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Resumen

En este trabajo de investigacion se desarrolla un analisis de la multiplicidad de un reactor
catalitico exotérmico de laboratorio tipo tanque contindo con camisa de enfriamiento,
dosificacion de reactivos gaseosos (monoxido de carbon y oxigeno) con reaccion de oxidacion
de CO que produce diéxido de carbono con cinética tipo Langmuir Hinshelwood. En lo cual
se utilizé el modelo en variables originales y los valores de los pardmetros cinéticos, transporte
y condiciones de operacion del reactor de Baratti et al., (1992).

El problema se abordé mediante el método de Van Heerden que consiste en determinar los
estados estacionarios a partir de la interseccién de las curvas de generacion y remocién de
calor.

Los resultados del presente trabajo son los siguientes: (i) la operacién nominal del reactor de
Baratti et al, (1992) tiene un Unico estado estacionario, (ii) el reactor tiene tres estados
estacionarios cuando se disminuye suficientemente el coeficiente escalado de transporte de
calor, cuando se aumenta suficientemente el calor de reaccion de la oxidacién de monoxido
de carbono entre la capacidad calorifica de los solidos y se aumenta la concentracion de
alimentacion de mondxido de carbono.



INDICE

L INEFOAUCCION .ottt sttt st et et e st ebesbesbe s seneen 1
1.1, PIESENTACION....c.couieiietieieitestesie ettt sttt sttt b et et e et b e besbe st e b et e s e e e st eseenas 1
7 Y o] V7= Yo o] o PSR SRRSRR 2
IR TR =11 =T [0 I L= N o - U 3
1.4, Organizacion A 18 TESIS.....cccicieviiiecieceeeee sttt ste st st sr e este e enbesreenee e 5
L T O o] =1 €1V 3SR 6
T B @ o] 1=] ()Y oo =T =] =1 USRS 6
1.5.2. ODJEtiVOS ESPECITICOS ......veveuiieiirieiieieieiet ettt 6
2. Formulacion del ProbIEmMAaL ..ot 6
2.1. DESCIIPCION Bl SISTEMAL .....cviiiieeeeiietieeecteet ettt sttt st st e st e sbe e b e steessenbeerneneeans 6
2.2. Modelo del reactor en ecuaciones diferenciales ordinarias (EDOs) por Baratti et al,
(L992). ..ttt ettt ettt ettt R et R et R et e Re et e st e A e Rtk e Rt R et et et se e ese et enenaeneesene 2
2.2.1. BAlanCe 0e MALEIIA. ......ccerierieieieieeeeee ettt st sttt ettt b et e e e e ne e 3
2.2.2. BAlANCE 08 BNEIGIA ...euveuieenieieieieietee ettt sttt sttt b et be e 4
3. Datos experimentales para una cinética de Langmuir-Hinshelwood, concentraciéon y
temperatura dindmica por Baratti et al., 1992. ........ccooviririnininiereeee e 5
A, MUITIPHCIAAA ...ttt sttt ne e 10
4.1. Diagrama de Van Heerden - Curvas de calor generado y removido..........ccccceevecrerreennene. 10
5. DiSCUSION d€ FESUITATOS. .....ccveeverieieieieieeeeeeee ettt sttt saesae s 22
B. CONCIUSIONES ...ttt ettt ettt b e bbb bt e et ebeebesbesae b e 23
7. Referencia bibliografiCa .........cccooieecieieeece e 25

Apéndice 1. Codigo de programacion en Matlab del modelo en variables originales, Baratti
BL AL, 1992, ...t 28

Apéndice 1.1 Codigo de programacion en Matlab de los datos experimentales para una
cinética de Langmuir-Hinshelwood, concentracion y temperatura dindmica por Baratti et al.,
19092, bbbttt btk et bbbt bRt b e Rt b et b et e e be e ene 30

Apéndice 2. Pardmetros cinéticos y de transporte del microreactor de oxidacién de CO. 33

Apéndice 3. Derivacion de los balances de materia y energia, partiendo de variables originales
AE BATALE €T A1, 1992, .ceoiiieeeeeeeeee ettt ettt et e e e e e e sttt e e eseeaasaaeeeeeessesaassraeeeeesssesannrenes 34

Apéndice 4. Cronograma de actividades del proyecto de investigacion de tesis. ................. 39



1. Introduccion

1.1. Presentacion

En este trabajo de proyecto de investigacion damos a conocer uno de los reactores mas
importante y utilizados en la industria, el reactor de tanque agitado continuo (CSTR) son el
corazon de una planta quimica como el cerebro de los procesos quimicos, en especial. Los
CSTRs son muy empleados en la industria de los procesos quimicos para satisfacer
requerimientos tales como seguridad, especificaciones de produccidn, costos, ritmo de
produccion, etc. que permitan llevar al mercado productos competitivos en calidad, eficiencia
y precio. Algunos ejemplos comunes donde se emplea este tipo de reactor son: de plasticos y
pinturas, produccion de acetato de sodio para la formacion de jabones, produccion de
nitrobenceno para los explosivos, produccion de etilglicol para anticongelantes, hidrolizacién
de anhidrido acético para producir &cido acético, oxidaciéon de Diesel para su
deshidrodesulfuracion, entre otros.

Los reactores quimicos para la produccion de COZ2, juegan un papel crucial en el
establecimiento de cadenas de produccion sostenibles. EI monoxido de carbono (CO) es uno
de los principales contaminantes que surgen a través de los procesos quimicos en las industrias
quimicas y etc. La oxidacion de CO en Pt se ha estudiado ampliamente y se sabe que la
velocidad de oxidacién del CO catalizada por Pt es autoinhibida debido a la alta afinidad del
CO por el Pt. La oxidacién del CO ocurre a través de un mecanismo establecido de cuatro
pasos que involucra la reaccion entre el CO adsorbido y el oxigeno, Langmuir, I. et al, (1922).

El analisis de la multiplicidad de estados estacionarios para los reactores es una ocurrencia a
una reaccién importante debido a las implicaciones que puede tener para el funcionamiento
del reactor. EI conocimiento en la region de la multiplicidad y, para ser mas exactos, la
ubicacion de los puntos de ignicion y extincion permite el funcionamiento en un régimen de
conversion alta en lugar de baja o, por otro lado, evitar la ignicién repentina del reactor. Este
altimo puede ser perjudicial cuando va acompafiado de una gran generacion de calor.

La razon es que dicho sistema exhibe un alta no linealidad debido a la cinética de reaccion y
las ecuaciones constitutivas (por ejemplo, fendmenos de transporte), lo que provoca
comportamientos anormales como estados estacionarios maltiples estables o inestables, ciclo
limite y comportamiento de bifurcacion bajo ciertas condiciones operativas, Schmidt AD &
Hamer JW et al 1981. De hecho, el comportamiento de multiplicidad muestra que un sistema
no lineal (por ejemplo, un proceso quimico no lineal) puede tener muchos puntos de equilibrio
diferentes, que son localmente estables o inestables, bajo ciertas condiciones de operacion. En
términos generales, con un conjunto de condiciones especificas de operacion, las trayectorias
dindmicas del sistema pueden acercarse a diferentes estados estables que dependen de las
condiciones iniciales del sistema. En realidad, los puntos de equilibrio localmente estables
pueden no tener ningun beneficio econémico debido a la baja conversion o pueden enfrentar
el problema de ingenieria debido a la alta temperatura de operacion. En consecuencia, el punto



de equilibrio inestable normalmente se elige como el punto de equilibrio deseado con el
proposito de una operacion éptima.

Las nuevas herramientas matematicas para estudiar las caracteristicas cualitativas de los
sistemas no lineales han avanzado significativamente nuestra capacidad para comprender y
predecir las caracteristicas de comportamiento de estos sistemas. En su concepto matematico
de multiplicidad es el numero de veces que cada raiz aparece en un polinomio dado.
Determinar la multiplicidad de las raices de polinomios resulta fécil si es que tenemos la
version factorizada del polinomio. Alternativamente, también es posible determinar la
multiplicidad de las raices al mirar la grafica del polinomio. En muchos sistemas con reaccién
quimica en reactores quimicos es muy frecuente la situacion de que el reactor usado para
efectuar la o las reacciones de interés presente conducta no lineal. En esta parte del trabajo
nos concentramos basicamente en discutir un tipo especifico de conducta no lineal: aquella
relacionada con la posibilidad de que el equipo de reaccion presente mas de un estado
estacionario.

1.2. Motivacién

En este caso de estudio se selecciond por el interés de encontrar multiplicidad del modelo en
variables originales de Baratti et al., 1992, ya que no se contaba con ningln estudio previo de
multiplicidad de dicho modelo. En la literatura japonesa, Furusawa, Nishimura and Miyauchi
et al 1969, un informe de experimentos que mostraban multiplicidad en un CSTR en el que se
Ilevaba a cabo la hidratacion en fase liquida de éxido de propileno. En ese articulo, los datos
experimentales, presentados en un diagrama de plano de fase, ilustraban claramente la
existencia de dos estados estables. Sin embargo, se mostré multiplicidad para un solo conjunto
de condiciones operativas.

Cuando esto ocurre esta situacion se dice que el reactor presenta multiplicidades ya que cuenta
con una cantidad de mas de un estado estacionario. Y a esos puntos de estados estacionarios.
Un estado estacionario en matematicas es cuando una funcién es de varias variables, una
derivada parcial es su derivada para una de esas variables, mientras que las otras permanecen
constantes. Sin embargo, esto contrasta directamente con una derivada total, donde todas las
variables pueden variar. En ingenieria quimica un estado estacionario es una situacion en la
que todas las variables de estado son constantes a pesar de 10s procesos en curso que se
esfuerzan por cambiarlas. Para que un sistema completo esté en estado estable, es decir, para
que todas las variables de estado de un sistema sean constantes, debe haber un flujo a través
del sistema (compare el balance de masa).

Para complicar un comportamiento cinético no lineal para la posible aparicién de
multiplicidad en estado estacionario y oscilaciones sostenidas, en particular para la oxidacion
del CO. Los procesos que causan multiplicidad en estado estacionario son: (1) un alto aumento
de temperatura adiabatica debido al calor generado por la reaccién exotérmica, una velocidad
de reaccion que depende exponencialmente de la temperatura y un bajo nimero de Peclet de
calor efectivo que conduce a la retroalimentacion térmica, (2) no mondétono (u orden negativo)
cinética que conduce a la multiplicidad isotérmica a traves del acoplamiento entre la cinética
y la transferencia de masa, y (3) no linealidades cinéticas inherentes, Harold, Met al, 1991.



1.3. Estado del Arte

El primer analisis de la multiplicidad en estado estacionario en un reactor quimico fue
presentado por Liljenroth et al, 1918, después de 16 afios Davies, W et al, 1934, descubrio
experimentalmente dos estados estacionarios estables durante la oxidacion de hidrogeno en
un alambre de Pt. La teoria termocinética de reacciones heterogéneas fue desarrollada por
Frank-Kamenetskii et al, 1939, Zeldovich y Zysin et al, 1941 analizaron los diagramas de
bifurcacion de conversion versus tiempo de residencia en un CSTR homogéneo y descubrid
la existencia de ramas aisladas. Sorprendentemente, estos resultados habian sido pasados por
alto por la mayoria de los investigadores en Occidente, y el principal interés en este tema fue
motivado por los trabajos pioneros de Van Heerden et al, 1953 y Bilous y Amundson et al,
1955. En las dos décadas siguientes se llevaron a cabo una gran cantidad de estudios tedricos
y experimentales de la multiplicidad en estado estacionario que condujeron a una comprension
bastante completa del comportamiento de los sistemas en los que se produce una Unica
reaccién quimica. Los resultados mas completos se obtuvieron para un reactor de tanque
agitado continuamente (CSTR) en el que se produce una Unica reaccion quimica. Las
complejas caracteristicas de los sistemas de reacciones de oxidacién se ilustran vividamente
en el estudio experimental de Harold y Luss et al, 1985, quien midié la temperatura de una
pildora catalitica en funcién de la temperatura ambiente del gas para la oxidacion del
monoxido de carbono y el etano en el aire. En sus seis experimentos llevados a cabo con
mezclas que tienen la misma concentracion de etano, pero diferentes concentraciones de
monoxido de carbono obtienen hasta cuatro estados estacionarios. También menciona que la
gran cantidad de parametros que aparecen en los modelos matematicos de estos sistemas hace
impracticable trabajar. Por otro lado, dentro de los problemas asociados con estos tipos de
reactores se encuentran los modelos matematicos de los sistemas que reaccionan
quimicamente se basan en los balances de especies y energia.

Se ha demostrado que los sistemas de reaccion de orden negativo, cuando se combinan con
resistencias de transporte, pueden dar lugar a una multiplicidad isotérmica de estado
estacionario. La mayoria de los estudios se limitan a granulos de catalizador. Por ejemplo,
Wei y Becker et al., 1975, Roberts y Satterfield et al., 1966, Smith et al., 1975 han predicho
multiplicidad isotérmica para reacciones de orden negativo bajo la influencia de resistencias
de difusién intra-pellet. Hegedus y col et al., 1977, han demostrado que la multiplicidad de
estado estable observada en un reactor integral isotérmico se puede interpretar bien mediante
interacciones de difusion-reaccion, y que se pueden generar mas de dos estados estables
mediante manipulaciones apropiadas del historial de tiempo de la operacién. condiciones.

Cuando las variables de estado son espacialmente uniformes, como las concentraciones en un
CSTR, definimos el reactor como un sistema de parametros agrupados. EI modelo en estado
estacionario correspondiente se describe mediante un conjunto de ecuaciones diferenciales
ordinarias. En ciertas regiones de condiciones operativas, un CSTR puede exhibir un
comportamiento sensible paramétrico, es decir, pequefios cambios en uno o mas de los
parametros de entrada del reactor pueden conducir a cambios mucho mayores en las variables
de salida. Dado que tal comportamiento es de interés identificar las regiones de sensibilidad
paramétrica, Bowing y Jess, 2007. Una variacién de temperatura excesiva puede afectar



adversamente la conversion de la reaccion de equilibrio exotérmico y la selectividad del
proceso de reaccion. En el caso de la reaccion catalitica, la actividad y durabilidad del
catalizador e incluso la seguridad del reactor pueden verse afectadas, Varma et al., 1999. El
conocimiento de las circunstancias que conducen a la pista térmica, la quimica del proceso y
los reactivos almacenados son esenciales para el funcionamiento seguro de los reactores
quimicos y el almacenamiento de sustancias quimicas explosivas. De hecho, una sensibilidad
paramétrica y una fuga son términos relacionados, ya que uno es la consecuencia del otro.

Mientras tanto Morbidelli y Varma et al, 1988; habian tenido en cuenta una serie de
pardmetros que incluian el coeficiente de transferencia de calor, la energia de activacion
adimensional, el namero de Damkdhler y el calor de reaccion adimensional. Aqui la presente
investigacion es para observar el comportamiento de la multiplicidad a partir de la sensibilidad
paramétrica utilizando un conjunto de pardmetros de la literatura, Ingrid et al, 2016 en un
CSTR. El comportamiento no lineal del CSTR se utiliza para conocer las condiciones
experimentales sobre la existencia de un comportamiento no lineal como la multiplicidad
singularidad y sensibilidad paramétrica. La multiplicidad de estados estacionarios es un
fendmeno que se ha estudiado con considerable detalle en diferentes tipos de reactores
quimicos continuos. Algunos ejemplos comunes incluyen reacciones exotérmicas cuya
cinética produce una generacion de calor que suelen tener una cantidad de uno, tres hasta mas
estados estacionarios. Cada uno de los posibles estados estacionarios se caracteriza por una
estabilidad, conversion y temperatura de funcionamiento. En consecuencia, un estado
estacionario suele ser mas deseable que los deméas desde un punto de vista operativo o
econdmico. Se han reportado multiples estados estacionarios para algunos sistemas bioldgicos
como es el caso de Escherichia coli bajo condiciones limitadas de amonio Shu J et al, 1987.
Sin embargo, la multiplicidad de estados estacionarios en CSTR que usan cinéticas mas
complejas por ejemplo Langmuir-Hinshelwood se ha estudiado poco en comparacién a las
comunes por ejemplo cinéticas de primer orden. Hasta la fecha, falta informacion sobre
estudios experimentales y modelado que involucren sensibilidad paramétrica en CSTR para
reacciones exotérmicas quimicas homogéneas.

Para Furusawa, Nishimura and Miyauchi et al 1969, demostraron la existencia de dos estados
estacionarios estables para un solo conjunto de condiciones operativas. Para Root, R. and R.
Schmitz et al 1969 demostraron la existencia de tres a 5 estados estacionarios estables con un
reactor de bucle adiabatico. Ellos utilizaron una reaccién de combustion exotérmica. La
investigacién sobre la operacion de reactores exotérmicos se ha basado principalmente en el
modelo clasico de reactor de tanque agitado continuo de dos estados, asumiendo
implicitamente que la dindmica de la temperatura de la camisa de enfriamiento es
insignificante. En este caso, la temperatura de la camisa de enfriamiento es la entrada
manipulada en lugar del caudal de la camisa de enfriamiento para el control de
retroalimentacion de la temperatura del reactor. Agregar un balance de energia de camisa de
enfriamiento da como resultado un comportamiento mucho mas complejo que un simple
efecto de retraso. En lo cual obtuvieron de resultado tres estados estacionarios mediante
diagramas de bifurcacion por la influencia de los parametros de disefio, trabajando con la
reaccién exotérmica adiabatica irreversible de primer orden, Russo, L. P., & Bequette, B. W,
et al, (2007).



Por tanto, el presente trabajo analiza el fendbmeno de la multiplicidad mediante un diagrama
de Van Heerden a través de sensibilidad paramétrica para un reactor de laboratorio tipo tanque
agitado continuo empacado de lecho fijo con dosificacion de reactivos gaseosos (mondxido
de carbon y oxigeno) con reaccion que produce didxido de carbono con reaccion exotérmica
frente a un conjunto de datos experimentales reportados por la literatura.

En el refinamiento a un modelo de balances de materia y energia adimensionales para un
reactor CSTR de procesos cataliticos que eliminan el monodxido de carbono en una mezcla
gaseosa, frente a un conjunto de datos experimentales. El estudio se hace en dos etapas: (i)
primero se identifican los tiempos de residencia de masa y calor a partir de experimentos
transitorios en ausencia de reaccion, asi como las constantes de accion de masas y adsorcién
y de energia de activacion con base en la determinacion experimental de la tasa de reaccion
contra concentracion a temperatura constante, a tres diferentes temperaturas, (ii) luego, con
base a los resultados obtenidos mediante el método de Van Heerden, se caracterizan las
condiciones bajo las cuales se presenta o0 no el fenémeno no lineal y global de multiplicidad
de estados estacionarios, Marin et al, 2016. Ella reporta un Gnico estado estacionario estable
con una alta conversion. Se adopt6 a trabajar con el modelo en variables originales, Baratti et
al, 1992, ya que no contiene un estudio de multiplicidad y no se sabe si puede existir mas de
un estado estacionario en dicha manera esa seria la contribucion para comprender y mejorar
el modelo, Baratti et al, 1992 en comparacion al modelo adimensional de Marin et al, 2016.

1.4. Organizacion de la Tesis

En el capitulo 2, se describe el sistema del microreactor, la cinética empleada, el par de
ecuaciones diferenciales ordinarias del modelo de Baratti et al, 1992 de los balances de materia
y energia y su importancia de cada uno de los parametros operativos utilizados en el sistema.
El mecanismo fisicoquimico que representa los parametros de transporte y cinéticos.

En el capitulo 3, se muestra una representacion grafica de una serie de experimentos de Baratti
et al, 1992, bajo condiciones de estado estacionario a tres diferentes temperaturas dinamicas
operadas que se variaron en un rango de concentracion de entrada molar de CO. Ademas, se
obtuvo una representacion grafica donde se muestra un mejor ajuste de los parametros
cinéticos del reactor a partir del modelo cinético con una cinética de tipo Langmuir-
Hinshelwood para las velocidades de reaccion. Esto sirve para verificar que el modelo sigue
un buen camino con los datos experimentales reportados por Baratti et al, 1992.

En el capitulo 4, Determinamos la cantidad de estados estacionarios con su especifica
estabilidad de cada uno de ellos del modelo mediante un analisis de multiplicidad a partir del
método de diagrama de VVan Heerden. A partir de la construccion de las curvas de generacion
de calor y extraccidén de calor obtenidas de los balances de materia y energia en estado
estacionario. Por la variacién individualmente y en pares de los parametros de transporte y
cinéticos (0, k, w, 8) en rangos o intervalos razonables, es posible validar la hipotesis de
existe multiplicidad en el modelo del reactor. También conocer la temperatura y su
concentracion de CO a la salida del reactor.

En el capitulo 5, se valora la pertinencia de los resultados obtenidos al variar los parametros
cinéticos, transporte y si el modelo es eficaz o eficiente con esto se podra saber si se cumple
la hipotesis 0 no, a parte de una comparacion con resultados de la literatura similares a este
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caso de estudio. Por ultimo, se tiene el capitulo 6, donde se presentan las conclusiones y
trabajos futuros obtenidos en este trabajo.

1.5. Objetivos

1.5.1. Objetivo general

Determinar la multiplicidad de un reactor catalitico exotérmico de laboratorio tipo tanque
agitado contindio con camisa de enfriamiento con un estudio de sensibilidad paramétrica frente
a un conjunto de parametros determinados experimentalmente.

1.5.2. Objetivos especificos

» Evaluar la influencia de los parametros operativos, cinéticos y transporte del sistema:
Concentracion de alimentacion de monoxido de carbono, tiempo de residencia, relacion
de las capacidades calorificas del gas y del sélido, coeficiente de transferencia de calor y
calor de reaccion de la oxidacién de monoxido de carbono entre la capacidad calorifica de
los solidos en los diagramas de VVan Heerden.

» Calibracion de parametros cinéticos y de transporte basado en la velocidad de reaccion
en funcion de la concentracion molar de entrada de CO reportada a diferentes
temperaturas por Baratti et al,(1992).

2. Formulacion del problema.

El problema es realizar un analisis de multiplicidad y su dependencia con variaciones en
parametros importantes de transporte, cinética y operativos de un reactor catalitico exotérmico
de laboratorio tipo tanque continto empacado de lecho fijo con camisa de enfriamiento y
reaccion de oxidacion de CO con cinética tipo Langmuir Hinshelwood. El problema se
resuelve mediante la construccion del diagrama de VVan Heerden.

2.1. Descripcion del sistema.

El modelo que constituye a las ecuaciones de los balances de materia y energia del reactor de
laboratorio tipo tanque continio empacado de lecho fijo con dosificacion de reactivos
gaseosos (mondxido de carbon y oxigeno) con reaccion que produce dioxido de carbono con
reaccién exotérmica, realizado por Baratti et al., (1992), representado por ecuaciones
diferenciales ordinarias. A continuacion, se muestra una descripcion detallada del sistema y
de las ecuaciones en variables originales, dinamicas y adimensionales. Es bien sabido que
incluso una sola reaccion exotermica que ocurre en un solo reactor de tanque agitado de flujo
continuo (CSTR) puede dar lugar a multiples estados estacionarios.

El modelo con el que se trabaja en este sistema es de Baratti et al, (1992). No se modifica ni
se cambia absolutamente nada. El proposito de usar este modelo es para contribuir con un
analisis de multiplicidad para conocer la cantidad de estados estacionarios en el reactor.
Algunas diferencias y/o similitudes con el modelo de Baratti et al, 1992 con el que se trabaja
son: (i) Baratti usa el modelo en variables originales como base para convertirlo a un modelo
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dinamico de procesos para la construccion de un estimador Extended Kalman Filter (EKF) y
un estimador es un modelo dindmico espacio estado de la dinamica de procesos, (ii) las
aproximaciones lineales de entrada-salida simples a la dindmica del modelo de proceso
pueden ser suficientes para un disefio de control exitoso y (iii) en catalizadores heterogéneos,
es bien sabido que los modelos cinéticos convencionales basados solo en datos experimentales
de estado estacionario, generalmente no describen el comportamiento dindmico del proceso.

Hemos seleccionado deliberadamente un modelo, Baratti et al, (1992), muy simple con
atencion a la dinamica de fluidos y temperatura, asi como a la descripcion de la cinética, y un
namero limitado de corridas experimentales para determinar los pardmetros del modelo fuera
de linea, como es tipico en aplicaciones industriales. Sin embargo, cabe destacar que el modelo
desarrollado, aunque sencillo es poco preciso, se basa en la descripcion de los fendbmenos
fisicoquimicos implicados y, por tanto, representa correctamente la dependencia funcional
entre las distintas variables fisicas implicadas. Este es el rasgo caracteristico de los modelos
“estructurados”, desarrollados a partir de balances de masa, calor, teoria cinética, fendmenos
de transporte, etc., sobre los modelos puramente regresivos o de “caja negra”. El explorar la
posibilidad de utilizar tales modelos estructurados para desarrollar contribuciones mediante la
explotacion del conocimiento disponible sobre el disefio, modelado y comportamiento
dinamico no lineal de los sistemas de procesos es importante para lo académico e industrial.
Este enfoque evita la pesada necesidad de desarrollar un modelo preciso del proceso. Por otro
lado, esto puede considerarse como un procedimiento para mejorar la respuesta de un modelo
de primer ensayo mediante el uso de mediciones indirectas y teorias poco confiables.
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Figura 1. Esquema representativo de un reactor de tanque agitado continuo (CSTR), Baratti,
(1992).

El proceso se lleva en un microreactor catalitico con un fluido no ideal dindmico (ni bien
mezclado) donde hay una reaccion de oxidacion de monoxido de carbono (CO) en un
catalizador soportado de platino-alimina. La pildora catalitica est4 ubicada en una canasta de
platino. El reactor es alimentado continuamente por el reactante.

Se sabe que se trabaja con tres diferentes entradas: una de monoxido de carbono (CO), otra
de oxigeno (O2) y la ultima de nitrogeno (N2). En este trabajo incluye 3 secciones: (i) control
de flujo de entrada, (ii) camara de reaccion y (iii) la corriente de salida del reactor.



Para el control de flujo de entrada.

Se usan dos rotametros y controladores que son usados para mantener la rapidez de flujo
constante del monoxido de carbono (CO) y del oxigeno. Los experimentos realizados en el
reactor fueron operados bajo un exceso de oxigeno (velocidad de flujo de 1.33x10° Nm3s?)
y para el rango de la velocidad del flujo del mondxido de carbono fue entre 0.017x10° a
0.133x10°% Nm3s™.

Para la seccion o cAmara de reaccion (donde ocurre la reaccion).

Tiene una camara cilindrica con un volumen de 63 x10° m3. El reactante (reactivos) fluyen
mediante un tubo de entrada (8x10°mq) a la camara de reaccion (6 x10° m®) donde también
se encuentra los catalizadores que son alrededor de 14 pildoras cataliticas en una pequefia
cesta y debajo de esta, un termopar y el otro en la camisa de enfriamiento midiendo su
temperatura (T¢). El reactor esta equipado con una camisa de enfriamiento la cual sigue a un
control mas preciso de la temperatura de enfriamiento de la pared del reactor. La pildora
catalitica usada es de tipo comercial (0.375% platino, didmetro de la pildora 1.6x10° y una
porosidad de 0.37).

Para la corriente de salida del reactor.

La corriente de salida del reactor esta diluida con nitrégeno (N2) que su funcion es para purgar
al reactor cuyo flujo fue de 1.33 x10-6 Nm?®/s. Se desarroll6 un estimado para inferir o conocer
las concentraciones no medidas desde mediciones de temperatura del reactor en linea.

Para acceder al rendimiento del estimador, valores de concentracion estimados son
comparados con mediciones de concentracion en linea actuales. Y estas son obtenidas usando
un analizador continuo de didxido de carbono infrarrojo (IR) no dispersivo con un error del
5% de la méaxima escala, equivalente a 1 0 10% en volumen. Recordemos que la corriente de
salida es purgada con nitrégeno para poder asi realizar otras experimentaciones y que no
salgan alteradas por las anteriores. También, se hace para poder comprar predicciones y
valores medidos de la concentracion.

La lectura del analizador de IR se corrigid para el lapso de 44 segundos entre la salida del
reactor y la del analizador. El siguiente modelo que se presenta es de Alvarez et al, (2016)
utilizado en diferentes tesis por ejemplo Sotres et al, (2015), Marin et al, (2016) y también en
las notas de Samarti et al, (2018). Es un primer paso el cual sirve como introduccién para
empezar con el proyecto de tesis de investigacion, el cual es un refinamiento del modelo
utilizado por Ingrid et al, (2016) y Baratti, et al, (1992). El siguiente modelo y su derivacion
estan tomado de su (notacion y conceptos) del trabajo de Ingrid et al, (2016).

Cinética de reaccion.

_Ea
K,e RTC _ K(T)C

(1+KzC)2 ~ (1+KacC)?’

Ea

R(C,T) = K(T) = K,e RaT

Parametro Significado Unidades
K, := Frecuencia de las colisiones

—Eq entre las moléculas de reactivo, (1)
K(T) = K,eRsT constante cinética
E,:= Energia de activacion J/mol




K (T):= constante cinética 3/mol
(dependiente de la temperatura)

K, Constante de adsorcion de m3
Langmuir-Hinshelwood mol

Tabla 1. Descripcion de la cinética de reaccion.

Mediante la oxidacion de monoxido de carbono alrededor de un catalizador de platino
soportado es una de las reacciones mas estudiadas en catélisis heterogéneas. La cinética de
reaccion para este tipo de reacciones es una cinética de tipo Langmuir-Hinshelwood. Se tiene
un desarrollo de un modelo de una estructura fisicoquimica para un reactor de tipo tanque
agitado continto empacado de lecho fijo con camisa de enfriamiento para evitar pérdidas de
calor con reaccion exotérmica. En este sistema se lleva a cabo una reaccién quimica con
cinética de Langmuir Hinshelwood. Siguiendo las suposiciones:

— El sistema reaccionante esta considerado como un reactor de tanque bien mezclado.

— Todas las propiedades fisicoquimicas son independientes de la temperatura y
composicion.

— Las resistencias de transporte de masa y calor son despreciables.

— La acumulacion de reactante es despreciable dentro de las pastillas cataliticas y de
calor en la mezcla gaseosa.

i c.

Motorf . T C[
Te
Tc
C
—_— q
A = P+ Calor T

Figura. 2. Reactor de tanque agitado continuo con camisa de enfriamiento.

2.2. Modelo del reactor en ecuaciones diferenciales ordinarias (EDOs) por Baratti et al,
(1992).

En esta parte se presenta un modelo en ecuaciones diferenciales ordinarias partiendo en
variables originales con cinética de tipo Langmuir Hinshelwood, realizado por Baratti et al.,
1992. Con la descripcion anterior del sistema podemos empezar con el desarrollo de los
balances de masa y energia con ayuda de los principios fundamentales de la conservacion de
materia y energia, fendmenos de transporte, reactores quimicos, termodinamica y asi poder
generar un modelo matematico con el cual dé podra obtener el comportamiento del reactor.



Balance de Materia

C=06 [ce (E> —C (Tlr)] —R(C,T)=f.(C,T), C€(0)=¢,

Balance de Energia

T =0k[Te —T) = O[T — Tyl + WR(C,T) = fr(C,T), T(0) =T,

Velocidad de reaccion

_Ea
K,e RTC K(T)C

(1+K,0)2 (1+KaC)?’

Ea

R(C,T) = K(T) = K,e RdT

En donde: C es la concentracion del reactante, T es la temperatura del reactor, T, = 463 K es
la ttemperatura de referencia, T, = 293 K es la temperatura de flujo de entrada, Ty, =

487.3 K es latemperatura de la camisa de enfriamiento, 6 = % = 3.85x107 2571 es el inverso

- Ve - 1A Act 1 _C
del tiempo caracteristico de conveccion masico (flujo entre volumen), xk = pf)cpg =
14
_oy mB ./ . . T Us
1.37x1072 % es la relacion de las capacidades calorificas del gas y del sélido, § = P
14

(=AH)
pPCp
calor de reaccion de la oxidacion de mondxido de carbono entre la capacidad calorifica de los
solidos. Se procede a tomar los dos balances en estado estacionario y sumarlos, con el fin de
eliminar el término de reaccion. Antes, multiplicando el balance de materia en estado
estacionario por ®. En el apéndice 3 se puede observar el desarrollo matematico del par de
ecuaciones diferenciales ordinarias, el balance de materia y el balance de energia ambos en

variables originales.

3
7.47x1073s~1 es el tiempo caracteristico de difusion térmico, w = = 4.73% es el

2.2.1. Balance de materia

Acumulacién = Entradas - Salidas — Reaccién
Ea
dc T, T K,e RTC
_=9[C (—e>—c(—>]—°—;co=c (1)
dt ¢\T, T, (1+K,C)? 0 =6
. T, T
¢=ole(F)-c(z)|-ren=f@n; cor=c (L1)
r r
Termino Ecuacion Significado Unidades
dc Cantidad de mol
Acumulacion — acumulacion de la —x (mol) = —
dt masa del sistema. S S
Flujo de entrada cm3 l l
T, i < K
Entrada oc, (_e) del sistema s |, mol K _ mo
T, cm3 cm3 K cm3s




Flujo de salida del cm3 l l
- T\ | sistema — | mol K mo
Salidas 6c (—) S -
T em® | em3 K cm?s
Cantidad de masa
generada 0
Reaccion R(C,T) consumida en el mol(reaccion)
sistema I
por reacciones
quimicas

Tabla 2. Andlisis del balance de materia.

2.2.2. Balance de energia

Entrada — Salida + Reaccién + Intercambio de calor en las paredes = Acumulacion

Ea
ar O[T, —T] = S[T =T Koe mTC 2
T =0k[T,—T]— 6[T — Ty]+ wR(C,T) = f-(C,T) ; T(0) =T, (2.1)
Termino Ecuacion Significado Unidades
Cantidad de
A g dT acumulacién de la 1 K
cumulacion — . —xK =—
dt energia en el S s
sistema.
Flujo de energia| ((cm”3)/s)
en la entrada del k]
Entrada Ok|T,] sistema /(cm*3) m;’ Kl.k= K
] s
m3 K
Flujo de energia cm® / k]
Salida OK[T] de la salida del s (MK ), _X
sistema cm3\ _kJ s
m3 K
Flujo de energia
- creada por la m3>  mol mol
Reaccion WR(CT) | feaccion Kmol = m3s sk
exotérmica
Flujo de energia
Intercambio de que es retirado del 1 1
calor en las S6[T —Ty] |sistema por la E(K —K)=s
paredes camisa de
enfriamiento.

Tabla 3. Analisis del balance de energia.




3. Datos experimentales para una cinética de Langmuir-
Hinshelwood, concentracion y temperatura dinamica por
Baratti et al., 1992,

A continuacion, se muestra los datos experimentales del modelo cinético del reactor, la
concentracion y la temperatura dindmicas dentro del reactor. La oxidacion del monoxido de
carbono es una reaccion con un catalizador soportado de platino es una de las reacciones mas
ampliamente estudiadas en catalisis heterogénea, Razon & Schmitz et al., 1986, ya que se
considera un modelo completo.

Se ha demostrado que un mecanismo de Langmuir-Hinshelwood utilizado para una
explicacion de la cinética de oxidacion del CO en metales del grupo del platino/Alumina es el
mecanismo mas simple que proporciona la multiplicidad de estados estacionarios de la
superficie catalitica. Este hecho no se suele tener en cuenta en los estudios sobre el mecanismo
de Langmuir-Hinshelwood, Bykov, Yablonskii & Elonkhin et al., 1980.

Se realiz6 una serie de experimentos en estado estacionario a tres diferentes temperaturas T; =
453, T, = 463 y T; = 473 y se variaron los valores de la concentracién del mondxido de

l . .
carbono de entrada en un rango de C, = 0.2 a 2.5:’;—03 y con esto se consiguieron diferentes
valores de concentracion a la salida del reactor.

3 I I ]
5&“’0 o 453 K
m a 463 K
< P o 473 K

—
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2 3 4
Inlet CO Concentration, mol m™°

Reaction Rate, 10°° mol s 'm™°

Figura 3. Velocidad de reaccion en funcion de monoxido de carbono de entrada a tres
diferentes valores de temperatura, Baratti et al., 1992.

En la figura 3, se muestrea una comparacion entre los valores que se ajustan con el modelo de
la cinética de Langmuir-Hinshelwood (curvas o lineas continuas) y los valores o datos
experimentales (puntos discontinuos) que se obtuvieron de la velocidad de reaccion, en
funcion de la concentracion de entrada. Se puede ver que los datos reportados exhiben
multiplicidad para un rango de valores de velocidad de reaccion mas bajos y concentracion
molar a la entrada de CO.



Los pardmetros cineticos con una cinética de tipo Langmuir - Hinshelwood reportados por
Baratti et al, 1992, utilizados para la construccion de la grafica se muestran en la siguiente
tabla 4.

Parémetros cinéticos i?,riggiz)gt
Energia de activacion E,[=] ﬁ 64361.67

Constante de adsorcion K,[=] 1;"—; 1969.0789
Factor pre exponencial k,[=]s ™! 1.2x10°

Tabla 4. Pardmetros cinéticos de Baratti et al, 1992.

Para la construccién de la velocidad de reaccion en funcion de la concentracion de entrada
molar de mondxido de carbono (CO) a tres diferentes valores de temperatura reportadas por
Baratti et al, 1992, se procede a realizar los siguientes pasos:

Paso 1. Se resolvié analiticamente el balance de materia en estado estacionario (ec. 1.1) para

la concentracion de entrada en funcidn de la concentracion de salida (con la temperatura i-
esima fijada).

Paso 2. Mediante minimos cuadrados se ajusto el par pendiente intersecto de la curva del paso

0=0lc. (;—) —c (Tz)] —R(C,T) = fo(C,T) a)
o- @) -tz )

Paso 3. Se sustituyo la recta del paso 2 en la velocidad de reaccion, obteniendo la dependencia
de las velocidades de reaccién con la concentracion de entrada (para poder comparar con los
datos desplegados por Baratti).

C. = f(C) y ajustar una recta de la forma C, = f(C) =m = C + b.



F£71(C,) = C =0.619 % C, — 9.68x107

Koe 71 1(C,) N
L+ Kaf 1(C)?

R(f7H(Ce), T) =

Paso 4. Se compara la tasa de reaccion Vs los datos experimentales y se calibra el valor de la
pre exponencial repitiendo del paso 1 al paso 4 hasta lograr descripcion razonable con la Ka.

k, =8.1x10%s71
Como podra verse la constante pre exponencial se disminuyé por un factor de 0.675.

En la siguiente figura 4, se muestra la grafica de la concentracion molar de salida del
monoxido de carbono en funcion de la concentracion molar de entrada de CO, donde se puede
apreciar tres lineas o rectas de distinto color cada una con distinto valor de temperatura con
su ecuacion de larecta y = mx + b. La concentracién molar de salida de CO incrementa con
el aumento de la concentracion de entrada molar de CO. En la grafica en el eje horizontal,
solo llega hasta el valor de 2.5 mol/m?s, ya que es hasta ese valor que reporta Baratti et al,
1992, la introduccién de la concentracion de entrada molar de CO.

) CVsCe-CO
= : . :
=43 -y = 0.65% - 4 907
= T= 453 K - y = 0.65% - 4.9e-0
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Grafica 1. Concentracion molar a la salida del moné6xido de carbono en funcion de la
concentracion molar de entrada de CO.
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Grafica 2. Concentracion molar a la salida del mond6xido de carbono en funcion de la
concentracion molar de entrada de CO.

En lafigura 5 es la inversa de la grafica 4, la cual representa que para una concentracion molar
de entrada de CO incrementa con el aumento de la concentracion de salida molar de CO.
Construir el grafico de la velocidad de reaccion en funcion de la concentracion molar de
entrada de CO a tres diferentes temperaturas: 453, 463 y 473 K. En la cual se hizo un ajuste
en los parametros cinéticos con una cinética de tipo Langmuir-Hinshelwood. Después del

3
ajuste, tuvimos estos valores de K, = 1.94% y k, = 8.1x10° s, lo cual ocasionaron un

buen ajuste entre los datos experimentales de Baratti et al, 1992 y el modelo.

Veloc. de reaccion Vs Conc. de entrada - CO
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Grafica 3. Velocidad de reaccién en funcién de la concentracién molar de entrada de CO a
tres diferentes temperaturas: 453, 463 y 473 K.
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Las curvas negras con figuras representan los datos experimentales reportados por Baratti et
al, 1992 y las curvas de colores representan los resultados obtenidos a partir de modelo en
variable originales de Baratti et al, 1992 a tres diferentes temperaturas con las que trabajo en
sus datos experimentales.

Podemos observar de los resultados anteriores en la figura 6, sobre la dependencia de la
velocidad de reaccion Vs la concentracion de alimentacion de CO, que dicha dependencia no
correspondia por mucho con los datos experimentales de Baratti et al, 1992, se procedio
analizar las discrepancias para analizar su causa a fin de realizar ajustes pertinentes. Al
comparar la prediccion del valor o de la velocidad de reaccién Vs la experimental, nos
percatamos que la velocidad de reaccion era significativamente mas que la experimental.
Concluyendo algin error en los parametros, pre exponencial, adsorcion o energia de
activacion y no descartando un error de tipografia y de interpretacion de unidades. Por otro
lado, la prediccion de generacion de calor no se puedo comparar contra experimentos porque
Baratti no reporta esa curva. Con base en los siguientes hechos y reflexiones, se decidié en un
primer paso (abriendo posibilidad de hacer ajustes a parametros de transporte de calor en el
futuro de ser necesario) ajustar dos parametros:

La constante de adsorcion y el factor pre exponencial de la cinética de Langmuir
Hinshelwood:

Pardmetros de la cinética L-H Constante de adsorcién Factor pre exponencial
3
Baratti et al, 1992 K, = 1969.0789m—l k, = 1.2x10° s71
- m3mo
Ajustado K,=194— k, = 8.1x10° s~1
mol

Tabla 5. Parametros cinéticos ajustados.

En primer lugar y con base en resultados analiticos en el reporte de Ingrid et al, 2018 y Baratti
et al, 1992, bajo el concepto de que el maximo de la velocidad de reaccion determina el valor
de Ka, se procedid a verificar la validez del valor numérico de Ka.

m3
K, = 1969.0789 —
mol

Encontrando que la velocidad de reaccion predicha por esta constante no corresponde al que uno puede
estimar o inferir a la curva de Baratti. Con base en un estimado del maximo de la velocidad de reaccion

con base de los datos discretos y escasos de Baratti et al, 1992, se obtuvo el siguiente resultado
3

K, =194 m
2 " " mol
Que nos sugiere un error de unidades o de tipografia, consultando al autor de los datos

3
experimentales el error es tipografico porque en el articulo dice 1969.0789 % y debe ser

3
Ka = 1.9691 =,
mol



4. Multiplicidad

El comportamiento de multiplicidad muestra que un sistema dinamico no lineal (por ejemplo,
un proceso quimico no lineal) puede tener muchos puntos de equilibrio diferentes, que son
localmente estables o inestables, en determinadas condiciones de funcionamiento. En
términos generales, con un conjunto de condiciones operativas especificas, las trayectorias del
sistema dinamico pueden acercarse a diferentes estados estacionarios que dependiendo de las
condiciones iniciales del sistema.

El diagrama de Van Heerden es un método grafico que nos permite conocer la cantidad de los
estados estacionarios de un sistema a través de dos curvas. La primera curva habla del calor
generado por la reaccion y la segunda con el calor removido por el intercambio con la camisa
de enfriamiento, por los flujos de las salidas y las entradas, estas curvas son dependientes de
la temperatura. Las intersecciones de estas curvas son los estados estacionarios o puntos de
equilibrio del reactor. Para la construccion del diagrama de Van Heerden se toman los
balances de masa y calor en estado estacionario, las ecuaciones (3) y (4).

Balance de Materia y energia.

C=06 [ce (;—i) -C (Tzr)] —R(C,T) = f.(C,T), ¢€(0)=C¢C, (3)

T =0k[T,—T]— O[T —Tw]+ wR(C,T) = fr(C,T), T(O)=T, 4)

Velocidad de reaccion

_Ea
K,e RTC K(T)C Ea

RO =Tik.02 ™ At Kaoyz ' KD = Koe wor

Donde: 6 = % = 3.85x1072s~1 es el inverso del tiempo caracteristico de conveccion masico

. . . . C .,
(flujo entre volumen) o tiempo de residencia, k = p“’% = 1.37x1072 es la relacion de las

PCp
. res T us -3 - I
capacidades calorificas del gas y del sélido, § = Pk 7.47x1073s~1 es el coeficiente de
p
(-AH) m3 ., . .,
transporte de calor, w = proale 4.73—— €S el calor de reaccion de la oxidacion de
14

mondxido de carbono entre la capacidad calorifica de los solidos.
4.1. Diagrama de Van Heerden - Curvas de calor generado y removido.

En un proceso quimico autotérmico, la reaccion por si sola generara calor que despues utilizara
para seguir reaccionando, Levenspiel., O et al, 2015. Aprovechar esta energia liberada para
mantener la reaccion quimica es necesario para evitar el incremento en costos de operacion.
Sin embargo, es necesario mantener un sistema de control que evite que sea demasiado el
calor liberado y se provoquen dafios al proceso productivo. El diagrama de Van Heerden
permite obtener con facilidad los estados estacionarios en los que se puede mantener el
proceso, lo cual significa las condiciones en las que el calor generado por la reaccion es igual
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que el calor retirado por el sistema de control, en este caso, una camisa con un fluido de
enfriamiento.

A continuacion, se presenta el procedimiento para obtener las expresiones analiticas de las
curvas del diagrama de VVan Heerden partiendo de los balances de masa y energia del reactor
en estado estacionario.

Balance de Materia y energia en estado estacionario
Para comenzar, es necesario tener los balances de materia y energia en estado estatico, obtener

las funciones que describan el calor generado por la reaccion (Qg) y el calor sensible retirado
por la camisa de enfriamiento (Qe).

Te

0=0|c. (T—) —C (Tl)] —R(C,T) = f.(C,T),

/(T T K, e‘g—? (1)
0=6]c (ﬁ) B C(F)] axr,cp = felt
10=0k[T, —T]— 6T — Tyl + WR(C,T) = fr(C,T)] (4.1)

De la Ecuacion 4 (balance de energia), se pueden obtener estas funciones, manteniendo del
lado izquierdo de la ecuacion, el término de reaccién wR(C,T), el cual representa al calor
liberado, y del otro lado los términos de entrada, salida de calor por conveccion y la
transferencia de calor a través de la pared 6« [T, — T] — &[T — Ty/].

o= vofe.(E)-c(D)] -0 % -

_Ea -Ea
0= [wo]c, (;) >, (TZ)] - w% OxIT, — 1= 8IT — Tyl + @ (%)] (6)

0=w [ce <%) -C (Tlr)] + [6x[T, — T] — 8[T — Ty]] ()

+

Posteriormente se despeja la concentracion “C” de la ecuacion (7), nos queda como:

we[ ( )+c<77:)] = [0K[T, — T] = 8[T — Ty (8)
—cC, (;—)+c<T1) =9—';[Te—T] —%[T—Tw] (8.1)
<T£> ( ) olTe=Tl= % [T = Tw] (8.2)
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=B EQm-n- S

Co(72) + = [T = T1 - % T - TW]] = (T, T, Ty, Ty, Co) )

Sustituyendo (9) en la ecuacion (4), nos queda lo siguiente:

0=0k[T,—T] = 6[T =Tyl +w|

(5 (@ @zrn-rn))

(10)

[ (e i - Tw]D\i

Después de igualar la funcion lineal (término de la izquierda) y no lineal (término de la
derecha), podremos observar que se obtiene la curva de la generacion de calor (color rojo) y
la curva de extraccion de calor (color azul) contra temperatura. Al igualar ambas curvas se
obtiene la siguiente ecuacion:

Ea
K,e rRTX(T,T,, Ty, Ty, C
Q, = —QK[TE—T]+5[T—Tw]=w 0 ( eriwrir e)z = Qg (11)
(1 + KaZ(Tp Te; Tw) Trl Ce))

Donde la curva de extraccion de calor “Qe” es aproximadamente lineal y hace referencia a la
energia extraida en la entrada, salida y por el intercambio de energia de la camisa de
enfriamiento, es decir,

Qe = n(1,T,,T,) = —0k[T, — T] + 6[T — Ty,]

y la curva de generacion de calor “Qg” es no lineal y hace referencia a la energia generada
por la reaccion, es decir,
oa(T)2(T,, T,, Ty, Ty, C
9= 9T Te, T, Tr, Ce) = w(( (2 Te: oy Tr, Ce)

Ea
,o(T) = K,e RT
1 + KaE(TT' Te: TW! TT: Ce)2 ( ) ? )

El diagrama de Van Heerden se construy0 a partir de la ecuacion 11y los valores numéricos
de latabla 1y 4 del anexo 2, se grafican ambas curvas T — Q. (funcion lineal) y T — Q4 (curva
sigmoide).

A continuacion, se presentan los resultados de las simulaciones de los diagramas de Van
Heerden para el modelo de Baratti, (1992). Con el propdsito de determinar si existe
multiplicidad o unicidad en el sistema. En todas las graficas presentadas a continuacién
podemos observar la curva sigmoide Q, de color rojo que nos representa el calor generado
por reaccion y la linea recta Q, de color azul que nos representa el calor removido en el
sistema.
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Resultados:

En condiciones nominales se encontrd que con el modelo de Baratti, et al (1992), el reactor
tiene unicidad de estados estacionarios.

Temperatura Vs Tasas Qg y Qe de calor - CO

Curva de generacion de calor "0g" Vs T

ik Cuva de extraccion de calor "0e* Vs T

0.08 1

=

=

-
T

=
[=]
=]

o
[=]
o

X 479.18
Y 0.037544

=
=)
i

Qg & Qe - [K/s]

<
=
=

350 400 450 500
T-[K]

Temperatura Vs Conc. a la salida - CO

Concentracion molar de CO a la salida "C" Vs T| |

5| |

EN
T

X 479.18
Y 1.3294

C - [mol/m?]

i
N
T

350 400 450 500 550 600 650 70C
T-1K]

Grafica 4. Diagrama de Van Heerden en condiciones nominales de Baratti et al,
(1992) y la curva de concentracion de CO a la salida del reactor.
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Estados estacionarios | Temperatura T | Concentracion a la salida C

mol

1° 479.18 K 1.3294 —
Tabla 6. Estados estacionarios en condiciones nominales.

Coeficiente de transporte de calor.

Empezamos, variando el coeficiente de transferencia de calor en un rango aceptable
tomando como valor nominal el valor utilizado por Baratti et al, 1992. Es un parametro que
estd involucrado en la pendiente de extraccion de calor “Qe” y si cambia la posicion podria
generar mas de una intercepcién con la curva de generacion de calor “Qg” es decir
multiplicidad de estados estacionarios.

Al variar el coeficiente de transporte de calor en el intervalo (2.24x107° — 7.47x1073) s ™1
donde el valor nominal es US = 2.38x107° :—é se encontré6 que el reactor: (i) tiene

multiplicidad de tres estados estacionarios en el intervalo (2.24x107> — 2.1x1073) s~ y (ii)
se tiene unicidad en el intervalo (2.1 — 7.47)x1073 s 71,
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Temperatura Vs Tasas Qg y Qe de calor - CO
T T T T T T
s ' . / ]
Curva de generacion de calor "Qg” Vs T
Cuva de 6n de calor "Qe” Vs T X 530.4235 X 542.2269
Y 0.21543
-

Y 0.24634
02 I

Qg & Qe - [KIs]
T
|

=}
T
|

0.05 =

X 453.5286
Y 0.014035

440 460 480 500 520 540 560

T-[K]
Temperatura Vs Conc. a la salida - CO

25} | Concentracion molar de CO a la salida "C" Vs T | A
2 |
X 453.52
LT Y 1.5366
E 15} 3 1
@)
E,
]
O 17 1
05T X 542.22 i
'\ Y 0.19592
X 530.42 o
Y 0.34841 \
ot | | | . | _—

400 420 440 460 480 500 520 540 560 580
T-[K]
Grafica 5. Diagramas de VVan Heerden (arriba) y la curva de concentracion de CO a la salida
del reactor (abajo) con el coeficiente de transporte de calor nominal multiplicado por un

factor de 0.285 (0.68x107> :—é).

Estados estacionarios | Temperatura T | Concentracion a la salida C
1° 453.52 K 1.5366 m—‘;l
m
2° 530.42 K 0.3484 22
m
3° 542.22 K 0.1959 22
m

Tabla 7. Estados estacionarios utilizando el coeficiente de transporte de calor nominal

multiplicado por un factor de 0.285 (0.68x10~> :—é).
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Temperatura Vs Tasas Qg y Qe de calor - CO

25 :
Curva de generacion de calor "Qg" Vs T
Cuva de extraccion de calor "Qe" Vs T
2r -
7
g 18T T
1
)
6/
o5 4| 1
(@)
6/
05 F X 691.65 ||
X 511.91 Y 0.28659
X 373.95 Y 0.12466 '
Y 0.00036085 ﬂ.
0 [ lF . L 1 ' L 1 L
350 400 450 500 550 600 650
T-[K]
Temperatura Vs Conc. a la salida - CO
2 \ I Concentracion molar de CO a la salida "C* Vs T | |
L}
X 373.95
Y 1.9564
15} 1
ml—|
g !
B g X 511.91 |
= Y 0.81179
v . :
O
05¢ -
| X 691.65
Y 0.0055537
0Ff ‘ 7 RO
400 450 500 550 600 650 700
T-[K]

Grafica 6. Diagramas de Van Heerden y la curva de concentracién de CO a la salida del
reactor con el coeficiente de transporte de calor multiplicado por el factor un 0.003

(1.19x1075 <),
SK
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Estados estacionarios | Temperatura T | Concentracién a la salida C

1° 373.95 K 1.9564 22
m

20 511.91 K 0.8117 2%
m

3° 691.95 K 0.0055 m—‘;l
m

Tabla 8 Estados estacionarios utilizando el coeficiente de transporte de calor nominal
multiplicado por un factor de 0.05 (1.19x107> :—Ii .

Concentracion de alimentacién de monoxido de carbono

Se varid la concentracion de alimentacion de monéxido de carbono del reactor entre un

intervalo de (0.2 — 26) ”;L—‘;l Obteniendo como resultados: (i) Se tiene unicidad en el intervalo

(0.2 - 8.5) m"l, (if) Se obtuvo multiplicidad de tres estados estacionarios en el intervalo

m3
(8.5 —126) r;—‘;l Cabe mencionar que dentro del intervalo de variacion esté el rango (0.2 —

2.5) T:;—‘;l que usa Baratti et al, (1992) en su modelo.

Temperatura Vs Tasas Qg y Qe de calor - CO

Curva de generacion de calor “Qg" Vs T
1271 Cuva de extraccion de calor "Qe" Vs T
1t X 586.7
Y 0.89743 ﬁ
m = o X 597.46
2 Y 0.98348
X2 08 ]
1
)
T o6
o
o
T o4
0.2t
X 476.1
Y 0.012912
Ot ] . . . . i
440 460 480 500 520 540 560 580 600 620

T-[K]
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Temperatura Vs Conc. a la salida - CO

10

C - [mol/m3]

[

]
Concentracion molar de CO a la salida “C" Vs T

X 476.1
Y 5.4698
',

X 586.7
Y 0.60558

N

X 597.46
Y 0.22848

400

550
T-[K]

450 500

600

650 700

Grafica 7. Diagrama de Van Heerden y la curva de concentracion de CO a la salida del
reactor con la concentracion de alimentacién de monéxido de carbono del reactor con un

mol
valorde C, = 95.
Estados estacionarios | Temperatura T | Concentracién a la salida C
1° 476.1 K 5.4698 22
m
2° 586.7 K 0.6055 =2
m
3° 597.46 K 0.2284 2%
m
Tabla 9. Estados estacionarios utilizando la concentracion de alimentacién con un valor de
_ qMmol
Co=9—

Temperatura Vs Tasas Qg y Qe de calor - CO

Curva de generacion de calor "Qg" Vs T
Cuva de extraccion de calor "Qe" Vs T
5F 4
—d4 r 7
[92]
3 X 848.83
. Y 2.9938
O 37 1
g
o
o X 673.87
g2l Y 1.5946 l
»
1t 4
X 475.09
Y 0.0048347
0 i T H { H ¥ ¥ { ¥ )
400 450 500 550 600 650 700 750 800 850
T-[K]
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Temperatura Vs Conc. a la salida - CO

18
\ | Concentracion molar de CO a la salida “C" Vs T
16
X 475.09

14 | Y 16.009

121
=
g 10°r
(]
E gl

1 -
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.,
4 \
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Y 0.0074121
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Grafica 8. Diagrama de Van Heerden y la curva de concentracion de CO a la salida del

reactor con la concentracion de alimentacién de monéxido de carbono del reactor con un
mol

valorde C, = 26?

Estados estacionarios | Temperatura T | Concentracion a la salida C
1° 475.09 K 16.009 2%
m
2° 673.87 K 5.2886 2
m
3° 848.83 K 0.0074 ’;‘l—‘;l
Tabla 10. Estados estacionarios utilizando la concentracion de alimentacién con un valor de
C, =272
m

Calor de reaccion de la oxidacion de mondxido de carbono entre la capacidad
calorifica de los solidos.

Es un pardmetro que esta involucrado en la curva de generacion de calor “Qg” y si cambia la
posicion podria generar mas de una intercepcion con la recta extraccion de calor “Qe”. Al
variar el Calor de reaccion de la oxidacion de monoéxido de carbono entre la capacidad

3
calorifica de los solidos en un rango aceptable en el intervalo (4.73 — 12.298) % donde el
3
valor nominal de w = 4.73 % Se encontrd que el reactor: (i) Tiene unicidad en el intervalo

3 3
(4.73 — 9.46) —— (con el estado estacionario 1) y (12.061 — 12.298) —— (con el estado
Kmol Kmol
estacionario 3), (ii) tiene multiplicidad de tres estados estacionarios en el intervalo (9.933 —

11.825) 2
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Temperatura Vs Tasas Qg y Qe de calor - CO

Curva de generacion de calor "Qg" Vs T /7
Cuva de extraccion de calor "Qe" Vs T | X 534.89
o5 Y 0.48308 i
: .
X 525.71
Y 0.40967
Ad e
1
Q03 i
C
o
(@]
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X 488.28
Y 0.11032
0.1 Z 1
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= | Y 1.2266 | X 525.71
Y 0.44989
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Y 0.276
=2:F
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Grafica 10. Diagrama de Van Heerden y la curva de concentracion de CO a la salida del
reactor con el calor de reaccion de la oxidacién de mondxido de carbono entre la capacidad

3
calorifica de los sélidos con un valor de 9.933 %

Estados estacionarios | Temperatura T | Concentracion a la salida C
1° 488.28 K 1.2266 22
m
2° 525.71 K 0.4498 22
m
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mol

3° 534.89 K 0.276 —
Tabla 12. Estados estacionarios utilizando el calor de reaccion de la oxidacion de monéxido

3
de carbono entre la capacidad calorifica de los s6lidos con un valor de 9.933 %

Temperatura Vs Tasas Qg y Qe de calor - CO

1F
Curva de generacion de calor "Qg" Vs T
09Ff Cuva de extraccion de calor "Qe" Vs T
08r
X 556.92
— 0.7 Y 0.65927
2] .
gg;()ﬁ r ////
1
[}
0.5
e/
s 0.4
o) X 506.7644
o 03} Y 0.25815
o
0.2 /
X 497.29
0.1 Y 0.18238
0
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Grafica 9. Diagrama de Van Heerden y la curva de concentracion de CO a la salida del
reactor con el calor de reaccion de la oxidacion de monéxido de carbono entre la capacidad

3
calorifica de los sélidos con un valor de 11.825 %

Estados estacionarios | Temperatura T | Concentracion a la salida C

mol

1° 497.29 K 1122
m
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mol

2° 506.76 K 0. 9274 —

mol

3° 556.92 K 0. 1113 —
Tabla 11. Estados estacionarios utilizando el calor de reaccién de la OX|daC|on de mondxido

3
de carbono entre la capacidad calorifica de los s6lidos con un valor de 11.825 %

5. Discusion de resultados

Se selecciond este caso de estudio, por interés de encontrar multiplicidad del modelo en
variables originales de Baratti et al., 1992, ya que no se cuenta con un analisis de multiplicidad
de dicho modelo. Primer resultado, se encontré unicidad de estados estacionarios en
condiciones nominales del modelo de Baratti, et al (1992). Segundo resultado fue el
coeficiente de transporte de calor en el intervalo (2.24x1075 — 7.47x1073) s~ donde el

valor nominal es US = 2.38x10‘5:—£, se encontrd que el reactor: (i) tiene multiplicidad de
tres estados estacionarios en el intervalo (2.24x107° — 2.1x1073) s~ y (ii) se tiene unicidad
en el intervalo (2.2 —7.47)x1073 s™1. Tercer resultado, se varié la concentracion de

- (1) se

oL\ en este intervalo esta el rango (0.2 — 2. 5)= mot

mol

alimentacion de mondxido de carbono del reactor entre un intervalo de (0.2 — 26)

tiene unicidad en el intervalo (0.2 — 8. 5—
que usa Baratti et al, (1992) en su modelo (if) Se obtuvo multiplicidad de tres estados
mol

estacionarios en el intervalo (9 — 26) —-. En el dltimo resultado, al variar el calor de reaccion
de la oxidacién de monoxido de carbono entre la capacidad calorifica de los solidos en el

3 3
intervalo (4.73 — 12.298) —— donde el valor nominal de w = 4.73 ——. Se encontr6 en el
Kmol Kmol
reactor: (i) Tiene multiplicidad de tres estados estacionarios en el intervalo (9.933 —

11. 825) (||) Se obtuvo unicidad en el intervalo (12.061 — 12. 298)— y (9.46 —

47.3) =

Kmol'
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6. Conclusiones

En la presente tesis el problema que se estudia es determinar la multiplicidad de un reactor
catalitico exotérmico tipo tanque agitado continuo. El problema se resuelve mediante el
método de diagramas de Van Heerden, que consiste en determinar la cantidad de estados
estacionarios a partir de la interseccion de las curvas de generacion y remocion de calor por
el intercambio con la camisa de enfriamiento, por los flujos de las salidas y las alimentaciones,
estas curvas son dependientes de la temperatura.

Integrar una investigacion con enfoque de ingenieria quimica en aspectos fundamentales de
cinética quimica, transporte y dinamica no lineal para reactores de tipo laboratorio que son
pequefios, ayuda a obtener un modelo simple y estructurado para entendimiento y descripcién
del comportamiento experimental del proceso con ayuda de un modelo matematico. Respecto
a la cinética quimica de tipo Langmuir Hinshelwood a partir de la metodologia propuesta en
el capitulo 3, mediante el ajuste en los parametros cinéticos, la constante de adsorcién vy el
factor pre exponencial, se mostré un mejor ajuste con las curvas del modelo en variables
originales de Baratti et al, (1992) en comparacion con los datos experimentales reportados
por Baratti et al, (1992) a tres diferentes temperaturas con las que trabajo en sus datos
experimentales.

Mediante un conjunto de balances globales de energia y masa que refleja de manera clara el
principio de conservacion de la materia con dosificacion de reactivos gaseosos (monéxido de
carbon y oxigeno) con reaccion que produce didxido de carbono con reaccién exotérmica,
realizado por Baratti et al., (1992), representado por ecuaciones diferenciales ordinarias. No
se modifica ni se cambia absolutamente nada. Tiene un aventaja sobre el modelo que hemos
seleccionado es muy simple con atencion a la dindmica de fluidos y temperatura, asi como a
la descripcion de la cinética, y un nimero limitado de corridas experimentales para determinar
los parametros del modelo. Sin embargo, cabe destacar que el modelo desarrollado, aunque
sencillo es poco preciso.

Los resultados del presente trabajo son los siguientes: (i) la operacién nominal del reactor de
Baratti et al, (1992) tiene un Unico estado estacionario, (ii) el reactor tiene tres estados
estacionarios cuando se disminuye suficientemente el coeficiente escalado de transporte de
calor, cuando se aumenta suficientemente el calor de reaccion de la oxidacion de monoxido
de carbono entre la capacidad calorifica de los sélidos y se aumenta la concentracion de
alimentacion de mondxido de carbono.

Al igual que Marin et al, 2016 con su modelo en variables adimensionales a partir de modelo
en variables originales de Baratti et al, 1992, con la misma cinética de reaccion tipo Langmuir-
Hinshelwood utilizando el método de diagramas de Van Heerden, tuvo unicidad siendo
estable el estado estacionario. De los resultados de los autores ya mencionados antes ellos
tuvieron multiplicidad al igual que yo pero con el hecho que las circunstancias donde encontré
multiplicidad son diferentes debido a la variacion de las condiciones de operacion, parametros
cinéticos, transporte y uso de una cinética de reaccién diferente a la que usan ellos, , Marin et
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al., 2016 con su modelo en variables adimensionales y Amundson, N. R., & Raymond, L. R et
al, 1965, Harold y Luss et al., 1985, Giunta, P., Amadeo, N., Laborde, M., & Bergamini, M
et al., 2011. Aprovechar esta energia liberada para mantener la reaccion quimica es necesario
para evitar el incremento en costos de operacion. Sin embargo, es necesario mantener un
sistema de control que evite que sea demasiado el calor liberado y se provoquen dafios al
proceso productivo.
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Apéndice 1. Codigo de programacion en Matlab del modelo en variables
originales, Baratti et al., 1992.

Se anexa el codigo completo creado en el software de Matlab con el propdsito de ejecutar las
ecuaciones diferenciales ordinaras de los balances de materia y energia para la construccién
de los diagramas de VVan Heerden.

%% Parametros del Modelo del RCTA.

Tr = 463; % K - Temperatura de referencia

% Ce = 1.2450; % Concentracidén de entrada - mol/m"3 - Cel=1.2450, 0.03
% Ce = 2.1995; % Concentracidn de entrada - mol/m"3 - Ce2=2.1995, 0.053
Ce= 2.5; % Concentracidén de entrada - mol/m”3 - Ce3

Te= 293; $ K - Temperatura de entrada
Tw= 487.3; % K - Temperatura de camisa
% V= 54; %cm”3 - Volumen del reactor
% V1= 0.000054; %m”3 - Volumen del reactor
V1= 54e-6; %m"3 - Volumen del reactor
1

gql= 7.9125e-12; %m"3/s - Flujo volumetrico de entrada del reactor;
% gl= 7.9125e-08; %Nm"3/s - - Flujo volumetrico de entrada del reactor

$US= 2.38e-2; %W/K Velocidad de transferencia de calor por unidad de
temperatura

% US= 0.0000238; %$kJ s”-1/K Velocidad de transferencia de calor por unidad
de temperatura

US= 2.38e-12;

rhocpl= 59.2; %$kJ/m"3*K - (Rho*Cp)Capacidad calorifica de los sdélidos.
rhocp2= 0.812; %kJ/m"3*K - (Rho gas*Cp gas)capacidad calorifica del gas
evaluado a la tempertura Tr

DeltaHr =280; %$kJ/mol - (-DeltaHr) Entalpia de reaccidén para la oxidacidn
del CO

oe

Curva de generacidén de calor "Qg" Vs T
Curva de extraccidédn de calor "Qe" Vs T

o)

% Densidad y calor especifico

oe

o\°

o\°

Rg2 = 0.08205746; %atm*L/mol*K
kp = P./Rg2; %Smol*K/L

o\°

% rho r = (kp./Tr)/1000; %mol/cm”"3

% rho rl = (kp./Tr)*1000; %mol/m"3

% % Cp= Cpp./rho rl; %$kJ/mol*K

% rho e = (kp./Te)*1000; %$mol/m”3 - densidad con temp. entrada

%% Parametros cinéticos y de transporte del modelo del RCTA.

Ea= 64361.67; % J/mol - Energia de activacidn

Ka= 1969.0789; %m”"3/mol - Constante de adsorcidn
ko= 1.2e6; % 1/s - Factor de pre-exponencial

Rg= 8.314; %Constante de los gases ideales J/mol K

%% Parametros de transporte de Baratti, 1992

oe

Theta= 3.85e-2; % 1/seg
Omega= 4.73; % m~3/mol
Delta= 7.47e-3; % 1/seg
Kappa= 1.37e-2;

o° oo

o
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o\°

Theta= 3.85e-2; % 1/seg
Omega= 4.73; % m"3/Kmol
Delta= 7.47e-3; % 1/seg
Kappa= 1.37e-2;

o oP

o

Theta= gl./V1;

Omega= DeltaHr./rhocpl;
Delta= US./ (rhocp2.*V1);
Kappa= rhocp2./rhocpl;

%% Determinacién de estados estacionarios y su dependencia con entradas.

%% Vector de Temperatura del reactor
Tss = 470:0.001:700; % Temperatura

%% Calor extraido

Qess = - (Theta*Kappa* (Te-Tss))+Delta.* (Tss-Tw) ;
%% Concentracidn
C ss = (Tr./Tss).*((Ce.*(Te./Tr))+((Kappa./Omega) .* (Te-Tss)) -

((Delta./ (Theta.*Omega)) .* (Tss-Tw))) ;

%% Calor generado por reaccion

gamma= exp (-Ea./ (Rg.*Tss));

Qgss = (Omega.* (ko.*gamma.*C_ss))./((1+Ka.*(C_ss))."2);

%% Graficas de Van Heerden

figure

plot(Tss,Qgss, 'r', 'LineWidth', 2)

hold on

plot(Tss,Qess, 'b', 'LineWidth', 2)

xlabel ('Temperatura - [K]','FontSize',14)

ylabel (['Tasas Qg y Qe de calor - [K/s]'], 'FontSize',14)

x1im ([470 7007)
ylim([-le-4 2e-4])

grid

figure

plot (Tss,C_ss, 'LineWidth', 2)

xlabel ('Temperatura - [K]','FontSize',14)

ylabel ('Concentracién de CO - [mol/m”3]', 'FontSize',14)
x1im([470 7001])

grid
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Apéndice 1.1 Cddigo de programacion en Matlab de los datos
experimentales para una cinética de Langmuir-Hinshelwood,
concentracion y temperatura dindmica por Baratti et al., 1992.

Este cddigo sirve de apoyo para saber que el modelo trabaja de manera correcta para una
cinética de reaccion de tipo Langmuir Hinshelwood con el fin de poder predecir que se ajusta
a los datos experimentales de Baratti et al., 1992.

%% Parametros del Modelo del RCTA.

% Ce = 1.2450; % Concentracidédn de entrada - mol/m"3 - Cel=1.2450, 0.03
% Ce = 2.1995; % Concentracidédn de entrada - mol/m"3 - Ce2=2.1995, 0.053
Tr = 463; % K - Temperatura de referencia

Te= 293; $ K - Temperatura de entrada

Tw= 487.3; % K - Temperatura de camisa

% V= 54; %cm”3 - Volumen del reactor

% Vl= 0.000054; %m"3 - Volumen del reactor
V1= 54e-6; %m"3 - Volumen del reactor

gl= 7.9125e-12; %m"3/s - Flujo volumetrico de entrada del reactor;
% gl= 7.9125e-08; %$Nm"3/s - - Flujo volumetrico de entrada del reactor

%US= 2.38e-2; %W/K Velocidad de transferencia de calor por unidad de
temperatura

% US= 0.0000238; %kJ s”-1/K Velocidad de transferencia de calor por
unidad de temperatura

US= 2.38e-12;

rhocpl= 59.2; %$kJ/m"3*K - (Rho*Cp)Capacidad calorifica de los solidos.
rhocp2= 0.812; %kJ/m"3*K - (Rho gas*Cp gas)capacidad calorifica del gas
evaluado a la tempertura Tr

DeltaHr =280; %kJ/mol - (-DeltaHr) Entalpia de reaccion para la oxidacion
del CO

oe

Curva de generacidén de calor "Qg" Vs T
Curva de extraccidédn de calor "Qe" Vs T
% Densidad y calor especifico

oe

oe

%% Parametros cineticos y de transporte del modelo del RCTA.

Ea= 64361.67; % J/mol - Energia de activacidn

Ka= 1969.0789; % m”"3/mol - Constante de adsorciodn
ko= 1.2e6; % 1/s - Factor de pre-exponencial

Rg= 8.314; % Constante de los gases ideales J/mol K

1° curva 453K
Ka=Ka.*0.le-2;
ko=ko.*0.09.*3.72;

o° oo

o\

% 2° curva 463K
Ka=Ka.*0.le-2;
ko=ko.*0.09.*7.5;

oe

% 3° curva 473K
Ka=Ka.*0.le-2;
ko=ko.*0.09.*7.5;

oe

oe

%% Parametros de transporte de Baratti, 1992
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Theta= 3.85e-2; % 1/seg
Omega= 4.73; % m"3/mol
Delta= 7.47e-3; % 1/seg
Kappa= 1.37e-2;

o

Theta= gl./V1l;

Omega= DeltaHr./rhocpl;
Delta= US./ (rhocp2.*Vl);
Kappa= rhocp2./rhocpl;

o° oo

o\°

%% Vector de Temperatura del reactor

Tss=[453 463 4737;
% Tss=[453 463 473 483 490 500];
C ss= 0:0.001:1000; % Concentracién de salida de CO - mol/m"3

%% Datos experimentales de Baratti et al, 1992

% Cuadritos

RssBexp 453=[0 0.1 0.4 0.38 0.35 0.32 0.3 0.28 0.2].*0.01;
CessBexp 453=[0 0.1 0.8 1 1.25 1.5 2 2.45 3.8];

[

% Triangulos
RssBexp 463=[0 0.1 0.6 0.5 0.4 0.3].%0.01;
CessBexp 463=[0 0.1 1 1.5 2.5 3.75];

o)

% Circulos
RssBexp 473=[0 0.1 0.8 0.75 0.6 0.45].*0.01;
CessBexp 473=[0 0.1 1.2 1.5 2.45 3.8];

%% Datos con modelo con cinetica tipo de Langmuir-Hinshelwood

figure
for i=l:length(Tss)

o)

% Calor generado por reaccion

gamma= exp(-Ea./(Rg.*Tss(i)));
Rss = ((ko.*gamma.*C_ss))./((1+Ka.*(C_ss))."2);

%% Concentracion molar de entrada
Ce ss = (C_ss.*(Tss(i)./Te))+((Tr./(Te.*Theta)).*Rss) ;

a=polyfit(Ce_ss,C ss,1);

Cess2= 0:0.001:4;
Css2= a(l).*(Cess2)+a(2);

o)

% Velocidad de Reaccidn

Rss2 = ((ko.*gamma.*Css2))./((1l+Ka.*(Css2))."2);
plot (Cess2, Rss2,'b','linewidth',1.5)

grid

hold on

% plot (Ce_ss ,C_ss)
hold on

N
°
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end

Q

% Cuadritos
plot (CessBexp 453 , RssBexp 453, '-sk','linewidth',1)
hold on

o)

% Triangulos

plot (CessBexp 463 , RssBexp 463, '-dk','linewidth',1)
hold on

% Circulos

plot (CessBexp 473 , RssBexp 473, '-ok','linewidth',1)
grid

hold on

title('Veloc. de reaccidn Vs Conc. de entrada - CO'")

ylabel ('R - [mol/m"3 s]','FontSize',14)

xlabel('Ce - [mol/m”3 s]','FontSize',14)

legend ('Tasa de reaccidén con modelo a 453 - [K]','Tasa de reacciédn con
modelo a 463 - [K]','Tasa de reaccidédn con modelo a 473 - [K]', 'Datos
experimentales a 453 - [K]', 'Datos experimentales 463 - [K]', 'Datos
experimentales 473 - [K]")

x1im ([0 47)

ylim ([0 0.010017])

grid

32



Apéndice 2. Parametros cinéticos y de transporte del microreactor de
oxidacion de CO.

Simbolo Unidades y valor \ Significado \
Variables de estado (variables originales) |
C m_Ol Concentracion del reactante
cm3
T °K Temperatura del reactor
Variables exégenas |
Concentracion del reactante a la
mol entrada con una fraccion mol de
Ce = p(T)X, 1.2450 —3 alimentacion de
X, = 0.03
Concentracion del reactante a la
mol entrada con una fraccién mol de
Ce = p(Te) X, 21995 — alimentacion de
X, =0.053
A 293°K Temperatura del flujo de entrada
3 487 3°K Temperaturg de_la camisa de
enfriamiento
_¢Nem? _om? Flujo volumétrico de
Qe 1.33x107° —— = 1.40315x10™° — alimentacion
Tabla 1. Variables de estado y exdgenas.
Simbolo Unidades y valor Significado
Vv 60x10~°m3 Volumen total del reactor
Vs 54x10~°m3 Volumen del gas del reactor
p(T,) 41.5 m—(;l Concentracion molar de alimentacion
m
p(T,) 26.32 m—(;l Concentracion molar de toda la mezcla
m
US=UA 2.38x10‘5% Coeficiente de transporte de calor
Cp i Calor especifico
m3 K
q cm?3 Flujo volumétrico de salida
S —
y l
C mo Concentracion de salida
cm3
R(CT m Funcion de la velocidad de reaccion
m° xS
A Area de transversal
—AH 280 k—] Entalpia de reaccion
mol
Cr 1.52x1073 TT’;—‘;I Concentracion de referencia
Tr 463°K Temperatura de referencia
PgCpg 0.812 k3]1( Capacidad calorifica de la fase gas evaluada a la Tr
m

33



kj

Capacidad calorifica general de la cesta y de los

pCp 5925 catalizadores
Tabla 2. Parametros operativos del sistema.
Simbolo Unidades y valor Significado
Ea 64361_67—] Energia de activacion
mol
Frecuencia de las colisiones entre
Ko 125102 (l) las molec.ul'f}s. de reactivo,
s constante cinética o factor pre
exponencial
R, 8.314 J Constante de los gases ideales
mol K
K m3 Constante de adsorcion de
¢ 1969.0789 mol monoxido de carbono

Tabla 3. Parametros de la reaccion de la cinética de Langmuir Hinshelwood.

Simbolo Unidades y valor Significado
0 = q 385510251 Inverso del tiemp? car:f\c.terl'stico
4 de conveccion masico
(—AH) , El calor de reaccién de la oxidacion
w = C 4.73 Kr:wl de mondxido de carbono entre la
Plp capacidad calorifica de los solidos
us 3 .1 Tiempo caracteristico de difusion
= 7.47x10™°s o
pC,V térmico
_ PgCrg ,m? Relacién de las capacidades
PG, 1.37x10 mol calorificas del gas y del sélido

Tabla 4. Parametros de tiempos caracteristicos de transporte del sistema.

Apéndice 3. Derivacion de los balances de materia y energia, partiendo de
variables originales de Baratti et al, 1992.

Posteriormente, se lleva a cabo el desarrollo matematico del modelo representado por
ecuaciones diferenciales ordinarias desde principios fundamentales de los balances de masa
y calor. Con las siguientes suposiciones: (i) el sistema reaccionante es considerado como un
reactor de tanque bien mezclado (CSTR), (ii) se desprecia la intrafase masica, y las
resistencias de transporte de calor es decir el modelo es homogéneo, (iii) es despreciable la
acumulacién del reactante en las pildoras cataliticas y de calor en la mezcla gaseosa y (iv)
todas las propiedades fisicoquimicas son independientes de la temperatura y composicion.

Se trabaja con propia nomenclatura, pero al final del desarrollo matematico se muestra que
se consigue los mismos balances de materia y energia que reporta Baratti et al, 1992 en su
modelo en su investigacion que lleva por nombre “Verificacion experimental y disefio de un
estimador de un reactor catalitico no lineal”

Realizando el balance de masa con respecto al reactante tenemos:
dN

7 1)

=F, —F—RV
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Donde N es el numero de moles del reactante en el sistema en el tiempo t. Sabemos que el
flujo molar también puede ser expresado por lo siguiente:

F=qC (1.1)
Reescribiendo la ecuacion 1.
C;—IZ =q,C, —qC — RV (1.2)
e = q;rTe q= q;rT (1.2.1)
‘i—f — (quZ"e c, — q;,rT C) —RV (1.3)

Ahora, para el balance de energia en el reactor:

El reactor es un sistema el cual se estd alimentando masa continuamente por lo que esta dado
por:

. dEg;
Q—W+FeEe—FE=$ (1.4)
El trabajo del sistema se define como:
W = —FE,PV, + FPV + W, (1.5)

Sustituyendo la ecuacion 1.5 en la ecuacion 1.4 tenemos:

_ dEststema

Q + F,PV, — FPV — W, + E,E, — FE = — (1.6)
. . dE
Q+P;(E6+P14)_F(E+PV)—V|@=$ (1.7)

La energia a la entrada y a la salida se compone de la energia interna, cinética, potencial
entre otras:

1
E,=U,+ EVeZ + gz, (1.8)
Sin embargo, la energia cinética y potencial se desprecian y entonces la ecuacion 1.7 se

reduce a:

E. = U, (1.9)

Sustituyendo la ecuacion 2.6 en la ecuacion 2.4 se tiene:

) . dE
Q+Fe(Ue+PVe)—F(U—PV)—WS:% @
Recordando que la entalpia y reescribiendo 2, se tiene:
He = U, + PV, (2.1)
: . dE
O + EH, — FH — I, = —2xtema 2.2)

dt
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Si de igual forma se determina que la energia del sistema es igual a la energia interna del
sistema.

Esistema = U (2-3)

Por lo tanto, la ecuacion del 2.2 se transforma en:

. o du
Q+ F.He — FH — W, = —— (2.4)

Partiendo de la definicion de entalpia de la ecuacién 2.1 se tiene que la energia interna es:
U=H-PV (2.5)
Sustituyendo la ecuacion 2.5 en la ecuacion 2.4 se tiene:

: . dH-PV
Q+ F,He — FH =W, = ——— (2.6)

Considerando que el volumen y la presion son contantes se tiene como consecuencia:

dH —PV _dH ( dV+VdP)_dH 27)
dt  dt dt ' dt)  dt '
Reescribimos la ecuacion 2.6 con la expresion del flujo molar:
: . dH
Q+ F.He — FH — Vi, = — (2.8)
. . dH
Q +gepeHe — qpH — Wy = E (2.9)

Si se considera que no hay cambio de fase por lo tanto podemos determinar las entalpias de
la siguiente manera:

T
H(T) = f C,dT 3)

Ty

Suponiendo que el C,, es constante por lo tanto la ecuacion 3 se convierte en:

H=C,(T-T,) (3.1)

Reescribiendo el balance de la ecuacién 2.9.

dVpC,(T —T;)

Q +qepeCp(Te = T2) — qpCy(T — T,) — W = pn (3:2)
Recordando que la densidad y la capacidad calorifica del gas son constantes:
dT _ dVpC,(T —T;) (33)

Vrbo o = dt
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Sustituyendo la ecuacion 3.3 en el balance 3.2 tenemos:

. . d(T)
Q + Gepe,Cp  (Te = o) = apgCp (T = To) = Wy = VpC,— = (3.2)
Como la densidad es constante entonces la ecuacion 3.2 se reescribe:
. ' . dT 33
Q+apgCy [(Te = T,) = (T = T,)] = Wy = VpCp — (33)
. o dT
Q+apgCp (T = T) = Wy = VpC, = (3.4)

Se genera calor por la reaccion ademas de que el reactor tiene un sistema de enfriamiento.
Por lo que, el termino de flujo de calor se debe considerar como un flujo de calor generado
por la reaccion y el flujo del intercambio de calor se genera con el sistema de enfriamiento.

El calor generado por la reaccion esta dado por:

Qr = Hp — Hp — AHp (3-5)

El flujo generado por la reaccion esta dado por:
Q1 = QrVR (3.6)

El flujo de calor por intercambio entre el reactor y el sistema de enfriamiento mas la ecuacion
3.6 es el flujo de calor total:

Q;=UA(T,—T) (3.7)
Q=0Q1+Q, =QrVR+UA(T,—T) (3.8)

Reescribiendo el balance de energia, sustituyendo la ecuacién 3.8 en la 3.4 y considerando
W, = 0, entonces la ecuacion 3.4 se reduce a:

dT

QrVR + UA(T = T,) + qpyCy (T, = T) - Ws = VpC, = (3.9)
VR + UA(T —T, ¢, (T,—T)=VpC ar 4)
QR + ( - c)+qu pg(e_ )_ pPE

Si dividimos entre V la ecuacidon 1.3, el balance de materia en variables originales nos queda
como:

¢ _4a (Tec ! c)R(c ) (4.1)
. V\T, ° T, ’ '
i _ g (Te ¢, -+ c) R(C,T) (4.1.1)

dat  \T, ° T, ’ o

Ahora pasamos VpC, a lado derecho del lado izquierdo de la igualdad de la ecuacion 4, y
haciendo un arreglo, tenemos que:

QrV UA PgCp, d

R(C,T) + e (T = T)) + ——2 (T, ~ T) = = (4.2)
pC,V VpC, ¢ VpC, ~° dt
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Or UA apgCo, dT
== R(C,T T—T T,—T) =— (4.3)
oC, ( )+VpCp( o)+ VoC, (T, —T) 1t

Podemos renombrar las siguientes variables de la siguiente manera:

=1 (4.4)

El inverso del tiempo caracteristico de conveccion masico (flujo entre volumen) 0 se define
como la velocidad espacial y tiene dimensiones de 1/tiempo y es tomar el volumen del
reactor del fluido y colocarlo dentro del reactor, es decir, la velocidad de dilucién de
volumen.

s_ UA __US is
~pC,V  pC,V (4.5)

El tiempo caracteristico de difusion térmico, ecuacién 4.4 es parecido al de la expresion 4.3
y tiene las mismas dimensiones 1/tiempo. Analogamente este es una velocidad de dilucién
de intercambio de calor.

_(-AH) Qg
o Qr

= 4.6

La expresion 4.5 tiene que ver con el aumento de temperatura adiabatico y tiene unidades de
grados. Es el calor de reaccion de la oxidacién de monoxido de carbono (reactante) entre la
capacidad calorifica de los solidos.

C
i« = Patpg

P 4.7)

La expresion 4.7 es la relacion de las capacidades calorificas del gas y del sélido.

Ahora sustituyendo los términos anteriores en la ecuacion 4.3. El balance de energia en
variables originales nos queda como:

wR(C,T) +68(T —T.) + 0x(T, —T) = Z—: (4.8)
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Apéndice 4. Cronograma de actividades del proyecto de investigacion de tesis.

En este diagrama de Gantt representa todas las actividades a realizar durante el proceso de desarrollo del proyecto de investigacion de tesis de
maestria en ciencias en ingenieria quimica. Las casillas o barras que estan de color verde significan el avance de casa actividad o tarea y las
casillas que falta por marcar de color verde significa las actividades pendientes por concluir para el 100% de la tesis de maestria.

Junio Julio Agosto Septiembre Octubre Noviembre Diciembre Enero Febrero I

ACTIVIDADES

Inicio - Actividades pendientes 30/09/2021
1. Entendimiento del modelo

1.1 Verificacion de desarrollo algebraicos y analiticos

1.2. Verificacién de parametros y unidades

1.3. Entender a cabalidad el modelo de la tesis

2. Entendimiento de los resultados de multiplicidad y
estabilidad reportados por Ingrid

2.2. Establecer una hipotesis sobre aportacion en la tesis

3. Planteamiento del problema central de la tesis

4. Determinar la multiplicidad y estabilidad de los estados
estacionarios mediante un diagrama de Van Heerden y el
método de Lyapunov.

5. Construccion de un conjunto de diagramas de Van
Heerden variando parametros

6. Valoracion, correccidn y actualizacion de estrategia de
solucion.

6.1. Valoracién y comparacién de resultados contra los de
Ingrid, Baratti y literatura.

6.2. Conclucidnes argumentadas de los resultados
obtenidos contra los de Ingrid, Baratti y de la literatura.

7. Inicio de la estructura del documento Tesis - Proyecto de
investigacion para titulacién

7.1. Valoracion, correccion y actualizacion de la estructura

del documento Tesis.

Solicitud de sinodales

Revision, correccion y actualizacidn de tesis por sinodales

Presentacion de examén de grado
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Casa abierta al tiempo

ACTA DE EXAMEN DE GRADO

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA icio1a

Matricula: 2192802781

[ N\

ANALISIS DE LA MULTIPLICIDAD
DE UN REACTOR CATALITICO
TIPO DE TANQUE CONTINUO.

Reglamento de Estudios Superiores de 1la Universidad
Autdénoma Metropolitana, los miembros del jurado
resolvieron:
DANTE ALl VILCHEZ SANCHEZ
ALUMNO
N 7 P F o i
<7 REVISO
4 \ Acto continuo, el presidente del Jjurado comunicéd al
\ interesado el «resultado de la evaluacidén y, en caso
| | aprobatorio, le fue tomada la protesta.
J \
MTRA.ROSA&[ RANO DE LA PAZ
{ DIR}E\E})RAD “Sl T\EMAS ESCOLARES
| J L J

En la Ciudad de México, se presentaron a las 12:00 horas
del dia 3 del mes de mayo del afio 2024 en la Unidad
Iztapalapa de la Universidad Auténoma Metropolitana, los
suscritos miembros del jurado:

DR. CARLOS OMAR CASTILLO ARAIZA
DR. PATRICIO JAVIER VALADES PELAYOQO
DR. CARLOS MARTINEZ VERA

Bajo la Presidencia del primero y con caracter de
Secretario el ultimo, se reunieron para proceder al Examen
de Grado cuya denominacién aparece al margen, para la
obtencién del grado de:

MAESTRO EN CIENCIAS (INGENIERIA QUIMICA)

DE: DANTE ALI VILCHEZ SANCHEZ

y de acuerdo con el articulo 78 fraccién III del
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