién no convertida de etano y el rendimiento hacia etileno en
funcion de la longitud del reactor de lecho empacado con membrana interna (RMI) a las
condiciones de operacidn de 400 °C del bafio de sales y 1.2 atm de presion de dosificacion de
oxigeno. Las tendencias de ambas variables que se observan en el grafico, coinciden con el
comportamiento reportado por otros autores (Rodriguez et al., 2010; Shi et al., 2017; Skoufa et
al., 2017), quienes desarrollaron estudios a través de simulaciones en reactores con membrana
para la reaccion DHO-Et. En esta figura se aprecia que la conversion del etano es pequefia, al
igual que el rendimiento de etileno, efecto que se atribuye en gran parte a la temperatura de
operacion, la cual es la que activa la reaccion.

A través de los datos que se generan en la simulacion, se lleva a cabo un analisis detallado de

los efectos producidos de esta propuesta tecnoldgica en la produccion de etileno.
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Figura 3.5.- Perfiles de fraccion no convertida de etano y rendimiento hacia etileno en reactor con membrana

interna, para una temperatura de operacion del bafio de sales de 400 °C y una presion de dosificacion de 1.2 atm

3.2.1.- Efecto en la temperatura del reactor

Como se presento en el capitulo 2 y se confirmd en la seccion anterior, la propuesta mas
apropiada para llevar a cabo la reaccion DHO-Et es a través del reactor con membrana colocada

en el centro del tubo de reaccion o RMI. Con la finalidad de estudiar el comportamiento de este
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reactor, se llevaron a cabo las siguientes simulaciones considerando tres presiones de
suministro, que fueron: 1.2, 2.2 y 3.2 atm. En la Figura 3.6 se observa el perfil de temperaturas
en funcidn de la longitud del reactor, para las presiones de dosificacion anteriormente escritas.
La zona de calentamiento en el reactor corresponde a un intervalo de 0 a 0.5 my a partir de este
valor, la temperatura presenta un comportamiento asintético hasta los 2.5 m de longitud. A lo
largo del reactor se presenta un comportamiento suavizado de la temperatura para todos los
casos de estudio. Se observa una tendencia similar para las Figuras 3.6b y 3.6c, en donde los
perfiles térmicos obtenidos a 400 y 440 °C, se comportan de manera analoga a la Figura 3.6a.
Estos comportamientos parecen indicar que la transferencia de calor entre el bafio de sales y la
zona de reaccion es suficiente para remover el calor generado por las reacciones presentes,
aunque estan presentes todas las reacciones, el calor generado no sobrepasa la capacidad de
remocion de calor del bafio de sales. No obstante, se muestra un comportamiento diferente para
los perfiles de 480 °C a las presiones de 2.2 y 3.2 atm, siendo el evento térmico mas visible en
la Figura 3.6c, que alcanza una temperatura cercana a los 490 °C. Este comportamiento se
atribuye a una mayor concentracion de oxigeno dentro del reactor, generado por una presién de
permeacion mas elevada que en los casos donde se utilizd6 1.2 y 2.2 atm. Una mayor
concentracion de oxigeno dentro del reactor favorece las reacciones que producen 6xidos de
carbono, debido a que de manera estequiomeétrica las reacciones de oxidacion requieren de una
cantidad mayor de oxigeno para desarrollarse, esto como consecuencia produce la generacién
de calor que se comprueba segun la termodindmica en la Tabla 2.1, donde puede observarse que
los valores de las energias de activaciéon de las reacciones 2 — 5 son un orden de magnitud
superior a la reaccion que produce el etileno (Ecuacién 2.1). Con lo cual, se forma la aparicion
de un punto caliente cercano a los 500 °C, temperatura que podria ser perjudicial para la

actividad catalitica, segun lo reportado por Valente et al., 2014.
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Figura 3.6.- Perfiles de temperatura en el reactor de lecho fijo con membrana interna, obtenidos a tres condiciones
de operacion del bafio de sales (400, 440 y 480 °C) para una presion de dosificacion de a) 1.2 atm, b) 2.2 atm y ¢)
3.2 atm.

Ese comportamiento obtenido, es reportado por Rodriguez et al., 2010, Darvishi et al., 2018,
donde se atribuye el efecto de una concentracion mayor de oxigeno dentro del reactor, al
gradiente de presion utilizado para permear el oxigeno hacia el interior del reactor, lo cual
provoca el incremento de la temperatura dentro del mismo favoreciendo de esta forma las

reacciones de oxidacion.

La Figura 3.7a representa la fraccion no convertida de etano (lineas solidas) y el rendimiento de
etileno (lineas punteadas) a una temperatura de operacion del bafio de sales de 480 °C, obtenidos
para cada presion de dosificacion (1.2, 2.2 y 3.2 atm), en funcién de la longitud. Como se
observa mientras la presion aumenta, la fraccion no convertida de etano también,

comportamiento que se refleja en la misma tendencia con el rendimiento hacia etileno. El
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resultado de incrementar la presion de dosificacion se observa al presentarse una mejora de la
conversion de etano, por lo que a mayor presion, mayor concentracion de oxigeno y esto produce
que exista mayor interaccion de los reactivos que forman los diferentes productos, mientras que
el rendimiento que también se incrementa, permite suponer que al reaccionar mayor cantidad
de moles de etano, se produce més etileno, por lo tanto el rendimiento se incrementa debido a

que es un cociente.
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Figura 3.7.- a) Perfiles de fraccion no convertida de etano y rendimiento hacia etileno para diferentes presiones de
dosificacion de oxigeno (1.2, 2.2 y 3.2 atm) a una temperatura del bafio de sales de 480 °C y b) Perfiles de
selectividad para las tres presiones de dosificacion (1.2, 2.2 y 3.2 atm) a 480 °C.

No obstante, en contraste con los parametros anteriores; la selectividad (Figura 3.7b) registra
una diferencia minima entre los perfiles estudiados a las diferentes presiones de dosificacion,
donde se observa que el incremento de la presién genera una variacion poco significativa sobre
selectividad hacia etileno. Puede suponerse que por el contrario, aumentar la presion a la
corriente de oxigeno, econémicamente generaria un impacto por el consumo eléctrico necesario
para una operacion continua del reactor. De esta manera se puede argumentar que operar a una

presion baja como lo es 1.2 atm seria una opcidn viable técnica, operativa y econdmicamente.

3.2.2.- Efecto en los flujos molares dentro del reactor

Se realizaron nueve simulaciones en las cuales se vario la temperatura de operacion del bafio de
sales (400, 440 y 480 °C) y la presion de dosificacion del oxigeno (1.2, 2.2 'y 3.2 atm). En la
Tabla 3.1 se presentan la conversion de etano, asi como la selectividad y rendimiento hacia
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etileno. Los datos muestran que conforme se aumenta la presién de dosificacion, conversion de
etano aumenta para las tres temperaturas analizadas. Sin embargo, se observa que la selectividad
hacia etileno presenta valores muy similares entre si, pero que disminuyen paulatinamente,
presentando su valor menor a 3.2 atm y 480 °C.

Tabla 3.1.- Resultados de la conversion de etano, selectividad y rendimiento hacia etileno, realizadas para 1.2, 2.2

y 3.2 atm de presion de dosificacion y temperaturas de operacion del bafio de sales (400, 440 y 480 °C).

P (atm)
1.2 2.2 3.2
T (°C) 400 440 480 400 440 480 400 440 480

Conversion

CoHs (%) 3.103 7.080 11.01 3.856 9.383 17.70 4.40 11.04 22.70
Selectividad

CaHe (%) 96.3 93 87.8 96.3 93 87.5 96.4 93.1 87.2
Rendimiento

CoHa (%) 3 6.6 9.6 3.7 8.7 15.5 4.2 10.2 19.8

Los valores tabulados resumen los resultados obtenidos debido a la naturaleza de la reaccion,
ya que, al incrementarse la temperatura, la velocidad de reaccion aumenta y la conversion del
etano se favorece, no asi la selectividad, ya que el etileno sufre oxidacion y se consume, para
generar los 6xidos de carbono.

Otro comportamiento que se aprecia en la Tabla 3.1 es la tendencia numérica de la
selectividad hacia etileno, debido a que no muestra una diferencia significativa con respecto al
aumento de la presién de dosificacion. Una de las razones de que se genere esta escasa diferencia
en la selectividad, se debe a que las velocidades de reaccion se ven débilmente afectadas por los
cambios en la presion parcial de oxigeno, hecho que puede observarse con los valores numericos
de los drdenes de reaccion, que se encuentran en valores cercanos a 1, segin se muestra en la
Tabla 2.1.

La Figura 3.8 muestra los perfiles de flujo de los reactivos y productos en funcion de la longitud
del reactor obtenidos a las diferentes presiones de operacion y temperatura de operacion del
bafio de sales de 400 °C. Se observa que la concentracién de oxigeno en cada escenario se

mantuvo por arriba de los productos de reaccion.
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El comportamiento obtenido en cada simulacion, comprueba que el aumento de la presion de
dosificacion de oxigeno, incrementa la concentracion de este componente en el reactor, lo que
provoca una acumulacion en el sistema, debido a que la velocidad de reaccidn a esta temperatura
sigue siendo mucho menor en contraste con las otras temperaturas de operacion. Se tiene
conocimiento de que a esta temperatura comienza la activacion de las reacciones, y por lo tanto
existe la produccion de 6xidos de carbono, agua y etileno. También se puede observar en cada
gréfica que los perfiles de etileno y agua son similares, mientras que los oxidos de carbono
tienen una minima presencia, lo que genera, una alta selectividad de etileno. Sin embargo, operar
el reactor a la temperatura de 400 °C, parece no ser viable, debido a que la acumulacién del
oxigeno en el reactor y la presencia de los hidrocarburos tienden a formar mezclas inflamables,
generando una condicion de riesgo. Esta conclusion también es obtenida por otros autores que
han observado una acumulacién de oxigeno en sus sistemas (Darvishi et al., 2018; Jesus et al.,

2011; Rodriguez et al., 2010), que se genera al aumentar la presién de dosificacion.
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Figura 3.8.- Perfiles de flujo en funcion de la longitud del reactor para una temperatura de operacion del bafio de

sales de 400 °C y presiones de dosificacion a) 1.2, b) 2.2 y ¢) 3.2 atm.

En la Figura 3.9 se presenta un diagrama de inflamabilidad creado a partir de los datos
calculados segun la bibliografia (Louvar and Crowl, 2011); donde se muestra la zona de
inflamabilidad del etano en combinacion con oxigeno y el nitrégeno. Dicho diagrama permite
observar el rango de operacion respecto a las mezclas de reactivos introducidas al reactor, siendo
esta zona limitada para bajas concentraciones del oxigeno y altas concentraciones del inerte. Lo
que permite suponer que a través del incremento de la presion de dosificacion la composicion

de la mezcla gaseosa en el reactor eventualmente se encontrara en la zona de riesgo inflamable.
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Figura 3.9.- Diagrama de inflamabilidad para el etano a una temperatura de 400 °C y 1 atm de presién, donde CLO
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3.2.3.- Fraccién de sitios

Parte del caracter selectivo de todo catalizador se debe en gran manera a la presencia de sitios
cataliticamente activos que orientan la reaccion hacia la obtencion de los productos de reaccién
deseados. Para el caso del catalizador MoV TeNDbO se presentan en la Figura 3.10 los perfiles de
las fracciones de sitios, que se obtuvieron aplicando las ecuaciones 1.15,1.16y 1.17.
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Figura 3.10.- a) Perfiles de fraccion de sitios a lo largo del reactor a diferentes temperaturas del bafio de sales y b)

perfiles de la fraccion de sitios del oxigeno a diferentes temperaturas de operacion
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En la Figura 3.10a se observan tres tipos de fracciones representadas a las diferentes condiciones
de operacidn del bafio de sales (400, 440 y 480 °C), donde se puede apreciar que la superficie
del catalizador se encuentra ocupada principalmente por agua y sitos vacios, mientras que la
fraccion correspondiente al oxigeno es minima, siendo apenas perceptible en dicha grafica.
Conforme se incrementa la temperatura la fraccion de sitios vacios aumenta y los sitios
ocupados por el agua disminuyen. Este efecto es muy importante, debido a que en trabajos
anteriores estos perfiles mostraron un comportamiento distinto (Che-Galicia, 2016; Che-Galicia
et al., 2015), ya que, la fraccion de sitios vacios disminuia, mientras que la del agua aumentaba
hasta llegar a ser mayor al 70%. Asi mismo, se observa que la dosificacion de oxigeno favorece
a que exista una mayor concentracion de sitos vacios y una menor concentracion de sitios
ocupados por agua, condicion no deseable en el catalizador, dado que inhibian la reaccion
principal y las reacciones de oxidacion. Estos resultados se pueden suponer debido al control de
la temperatura que se obtiene al dosificar la alimentacion de oxigeno, donde la exotermicidad
de la reaccion es controlada al haber bajas concentraciones de oxigeno y favoreciendo la
reaccion principal, de esta manera la energia necesaria para la adsorcién del agua en los sitios
disminuye, evitando asi su acumulacién. De manera que esta grafica nos permite deducir que
trabajar a temperaturas cercanas a los 480 °C, es mas benéfico que a bajas temperaturas, cuando
existe dosificacion, siendo los sitios vacios los que ocupan la mayor parte de la fraccion total
del catalizador, que como consecuencia, permiten que el desarrollo de la reaccion se lleve a
cabo.

Por otra parte la Figura 3.10b, muestra los perfiles especificamente de la fraccion de oxigeno,
que presentan un comportamiento decreciente respecto a la temperatura de operacion y respecto
a la longitud del reactor, se aprecia que a temperatura de 480 °C existe una menor concentracién
de este reactivo absorbido en los sitios, o que concuerda con la idea de la rapidez con la cual
reacciona y que se beneficia al incrementarse la temperatura, dando como resultado menor
cantidad de oxigeno en los sitios del catalizador, que determinan la distribucion de los productos
a lo largo del reactor.
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3.3.- COMPARACION ENTRE EL REACTOR DE LECHO FIJO CONVENCIONAL Y

EL RMI

Se realizé un analisis entre el reactor de lecho fijo con membrana y un reactor de lecho fijo

convencional. En la Figura 3.11a se presenta el perfil de temperaturas obtenidos en ambos

reactores para una temperatura de operacion del bafio de sales de 480 °C, y una presién de

dosificacion en la membrana tubular interna de 1.2 atm, en funcion de la longitud. Se observa

que la temperatura en el reactor de lecho fijo convencional presenta un maximo a 540 °C,

ubicado en el intervalo de 0.5 a 1.0 m de longitud del reactor. Este fendbmeno no logra

desarrollarse dentro del reactor con membrana, ya que el perfil de temperaturas en este sistema,

presenta un comportamiento asintdtico que se estabiliza hasta la longitud final del reactor. El

calentamiento en el reactor catalitico convencional inicia antes de los 0.25 m, comportamiento

atribuido a la transferencia de calor que existe entre el bafio de sales y el lecho fijo Gnicamente,

sin embargo en el sistema con membrana se aprecia un efecto provocado por la alimentacién de

oxigeno en el anulo formado entre el tubo de reaccion y el de alimentacion de oxigeno, donde

el calor tiene que ser transferido del bafio de sales, al lecho catalitico y de alli hacia la membrana

tubular, lo cual hace que se recorra la distancia de calentamiento en el reactor de membrana.
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Figura 3.11.- a) Perfiles de temperatura obtenidos para el reactor de lecho fijo convencional (RC) y el reactor de

lecho fijo con membrana interna (RMI) para una temperatura de operacion del bafio de sales de 480 °C y una

presion de dosificacion de 1.2 atm (RMI) y b) Perfiles de selectividad hacia etileno en ambos sistemas de reaccion

(RCy RMI).

Como se ha reportado en la literatura, el oxigeno es un gas con propiedades térmicas

reducidas para la transferencia de calor, no obstante, el flujo alimentado de este al reactor y el
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area de contacto obtenida a través de los tubos, permite que la transferencia de calor se logre, si
necesitar de mayor longitud del tubo, como se muestra en la Figura 3.11a, donde el
calentamiento se logra posterior a los 0.25 m.

La formacion del punto caliente en el reactor catalitico convencional es producto de la alta
exotermicidad del proceso, como es reportado por diferentes autores (Che-Galicia et al., 2015;
Darvishi et al., 2018; Fazlinezhad et al., 2019; Rodriguez et al., 2010), ya que la velocidad de
reaccion aumenta en funcién de la temperatura, donde las reacciones de oxidacion parciales y
totales se favorecen. A su vez la presencia de este punto caliente disminuye la selectividad hacia
etileno, como se observa en la Figura 3.11b, ya que se distingue un decremento de este
pardmetro, respecto al perfil obtenido en el reactor de lecho empacado con membrana, donde el
valor de selectividad es superior por un 4%. Este comportamiento generado en ambos reactores,
se relaciona con los perfiles mostrados en la Figura 3.12 donde se grafican las velocidades de
reaccion en funcion de la longitud del reactor a una temperatura de operacion del bafio de sales
de 480 °C. El reactor de lecho empacado (Figura 3.12a), muestra que la velocidad de reaccion
1 (formacion de etileno y agua) se incrementa hasta cerca de los 900 mol/Kgeat hr, siendo la
reaccion mayormente favorecida a esas condiciones de operacion; lo cual permite la formacion
de una cantidad apreciable de etileno en los primeros metros del reactor. Sin embargo, las
reacciones 2, 3 y 5, corresponden a las reacciones formadoras de éxidos de carbono, que son
mas exotérmicas, razon por la cual se forma el punto caliente mostrado en la Figura 3.12a.

A su vez, el desarrollo de las reacciones 2, 3 y 5, consumen etano y etileno como reactivos,
reduciendo de esta manera, la cantidad de etano destinado a la produccion de etileno y
reduciendo la produccion formada de etileno, cuyo efecto que se observa en el perfil de
selectividad en la Figura 3.11b.
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1.2 atm

Por otra parte los perfiles de velocidad de reaccion graficados para el reactor de lecho
empacado con membrana (Figura 3.12b), muestran valores menores en orden de magnitud, en
contraste a los mostrados en el reactor convencional. Se logran apreciar 3 de las 5 reacciones
que conforman el proceso de deshidrogenacion oxidativa, sin embargo las 2 reacciones que
tienen una presencia limitada, son las encargadas de producir los éxidos de carbono a partir del
consumo de etileno como reactivo y que se confirma a través de este diagrama, que estas se ven
disminuidas efectivamente.

Se demuestra que la dosificacion de oxigeno permite controlar de manera méas efectiva la
generacion de subproductos formados a partir del etileno en el reactor, lo que impacta de manera
favorable en la selectividad y la temperatura dentro del reactor, ya que las reacciones
secundarias mantienen magnitudes por debajo de 10 mol/ Kgcat hr, valores que mantienen una
transferencia de calor adecuada y que minimizan la presencia de puntos calientes donde existe

la acumulacion del calor.

3.4.- ANALISIS DE SENSIBILIDAD PARAMETRICA

Utilizando un disefio de experimentos del tipo Box-Behnken, se realizaron 27 simulaciones en
donde se variaron 4 parametros de operacion, es a saber, relacion de concentracion C2He/No2,

temperatura de operacion del bafio de sales, presion de dosificacion de oxigeno y flujo
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volumeétrico de alimentacion en tres diferentes niveles, referidos como bajo (-1), medio (0) y
alto (1). La Tabla 3.2 muestra la codificacion para el disefio de experimentos, mientras que la
Tabla 3.3 contiene los resultados obtenidos de tales efectos sobre la variable de respuesta que

fue la selectividad hacia etileno.

Tabla 3.2.- Codificacidon de los niveles estudiados durante el desarrollo de las simulaciones

o Niveles
Caodificacion Factores : :
Alto (1) Medio (0) Bajo (-1)

Relacion de concentracion

A CoHe/Na (%) 18/82 9/91 1/99
Temperatura del bafio de

B sales (°C) 480 440 400

C Presion de dosificacion (atm) 3.2 2.2 1.2

D Flujo volumétrico (m3/hr) 2 3 4

En la Tabla 3.3, se observa que la mayor parte de los valores de la selectividad hacia etileno,
rondan entre los 0.96 — 0.92, mientras que los restantes presentan valores por arriba de los 0.8.
La temperatura es uno de los factores que impacta de manera directa en la velocidad de reaccion,
lo cual permite alcanzar mayores conversiones de reactivos y mayor generacion de productos;
de esta forma se aprecia en las simulaciones que cuando la temperatura se encuentra en su nivel
bajo (400 °C) la selectividad obtenida es mayor al conjunto de valores restantes.

Se ha demostrado en la literatura (Che-Galicia, 2016; Che-Galicia et al., 2015), que utilizando
para este proceso un éxido mixto multimetalico MoVTeNbO, la reaccién comienza a activarse
a los 400 °C, a esta temperatura la concentracion de etano es todavia alta, con respecto a la
cantidad de este reactivo alimentado y al desarrollarse la reaccién los productos generados se
encuentran en concentraciones pequefias, de manera que al realizar un cociente, el valor
obtenido es de mayor magnitud; principalmente el del etileno, sin embargo esto no asegura que
la produccion de dicho compuesto sea significativa. No obstante, conforme se incrementa la
temperatura en el reactor hasta los valores de 440 y 480 °C, la selectividad disminuye,

encontrandose que a 480 °C, los resultados de este parametro son mayores a 0.8.
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Tabla 3.3.- Factores y niveles estudiados en el disefio Box-Behnken para el reactor de lecho fijo con membrana.
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Para poder observar cuales son las variables principales que tienen un efecto importante sobre
la produccion de etileno, se analiza la Figura 3.13. Este diagrama muestra que el factor que

mayor impacto tiene sobre la selectividad es el factor B (Temperatura del bafio de sales),
logrando abarcar la mayor parte del rango, comportamiento que resulta comprensible, ya que
como se mencionaba anteriormente, la temperatura es crucial para el desarrollo de cualquier

reaccion quimica.

Diagrama de Pareto de efectos estandarizados
(la respuesta es C9, o0 = 0.05)

Término 2.2

B Factor Nombre

A A
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B B
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Figura 3.13.- Diagrama de Pareto de efectos estandarizados sobre el estudio realizado de los factores A (Relacion
de etano/nitrdgeno), B (Temperatura del bafio de sales), C (Presion de dosificacion) y D (Flujo volumétrico de

alimentacion) sobre la variable de respuesta (selectividad hacia etileno).

Como muestran los resultados de la Tabla 3.3, el efecto que provoca el incremento de la
temperatura en el reactor se refleja en una disminucion en el valor de selectividad, ya que se
aumentan las velocidades de reaccion, entre las cuales se incluye las oxidaciones parciales y
totales, que consumen parte del etileno producido.

Otra observacion que se hace es el efecto que produce la interaccion de la presion de dosificacion
(C) y la temperatura del bafio (B); ya que como se describid en apartados anteriores el aumento
de la presion de dosificacion trae consigo un aumento en la temperatura de operacion en el
reactor, ya que una mayor concentracion de oxigeno puede reaccionar en los sitios activos del

catalizador y dar lugar al desarrollo de las reacciones que forman parte del proceso, tanto de la
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reaccion deseada aumentando la conversion de etano y oxigeno, pero a su vez de las reacciones
no deseadas, en las cuales se oxida el etileno formado.

El flujo volumétrico fue otro de los factores que tiene un ligero impacto sobre la selectividad,
esto se puede entender debido a que en valores menores de flujo, la cantidad de materia que
reacciona es menor, pero también lo es la velocidad de fluido, al disminuir esta variable se
povoca que la transferencia de calor dentro del reactor presente mayor resistencia y por lo tanto
se formen zonas donde se maximice la temperatura formando puntos calientes, que favorecen
las reacciones no deseadas, sin embargo esta variable también tiene una relacion directa con la
temperatura, pues de esta forma es como se benefician los parametros que permiten evaluar el

desempefio del reactor.

A través de la Figura 3.14 se pueden observar los perfiles de la fraccion no convertida de etano
y el rendimiento hacia etileno para cada caso estudiado en el anélisis de sensibilidad, en el cual
se llevé a cabo la variacion de la relacion de etano/diluyente. Como se aprecia en cada caso, la
conversion de etano disminuye con respecto al aumento de la cantidad de etano presente en el
reactor, caso similar sucede con el rendimiento hacia etileno. Esto puede deberse a que existe
una mayor cantidad de etano para reaccionar con el oxigeno, en términos globales, al realizar
los cocientes para obtener el rendimiento, existe un valor mayor de reactivo que funge como
denominador, lo que da como resultado un menor valor numérico del rendimiento. Sin embargo
en la Figura 3.15, se muestra el comportamiento de un reactor escala industrial multitubular,
donde se obtiene la produccion anual de etileno en funcion de la longitud del reactor. En estos
perfiles se demuestra para los casos de 9 y 18% de alimentacion de etano, la produccion de
etileno es mucho mayor que la obtenida con una baja concentracion de etano en la alimentacion
(1%), confirmando que un aumento en la concentracion de etano en el reactor puede ser

beneficiosa, siempre que se mantenga fuera de los limites de inflamabilidad de la mezcla.
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CONCLUSIONES Y TRABAJO A FUTURO

El desarrollo de una nueva tecnologia para la produccion de etileno que utilice condiciones de
operacion menos severas que los procesos convencionales, ha sido una gran aportacion por parte
de la academia y de la industria, interesados por promover la aplicacion de procesos mas
eficientes y amigables con el medio ambiente. La DHO-Et catalitica de etano ha generado
grandes expectativas respecto a este objetivo. No obstante, aunque ya se han obtenido resultados
aceptables sobre esta reaccion, han surgido retos que involucran la produccién global de etileno,
el escalamiento industrial, puesta en operacion y la propia naturaleza de dicho proceso, que han
orientado a la investigacion a enfocarse en como obtener resultados de mayor significancia. En
este sentido parte de este trabajo se ha desarrollado precisamente con un objetivo de esa
naturaleza, pues logra estudiar una configuracion de un reactor para el desarrollo de esta
reaccion bajo ciertos criterios y parametros que se analizan para determinar su impacto e

importancia a una escala industrial.

Como parte del desarrollo de este trabajo, se realizaron los balances de materia y energia para
dos modelos matematico de un reactor de lecho fijo, utilizando la cinética de reaccion del
catalizador multimetalico altamente activo y selectivo para el proceso (MoVTeNbO). Como
parte de las propuestas, en el desarrollo de estos algoritmos se introdujeron términos y
pardmetros en los que se considerd la permeacién de oxigeno a través de una membrana inerte
de caracteristicas especificas. La seleccion de la membrana se realiz6 bajo una bdsqueda
minuciosa en la bibliografia, que permitidé seleccionar las caracteristicas necesarias para
representarse en el modelo matematico. Se realiz6 una comparacion entre dos configuraciones
de colocacién de la membrana porosa, un escenario contempl6 que el catalizador se empacara
dentro de la membrana, luego el oxigeno era alimentado a través de un tubo concéntrico exterior;
mientras que un segundo escenario contemplo un tubo empacado con el catalizador y en la parte
interna una membrana tubular que permease el oxigeno desde el centro hacia la parte externa
del tubo de reaccion.

De estas dos configuraciones se decidid utilizar la permeacion del oxigeno a través de la
membrana tubular interna, ya que la trasferencia de calor fue mucho mas eficiente bajo ese

esquema y genero perfiles de concentracion y temperatura mas estables.
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Se comparé el comportamiento de este reactor con un reactor catalitico convencional, para
observar las diferencias obtenidas, entre las que se obtuvieron una mejora en la selectividad de
un 4% del reactor con membrana con respecto al convencional y la mejora en el comportamiento
de la temperatura que se demostré con la ausencia de puntos calientes pronunciados. Se
analizaron los posibles factores a los cuales se les atribuy6 el mejoramiento de la produccién de
etileno y se analizaron diferentes escenarios en los cuales se varid la temperatura de operacion
del reactor, la presion de dosificacion de oxigeno, el flujo volumétrico y la relaciéon de
concentracion de reactivos, sobre la selectividad hacia etileno.

Se llegd a la conclusion de que la variable de mayor impacto fue la temperatura, sin embargo,
la concentracion de la alimentacion, la presién de dosificacion de oxigeno y la velocidad de
flujo generan cierto impacto en la selectividad hacia etileno, ya que aumentan la formacién de
oxidos de carbono, los cuales se forman en parte a través de la oxidacion del etileno.

Se observé que un aumento de la concentracion de etano en la alimentacion del reactor presenta
dos efectos que tienden a contrastarse, por una parte la conversion y el rendimiento hacia etileno
disminuyen, pero en contraparte, la produccion global de etileno se intensifica, siendo mayor,
mientras mas grande sea la concentracion de etano en la alimentacion.

Con base a los resultados obtenidos, cabe destacar que el reactor de lecho fijo con membrana
interna para la dosificacién de oxigeno, parece ser una alternativa prometedora dentro de la
industria petroquimica para lograr el desarrollo de la reaccion de DHO-Et catalitica sobre el
catalizador MoV TeNbO.

Trabajo a futuro

A continuacidn, se presentan algunas propuestas plausibles para trabajos de investigacion a

futuro:

e Desarrollar un modelo matematico bidimensional que permita estudiar el
comportamiento del reactor, utilizando para ello parametros calculados de manera
experimental.

e La sintesis de la membrana para efectuar los experimentos de permeacion y celular

los parametros de transporte de manera efectiva.
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e Desarrollo del prototipo de reactor con membrana, para llevar a cabo la DHO-Et

catalitica y la evaluacion de su desempefio.
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APENDICE A

A.l. Correlacion para la difusividad de gases (Fuller-Schettler-Giddings) (Green and

Perry, 2008)

. 1/2
0.001T75M,%
2
P ) + Cv)s'?)

Dy =

Zv =179 cm3/mol (N,)
A

ZU =16.6 cm3/mol (0,)
B

(A1)

(A2)

(A3)

A.2. Ecuaciones auxiliares para el calculo de la capacidad calorifica y la entalpia de
reaccion (Reklaitis and Schneider, 1986)

Tabla A 1.- Constantes para el célculo de la capacidad calorifica

Capacidad calorifica (J/mol K) Cp = a + bT + cT? + dT3 + eT* A4
Componente a b c d e
C:Hs 3.38339E1 -1.55175E-2 3.76892E-4 -4.1177E-7 1.3889E-10
CaH4 1.68346E1 5.15193E-2 2.16352E-4 -3.45618E-7 1.58794E-10
CcO 2.90063E1 2.49235E-3 -1.86440E-5 4.79892E-8 -2.87266E-11
CO; 1.90223E1 7.96291E-2 -7.37067E-5 3.74572E-8 -8.13304E-12
H,O 3.40471E1 -9.65064E-3 3.29983E-5 -2.04467E-8 4.30228E-12
N2 2.94119E1 -3.00681E-3 5.45064E-5 5.13186E-9 -4.25308E-12
O] 2.98832E1 -1.13842E-2 4.33779E-5 -3.70082E-8 1.01006E-11
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Tabla A 2.- Constantes para el calculo de las entalpias de reaccién

Ab(T?-TZ,) +Ac(T3—T3st) +

Entalpfa de reaccion (J/mol) AHg,; = AHg, + Aa(T — Teg) +

Ad(T:—T‘gst) + Ae(TSS—Tgst) A5 : ’
No. de reaccion Aa Ab AC Ad Ae AHg, (J/mol)
R1 2.1062 6.31E-2 -1.49E-4 6.42E-8 1.92E-11 -104860
R2 1.7608 1.86E-1 -5.77E-4 5.55E-7 -1.78E-10 -1427820
R3 51.612 2.00E-2 -4.24E-4 5.39E-7 -2.09E-10 -861840
R4 -0.3454 1.23E-1 -4.28E-4 4.91E-7 -1.97E-10 -1322960
R5 49.5058 -4.31E-2 -2.714E-4 4.75E-7 -2.28E-10 -756980

A.3. Ecuaciones auxiliares para el calculo del coeficiente global de transferencia de calor
entre el bafio de sales con el agente oxidante y entre el bafio de sales con el lecho catalitico
(Bird et al., 1987; Green and Perry, 2008).

d
Re = 2P (A.6)
U
f =0.25(0.79 In(Re) — 1.64) 72 (A7)
py — CPatg (A.8)
k
f _
vy U12) e 000 o
1+127 (f/z) (Pri/3 —1)
p = Nuk (A.10)
d
G
Re, = — (A11)
Aplr P
ju = 0.61Re™%*1gp (A.12)
_ JuGoCpy (A13)
mint — —2/3 .
(Cpg.u/k)
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A.3.1.- Propiedades fisicoquimicas del bafio de sales (Li et al., 2016).

Pps = Ao + A, T (kg/m?) (A.14)
tps = Aexp(=T/Ty) + Bexp(=T/T,) + 1o (Pa-s) (A.15)
kyps = ko + kiT (W /mK) (A.16)

Tabla A 3.- Constantes auxiliares para el calculo de las propiedades del bafio de sales

Constantes para el calculo de la densidad pos

Ao 2541.73684 kg/m?®
A -0.53018138 kg/m® K
Constantes para el calculo de la viscosidad pps
152.3679 Pa-s

B 0.05994 Pa-s
T: 56.03143 K

T 235.78682 K

o 2.97E-3 Pa-s

Constantes para el calculo de la conductividad térmica Kps
ko 0.43719611 W/m K
k1 -0.00012301 W/m K2
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