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MODELO DE SIMULACION PARA LA DESHIDROGENACION
OXIDATIVA DEL ETANO EN UN CATALIZADOR MoV TeNbO/TiOz

Autor: Erika Gabriela Nolasco Hickman

RESUMEN

En este trabajo de tesis se desarrolla un modelo de simulacion en ASPEN PLUS V8.8
del sistema de reaccion del proceso de deshidrogenacion oxidativa de etano (ODH-Et) sobre
el catalizador MoV TeNbO/TiO; para la produccion de etileno, con la finalidad de evaluar la
flexibilidad del proceso, mediante el estudio de la variacion de las condiciones de operacion
y el rendimiento del proceso. Los parametros y variables de estado para el modelo de
simulacion del sistema de reaccion fueron tomados como base a partir de lo reportado en la
literatura por Che- Galicia et. al (2015). Las condiciones de operacion y datos cinéticos del
sistema de reaccion en el simulador Aspen plus fueron agregadas acordes al sistema de
reaccion ODH-Et.

Se realizé un diagrama de proceso del sistema de reaccion de la ODH-Et en Aspen
plus v8.8, el cual se valido a partir de lo reportado en la literatura, representando
adecuadamente los datos cinéticos reportados con un margen de error minimo (error
porcentual igual al 5%). De acuerdo a los analisis establecidos se observé que una variable
critica a controlar en el proceso es la temperatura de servicio auxiliar, el coeficiente global
de transferencia de calor, el flujo de entrada de la mezcla de los componentes al sistema de
reaccion, la presién, entre otros, por mencionar los mas importantes. De igual forma se
estudiaron las correlaciones entre las variables de operacion y variables criticas del sistema
de reaccion. Finalmente se propuso un proceso de separacion para la recuperacion del
producto principal (etileno, C2Hs). Todo esto con la finalidad de conocer en mayor

profundidad el comportamiento y flexibilidad del sistema de reaccion.
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Figura 33. Comportamiento térmico ante la variacion en la temperatura del servicio auxiliar
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Figura 37. Diagrama del sistema de reaccion y separacion para la obtencién del C2H4

mediante la deshidrogenacién oxidativa del etano sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO288



INTRODUCCION

En la industria petroquimica se lleva a cabo la transformacion del gas natural y derivados
del petroleo en materias primas que representan la base de cadenas productivas. Entre los
compuestos petroquimicos basicos, se encuentran el etano, metano, pentano, propano,
butanos, naftas, entre otros y dentro de los compuestos petroquimicos no basicos se tienen al
amoniaco, benceno, dicloroetano, etileno, metanol, 6xido de etileno, paraxileno, propileno,
tolueno, xilenos, entre otros. Actualmente se considera a la industria petroquimica como una
de las industrias mas importantes a nivel mundial, debido a que forma parte del crecimiento
y desarrollo de cadenas industriales como la textil, automotriz, electrénica, de construccion,
plasticos, alimentos, fertilizantes, farmacéutica, quimica, entre otros. Debido al gran papel
que tiene la industria petroquimica a nivel mundial, es importante que ésta se fortalezca para
que siga abasteciendo a la variedad de industrias con los insumos que requieren. (Petroleo,
2015)

El etileno es un hidrocarburo de gran importancia a nivel mundial debido a que es
utilizado como intermediario en la produccion de diversos compuestos quimicos y debido a
su amplio uso, el etileno es usado como un punto de referencia para el desempefio de la
industria petroguimica en general. Actualmente la produccion de etileno se lleva a cabo
mediante tres procesos quimicos principales: craqueo de vapor, desintegracion catalitica en
lecho fluidizado y deshidrogenacién directa de etano. Sin embargo tales procesos para la
produccion de etileno requieren de alto consumo energético, generan gran cantidad de
subproductos nos deseados y no son amigables con el medio ambiente, entre otros. Ante la
necesidad del desarrollo de un nuevo proceso para la produccién de etileno debido a la alta
demanda, es necesario desarrollar un proceso con menor requerimiento energético, amigable
con el medio ambiente y que genere pocos subproductos no deseados en comparacion con
los procesos convencionales. Recientes investigaciones catalogan a la deshidrogenacion
oxidativa de etano (ODH-Et) como un proceso alternativo y atractivo para la produccion de
etileno. Esto debido a que la ODH-Et, es un proceso exotérmico, sin limitaciones
termodinamicas, amigable con el medio ambiente y la cantidad de subproductos no deseados
son pocos. Sin embargo, es importante mencionar que este proceso actualmente aln se

encuentra en continuo estudio.



En la busqueda de herramientas que permitan estudiar diversos escenarios del sistema
de reaccion para el disefio y optimizacion del proceso de ODH-Et; en este trabajo de tesis se
desarrolla un modelo de simulacion del sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador
MoVTeNbO2/TiO2 en Aspen Plus V8.8, con la finalidad de obtener un mayor conocimiento
de este proceso para su futura implementacion.

El presente trabajo de tesis esta conformado por cuatro capitulos, comprendidos de la

siguiente manera: El capitulo 1 aborda las generalidades relacionadas al etileno, para
introducir y ubicar al lector en el contexto del tema, en donde a partir de una revision
bibliogréafica se describen las caracteristicas y usos del etileno, produccion de etileno en
México, consumo Y flujo de etileno en el mundo, proceso convencionales para la produccion
de etileno, estudios sobre el proceso ODH-Et para la produccion de etileno, diferentes
catalizadores usados en el proceso ODH-Et, entre otros. Asi también en este capitulo también
son considerados el planteamiento del problema, justificacion, objetivo general, objetivos
especificos e hipdtesis de este trabajo de tesis.
El capitulo 2 presenta una descripcion detallada de la metodologia, con la finalidad de
presentar la secuencia de pasos que se abordaron para el cumplimiento de los objetivos
especificos de este trabajo de tesis. En este se describe el desarrollo del disefio conceptual y
caracterizacion del sistema de reaccion, mecanismo de reaccion, condiciones de operacion,
heuristicas de disefio, modelacion y simulacion en Aspen plus V8.8, andlisis de sensibilidad
y paramétrico del sistema de reaccién y asi como también modelacién y simulacion del
proceso de separacion.

El capitulo 3, conforma el apartado de resultados generados a partir de lo descrito en
la metodologia, asi como también discusiones a partir de los resultados obtenidos. Esto con
la finalidad de caracterizar el modelo de simulacion del sistema de reaccion ODH-Et sobre
el catalizador MoV TeNbO/TiOz en Aspen plus V8.8, mediante la determinacion del efecto
de la temperatura, presion, flujo, tiempo de retencién hidraulica sobre la sel y conversién
global del sistema de reaccion, correlaciones, asi como también el requerimiento energeético,
con la finalidad de evaluar la flexibilidad del proceso.

Y finalmente en el capitulo 4, se presentan las conclusiones generales obtenidas sobre este

trabajo de tesis y la bibliografia consultada para el desarrollo de este trabajo de tesis.



CAPITULO 1
GENERALIDADES

El actual capitulo aborda las generalidades del etileno, tales como sus propiedades
quimicas, principales usos, produccion de etileno en México, consumo y flujo de
comercio de etileno en el mundo, procesos convencionales para la producciéon de
etileno, el proceso de deshidrogenacién oxidativa de etano (ODH-Et) como posible
proceso para la produccion de etileno, tipos de catalizadores utilizados en el proceso

ODH-Et, entre otros aspectos de gran relevancia para este trabajo de tesis.

Asi también, se presenta el planteamiento del problema, la justificacion, objetivo

general y especificos planteados para el desarrollo de este trabajo de tesis.



1.1 GENERALIDADES

Etileno

El etileno (C2H4) es un alqueno de gran importancia a nivel mundial, debido a que es
un hidrocarburo muy utilizado en la industria quimica como intermediario en la produccién
de una amplia gama de productos quimicos. Del cual el 62% del consumo total de etileno
producido va destinado a la produccion de polietileno, el resto es usado para la produccion
de compuestos quimicos organicos como el etanol, &cido acético, 6xido de etileno,
etilbenceno, etilenglicol, cloruro de vinilo, como hormona vegetal para acelerar el proceso
de maduracién en los frutos, entre otros. (Wade, 2012) Debido a su amplio uso, el etileno es
usado como un punto de referencia para el desempefio de la industria petroquimica en
general. (Petroleo, 2015) En la Figura 1 se muestra la importancia del etileno como

intermediario para la produccion de otros compuestos quimicos, su manufactura y consumo

final a nivel industrial.
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Figura 1. Etileno como intermediario en la producciéon de gran variedad de
compuestos quimicos, su manufactura y principales industrias de consumo final.

Fuente: (Petroleo, 2015)



Caracteristicas del etileno

El etileno es un hidrocarburo con doble enlace carbono-carbono, lo que le da la
propiedad de ser un compuesto reactivo y que se convierte facilmente en otros grupos
funcionales. (Wade, 2012) Algunas de las caracteristicas fisicoquimicas del etileno se

muestran en la Tabla 1.

Tabla 1. Principales propiedades fisicas y quimicas del etileno (eteno). (Mexicanos, 2006)

Formula quimica CH2=CH2 0 C2H4

H H
c=C
Estructura molecular H H
Estado fisico Gas
Color/olor Incoloro con aroma y sabor dulce
Peso molecular 28.05 gr / grmol
Punto de ebullicion a 1 atm -103 °C
Punto de fusion -169.2 °C
Temperatura de autoignicién 490 °C
Polaridad Polar
Solubilidad Ligeramente soluble en agua, alcohol vy etil éter.
Flamalibilidad Altamente flamable y explosivo
Limite de explosividad en aire superior 3% en volumen e inferior 32% en volumen
Transportacion Mediante ducto o buquetanque

El enlace doble carbono-carbono en un hidrocarburo, tiene una energia aproximada
de 611 kJ/mol, energia de disociacion de un enlace doble, por otro lado la energia de un
enlace sencillo es de aproximadamente 347 kJ/mol, energia de disociacion de un enlace
sigma, por lo que la energia de disociacion de un enlace pi es de 264 KJ/mol, un valor menor
que la energia sigma, indicador de que el enlace pi es mucho mas reactivo que el enlace
sigma. En el etileno, cada uno de los enlaces sigma del carbono-hidrdgeno se forman por el
traslape de un orbital hibrido sp2, correspondiente a angulos de enlace de aproximadamente

120 °. El enlace pi del etileno, se forma por el traslape de los orbitales p



no hibridos de los atomos de carbono con hibridacion sp2. En la Figura 2 se muestra el &ngulo
que existe entre los enlaces del etileno C-H y C=C y los orbitales de enlace sigma y enlace
pi del etileno. (Wade, 2012)

Figura 2. Angulos de separacion de los enlaces del compuesto etileno y orbitales de enlace sigma
y enlace pi del etileno. Fuente: (Wade, 2012)

Las reacciones quimicas del etileno con importancia comercial son: adicion,
alquilacion, halogenacion, hidroformilacion, hidratacion, oligomerizacion, oxidaciéon y

polimerizacion.
Etileno en el mundo

En los dltimos afios se estima que el consumo de etileno ha aumentado a una tasa
promedio de 4% por afio, esto por el crecimiento en el noreste de Asia, América del norte y
Medio Oriente, ademas de la alta demanda de produccion de los compuestos derivados de
este. (Markit, 2016)

En la Figura 3 se presentan los principales paises de consumo de etileno a nivel mundial para
el afio 2018. Donde se observa que los mayores consumidores de etileno son Estados Unidos,
medio este, China, Europa oxidental y el Sudeste de Asia; mientras que el consumo de etileno
es de menor proporcion en Corea del sur, subcontinente Indio, Japon, Canada, Taiwan,

Ameria del sur, estados Balticos y otros.
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Figura 3. Consumo mundial de etileno en el afio 2018. Fuente: (Markit, 2019)

La produccion de etileno para el afio 2016 se aproxima que fue de 146, 093 miles de toneladas

métricas y se estima que para el afio 2021 sera de 174,663 miles de toneladas métricas, por

lo que se espera un incremento en su produccion. (Markit, 2016)

Actualmente el etileno se produce principalmente por craqueo de vapor, de diversas

corrientes de hidrocarburos, en mayor grado gasoleos, nafta, GLP y gas natural y, en menor
grado, de etano. (Che-Galicia et al., 2014) De acuerdo a estadisticas de (Markit, 2016) (Figura

4) Se espera que habré una disminucion en la materia prima principal para la produccion de

etileno (nafta y LGP) y habra un incremento en la produccién de etileno a partir del etano y

otros

2016

m Nafta m Etano m LPG m Otros m Nafta mEtano m LPG m Otros

Figura 4. Estimacion de principal materia prima para la produccion de etileno en el afio 2016 y 2021.

Fuente: (Markit, 2016)



De igual forma, estadisticas de Markit, (2016), Figura 5 presenta un grafico representante del

suministro de etileno a nivel mundial de fuentes no tradicionales, es decir distintos procesos

al craqueo de vapor, para la produccion de etileno; del cual reporta que la produccion de

etileno a partir de fuentes no convencionales incrementara para el afio 2021.
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Figura 5. Suministro de etileno generado a partir de fuentes no convencionales. Fuente: (Markit,

2016).

En la Figura 6 se presenta la capacidad global de produccion de etileno y demanda anual en

el periodo 2010-2021 para el norte de América, medio este, oeste de Europa, Asia y otros; en

el cual se observa un incremento en la demanda de etileno para el afio 2020 y 2021.
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Figura 6. Capacidad global de produccion de etileno y aumento de la demanda
anual. Fuente: (Markit, 2016).



Produccion de etileno en México

Se estima que la produccion mundial de etileno es de aproximadamente 170 millones
de toneladas al afio, de los cuales 1.2 millones de toneladas al afio son producidas en México.
(Petroleo, 2015) En la Tabla 2 se muestra la elaboracion de productos petroquimicos (miles
de toneladas), de Pemex, del afio 2014 a 2019; en la cual se observa que el etileno es uno de

los compuestos de mayor produccién en todos los afios.

Tabla 2. Produccién de principales productos petroguimicos reportados por Pemex.

Afo/Produccion (Mtd) 2014 2015 2016 2017 2018 2019°

Amoniaco 869 575 533 500 151 0
Benceno 118 83 47 19 27 8
Estireno 122 101 32 0 0 0
Etileno 988 917 758 579 583 88

Oxido de etileno 351 338 294 218 218 26
Polietileno de alta 157 135 97 43 47 8
densidad
Polietileno de baja 238 196 148 99 146 17
densidad
Polietileno lineal de baja 192 235 228 219 181 38
densidad

Propileno? 471 455 347 230 170 24

Tolueno 144 117 87 53 47 23
Otros 7,668 6,788 6,398 5,465 4,377 650

Mtd: miles de toneladas a. Excluye la produccién de propileno de la planta purificadora del CPQ.
Morelos, cuya carga proviene de la produccién del Sistema Nacional de la Refinacion. b. solo
para los meses de enero y febrero. Fuente: (PEMEX, 2019)

En la Figura 7 se observan los complejos petroquimicos instalados en México. De los
cuales la produccion de etileno esté a cargo de Pemex Etileno, conformado por el complejo
petroquimico Morelos ubicada en Allende, Veracruz y el complejo petroquimico Cangrejera
ubicada en la carretera Coatzacoalcos, Villahermosa, Veracruz.

La produccion de etileno y de otros compuestos en Pemex Etileno se muestra en la
Tabla 3, donde se observa que le produccion de etileno en ambos complejos petroquimicos

es mayor comparada con los otros compuestos quimicos.



En México el etileno se produce mediante el proceso de pirolisis de etano, operando el

proceso Lummus.
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Figura 7. Complejos petroquimicos instalados en México. Fuente: (SENER, 2019)

Tabla 3. Compuestos petroquimicos elaborados en el complejo petroquimico Morelos y Cangrejera, Pemex.

Empresa
productiva Complejo Producto 2013 2014 2015 2016 2017  2018*
subsidiaria Petroquimico (Mtd) (Mtd) (Mtd) (Mtd) (Mtd) (Mtd)
Etileno 1.5 13 12 1.14 0.78 0.96
Oxido de 0.7 0.6 0.6 0.63 0.45 0.42
Morelos etileno
Polietileno 0.5 0.4 0.4 0.26 0.12 0.10
Alta densidad
Acrilonitrilo 0.1 0.1 0.1 0.07 0 0
Glicoles 0.5 0.4 0.4 0.43 0.30 0.34
Etileno 1.1 14 1.3 0.93 0.81 0.67
Pemex Oxido  de 0.3 0.3 0.3 017 016 019
Etileno Cangrejera  —SH1eno
Polietileno 0.7 0.7 0.5 0.41 0.26 0.41
Baja
Densidad
Glicoles 0.04 0.04 0.04 0.03 0.02 0.03

SENER (2019) Sistema de Informacion Energética
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Procesos convencionales de produccion de etileno

A continuacion se presenta una pequefia descripcion de los principales procesos de

produccién de etileno:

1. Proceso de craqueo de vapor.

La produccion de etileno se lleva a cabo principalmente mediante el proceso de
pirolisis o craqueo térmico en presencia de vapor. Es un proceso quimico de alto consumo de
energia debido a que es un proceso endotérmico. En primera instancia, entra una corriente de
hidrocarburos en la seccion de conveccion y se calienta por intercambio de calor con los
gases de combustion, seguido de mezclar con vapor para un incremento mayor de
temperatura (temperatura de craqueo anticipada) de 500-680 °C dependiendo de la materia
prima. Después la corriente ingresa a un reactor tubular, donde se lleva a cabo un incremento
de temperatura igual a T= 750-875 °C, en el cual los hidrocarburos se fragmentan en
moléculas mas pequefias, en un tiempo de reaccion igual a 0.1-0.5 s. Los productos de
reaccion salen a una temperatura de 800-850°C y se enfrian a 550-650°C en 0.02-0.1s para
evitar la degradacion en los productos altamente reactivos, después son separados en los
productos deseados mediante etapas de tratamiento quimico, ya que el gas craqueado
contiene metano, acetileno, propano, butano, buteno, benceno, tolueno y componentes mas
pesados. (Zimmermann & Walzi, 2012) El rendimiento del etileno en este proceso es de
aproximadamente (40-45 %). Debido a las altas temperatura que este proceso requiere, se
generan altas emisiones de COg, el cual es considerado un contaminante del medio ambiente,
ya que es un compuesto que contribuye al efecto invernadero. El crecimiento anual de la
produccién mundial de etileno estd dentro de una rango de 6—5 X 10°ton/a, lo que traduce
emisiones adicionales de CO2 de 6 —9X 10° ton/a (ton/a = toneladas/anuales) (Zimmermann
& Walzi, 2012).

2. Proceso de desintegracion catalitica en lecho fluidizado (FCC).
La desintegracion catalitica en lecho fluidizado, (FCC por sus siglas en ingles Fluid
Catalytic Cracking) es uno de los procesos mas utilizados en la industria en la refinacion del
petrdleo para la obtencidn de gasolina de alta calidad como producto principal y se generan

otros subproductos como el gas LP, aceite ciclico ligero y pesado y el gas seco
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(incluye al metano, etano y etileno). Es un proceso endotérmico, con temperaturas de
reaccion en un intervalo de 470 a 510 °C, con temperaturas del aceite de alimento desde 315
a 450 °C y temperaturas de salida del regenerados de 600 a 680 °. Dada la alta demanda de
olefinas ligeras se ha trabajado en el desarrollo de nuevos materiales cataliticos para las
unidades FCC, produciendo gas LP compuesto por cerca del 45% de propileo, 0 gas seco
compuesto por cerca del 50 % de etileno. (Valderrama, 2001) Un inconveniente en el proceso
de FCC, es que durante la reaccion hay formacion de coque, el cual se establece sobre las
particulas del catalizador, por lo que a medida que la reaccion avanza, el catalizador se
desactiva progresivamente, disminuyendo su actividad catalitica; por lo que para mantener
la actividad del catalizador, es necesario regenerar el catalizador eliminando por combustion
con aire el coque y trasladando continuamente al catalizador del reactor al regenerador y
nuevamente al reactor. El proceso de regeneracion es exotérmica, por lo que algunas unidades
se disefian para utilizar el calor de la regeneracion en el sistema de reaccion del FCC, dichas
unidades se conocen como unidades de recuperacién de calor. Las temperaturas del
regenerador son controladas cuidadosamente para prevenir la desactivacion del catalizador
por sobrecalentamiento. Antes de que el catalizador entre al regenerador, el catalizador y los
vapores de hidrocarburo se separan mecanicamente y el aceite que permanece en el
catalizador se elimina mediante agotamiento con vapor. Los vapores de aceite se llevan por
la parte superior a una columna de fraccionamiento para la separacién en corrientes que
posean los intervalos de ebullicion deseados. Los gases de combustion y el catalizador se
separan mediante ciclones. El proceso FCC utiliza catalizadores con tamafio de particula
medio alrededor de 50 micrometros, una forma de particulas muy finas que se comportan
como un fluido cuando se airean con vapor. El catalizador fluidizado circula continuamente
entre la zona de reaccion y la zona de regeneracion, y asi transfiriendo el calor desde el

regenerador al aceite alimento y al reactor. (Gary & Handwerk, 2003)

3. Deshidrogenacion directa de etano (DHE).
La deshidrogenacion directa de etano (DHE) es endotérmica, por lo que este proceso
tiene que llevarse a altas temperaturas, mayores de 800°C, para que los niveles de conversion

de etano sean aceptables y el proceso sea rentable. Por otro lado, la DHE
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heterogénea, es decir catalitica, en la reaccion se genera la formacién de coque por lo que es

un problema ya que desactiva el catalizador.

Debido a las dificultades presentadas en los procesos convencionales para la
produccidn de etileno, en la basqueda de un nuevo proceso para la produccion de etileno
dada la alta demanda de éste, el proceso de deshidrogenacién oxidativa de etano sobre algln
catalizador para la produccion de etileno (ODH-Et) muestra ser una alternativa atractiva
comparada con los procesos convencionales para la produccion de etileno de acuerdo a lo
reportado en la literatura. (Che-Galicia et al 2014)

Proceso de Deshidrogenacion Oxidativa de Etano (ODH-Et) para la produccion de

etileno

De acuerdo a lo reportado en la literatura, el proceso catalitico de deshidrogenacion
oxidativa de etano (ODH-Et), es un proceso prometedor y atractivo en comparacion con los
procesos convencionales de produccidn de etileno. Ya que es un proceso exotérmico, requiere
bajo consumo energético, es amigable con el medio ambiente, no opera a altas temperaturas,
opera a presion atmosférica, no hay generacion de coque debido a la presencia de oxigeno
que oxida el coque dando a la formacion de COx y evitando la desactivacion del catalizador,
no tiene limitaciones termodinamicas y la cantidad de subproductos no deseados (CO, COz
y H20) es mucho menor en comparacion con los procesos convencionales. (Baroi, Gaffney,
& Fushimi, 2017)

Las reacciones involucradas en la ODH-Et se llevan a cabo de acuerdo a la Figura 8.
El etano se convierte en etileno a través de la deshidrogenacion, en donde se puede producir
una oxidacion total formando CO, COz y H»O. La reaccion de oxidacion se origina a partir
de la insercién de oxigeno en el enlace CH, en donde pueden involucrarse aniones de oxigeno
o atomos de oxigeno electrofilicos, por lo que es importante prevenir la re- adsorcion de
etileno y separarlo del O,. (Gartner, Veen, & Lercher, 2013) Sin embargo la selectividad del
etileno en el proceso ODH-Et es alta comparada a otros compuestos, ya que el etileno es
suficientemente no reactivo hacia la adicion de oxigeno, como por ejemplo de
deshidrogenacion oxidativa de propano es posible, pero los rendimientos de propeno son
bajos debido a la estructura alilica que se forma en la extraccion de hidrogeno adicional del
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propeno favorece la oxidacion adicional, lo que conduce a subproductos oxigenados y COx.
(Gartner, Veen, & Lercher, 2013)

H,0

0;
CoHg \ / = CzHy

AH®=-105 kJ mol!
AHO= 1428 kJ mo\ /,.;o= 1323 kJ mol!

€O,
H,0

Figura 8. Deshidirogenacion oxidativa de etano con sus reacciones secundarios.

Actualmente no existe una planta de produccion de etileno del proceso de ODH-Et,
ya gue este proceso se encuentra en continua investigacion. Algunos de los inconvenientes
principales para la implementacion del proceso proceso de ODH-Et para la produccion de
etileno a nivel industrial es la seleccion de un catalizador con alta actividad catalitica, alta
selectividad catalitica y alta conversion de etano. (Baroi, Gaffney, & Fushimi, 2017), el
disefio adecuado del reactor, la inflamabilidad de la mezcla de gases que contiene oxigeno y
combustibles en un solo paso como la ODH-Et sugiere de seguridad adicional y la oxidacion
excesiva de los alcanos y olefinas a CO y CO> puede causar puntos calientes en el reactor,
reduciendo la selectividad del producto y desactivacion del catalizador. (Haribal, Neal, & Li,
2016)

Estudios sobre el modelo cinético representativo de esta reaccion ODH-Et, han
propuesto distintos formalismos basados en: Eley-riedel (ER), Mars — van Krevelen (MvK),
Langmuir — Hinshelwood — Hougen — Watson (LHHW), una combinacién de MvK y LHHW
(MvK-LHHW) y la ley de potencias (PL); sin embargo este aln se encuentra en estudio ya
que este depende en gran parte del tipo catalizador que se emplee para este proceso ODH-Et
(Che-Galicia, Quintana-Solorzano, Martinez, Valente, & Castillo-Araiza, 2014)
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Catalizador

Un catalizador es una sustancia que aumenta o disminuye la velocidad de una
reaccion, interviniendo quimicamente sobre las etapas intermedias de reaccion. Los
catalizadores suelen liberarse después de la reaccion de una forma quimicamente inalterada.
Sin embargo, después de un periodo de uso, el catalizador puede sufrir cambios irreversibles
como fendmenos de desactivacion por factores térmicos o por factores mecanicos. Los
catalizadores pueden presentar especificidad, es decir, influyen solo en una reaccion o en un
grupo de reacciones definidas. Si una reaccion quimica tiene la posibilidad de llevarse a cabo
por méas de un camino, el catalizador especifico suele favorecer un camino frente a los demas
y obtener una distribucién de productos diferente a la de una reaccion no catalitica. La energia
de activacidn en una reaccién catalitica es mas baja en comparacion a una reaccion no
catalitica, permitiendo una disminucién en la temperatura donde la reaccién tiene lugar
favorablemente y la condicion de equilibrio no cambia. Los procesos cataliticos pueden ser
homogéneos (fase gas o liquida) o heterogéneos (liquido- solido, gas-solido). (Perry, Green,
& Maloney, 2003)

La catalisis homogeénea, es aquella en la cual la fase del catalizador y la fase de los
componentes del sistema de reaccion, son el mismo (liquido/gas/solida), son procesos muy
especificos. Un problema del proceso homogeéneo es la dificultad de separar el producto del
catalizador; por otro lado la catalisis con sélidos es ampliamente utilizada, debido a que es
barato, pueden separarse facilmente el medio de reaccion y el catalizador y suelen ser
adaptables a reactores continuos y discontinuos. Sus inconvenientes son la falta de
especificidad, temperatura y presion por lo regular elevadas. El catalizador sélido, por lo
general es empleado en forma de pastillas porosas en un lecho fijo. (Perry, Green, &
Maloney, 2003)

Los componentes principales en los catalizadores sélidos son:

1. Sustancias cataliticamente activas o una mezcla de varias de ellas.
2. Un soporte de superficie especifico, para resistir elevadas temperaturas.

3. Promotores, los cuales refuerzan la actividad del catalizador.
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Tipos de catalizadores

Los catalizadores, tratados de manera individual, de una misma clase pueden diferir

de manera considerable entre si, como en actividad, selectividad, resistencia a la

desactivacion y costos. Existen complicaciones al momento de realizar una clasificacion de

los catalizadores y tipos de reacciones que favorecen, sin embargo, los principales efectos

cataliticos son conocidos. En la Tabla 4 se presenta una clasificacion de los catalizadores, de

acuerdo a los principales efectos cataliticos.

Tabla 4. Clasificacion de catalizadores y principales efectos cataliticos.

TIPO DE
CATALIZADOR

CARACTERISTICAS

Acidos fuertes sulfatos de metales y fosfatos y resinas de intercambio inico

Pertenecen los &cidos comunes (haluros de aluminio y trifluoruro

de boro), &cidos naturales (silice, alimina, aluminosilicatos,

sulfonadas). Estos compuestos cataliticos, pueden donar protones

a un reactante actta como base debil y sufrir transposiscion.

Catdlisis basica

Eficaz con metales de alcali dispersados en un soporte sélido o en
forma homogénea. Procesos catalizados por iones basicos son: la
isomerizacion y la oligomerizacion de olefinas con arométicos y

la hidrogenacion de compuestos aromaticos polinucleares.

Oxidos metalicos,

sulfuros e hidruros

Tienen un potencial intermedio la catalisis &cido-base y los
catalizadores metalicos. Se emplea en sistemas de
hidrogenacion/deshidrogenacion, reacciones catalizadas por

acido, como el craqueo y la isomerizacion. Su actividad de
oxidacion se relaciona con la posibilidad de dos estados de

valencia que permitan al oxigeno
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TIPO DE
CATALIZADOR CARACTERISTICAS

Los principales catalizadores metalicos industriales se encuentran

en el grupo periddico VIII. Metales como platino, paladio y
Metales y niquel, ya sea en forma de hidruros o de 6xidos, son eficaces en
aleaciones procesos de hidrogenacion y de oxidacion. El mecanismo de la
catélisis mediante aleacidn es polémico en muchos casos.

Catalizadores Son eficaces para la deshidrogenacion. Por lo general se emplean
organometalicos de para reacciones de monoxido de carbono con olfeinas
metales de (hidroformilacién) y oligomerizaciones.

transicion

Fuente: (Perry, Green, & Maloney, 2003)

A continuacion las caracteristicas fisicas de mayor importancia de los catalizadores se

muestran en la Tabla 5:

Tabla 5. Principales caracteristicas de los catalizadores.

Propiedad fisica Caracteristica

Tamafo de particula Las formas son principalmente: esféricas, cilindros

cortos o irregulares.

Una superficie especifica elevada puede considerarse
Superficie especifica benéfica debido a que la velocidad de reaccion es

proporcional a la cantidad de superficie accesible.

Es un factor determinante. Los poros pequefios limitan

Diametro de poroy su la accesibilidad de las moléculas a la superficie interna.
distribucién Los macroporos proporcionan velocidades de
transfrencia de materia elevadas conduciendo a que

tenga lugar la reaccion quimica.
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Propiedad fisica

Caracteristica

Difusividad y Tuortosidad

Afectan directamente a la resistencia a la difusion

(difusién molecular) o por colision de las moléculas

causada por la colision de unas moléculas con otras

con las paredes del poro (difusion de knudses).

(Perry, Green, & Maloney, 2003)

Se han realizado diversos estudios sobre la ODH-Et empleando diferentes catalizadores para

medir su eficiencia en el sistema de reaccion, es decir que tengan una alta selectividad de

etileno y alto rendimientos en el sistema de reaccion. En la Tabla 6 se muestra una sintesis

de las investigaciones realizadas acerca de la deshidrogenacidon oxidativa de etano. De

acuerdo a los diferentes estudios realizados sobre el proceso ODH-Et utilizando diferentes

catalizadores probando la selectividad del etileno y conversion del etano, Se ha encontrado

que los catalizadores de 6xido metal mixto son una buena opcién para este tipo de proceso

debido a su alta actividad catalitica, alta selectividad de etileno y alta conversién de etano.
(Haribal, Neal, & Li, 2016)

Tabla 6. Sintesis de catalizadores empleados en la ODH-Et.

REACCION

CATALIZADOR

Acido molibdeno

TIPO DE
REACTOR

CARACTERISTICAS

La fuente de precursor

CONDICIONES
DE
OPERACION

T=450-550°C

REFERENCIA

*Deshidrogenacion fosférico de Mo tiene una clara P=1 atm (Kumar, et al,,
oxidativa de etano descompuesto Reactor de influencia en el Conversion de 2013)
a etileno soportado en lecho rendimiento catalitico. etano > 24%.
alimina Al,O;  empacado Selectividad ~ de
etileno aprox. 65
%
*Deshidrogenacion Interaccion del etano T=550-600°C
oxidativa de etano  Mo-Te-V-Nb-O Reactor de con un contacto Conversion  de (Gerzeliev,
a etileno en un Soportado en lecho microesférico  solido etanode 12.5%.  Popov, &
sistema con 6xido  Al203 fluizado circundante portador de  Selectividad del Ostroumova,
de metal oxigeno. etileno del 90%.  2016)
microesférico
circulante
portador de
oxigeno.
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REACCION CATALIZADOR TIPODE CARACTERISTICAS CONDICIONES REFERENCIA
REACTOR DE
OPERACION
*Deshidrogenacion Para que el sistema T=600°C
oxidativa de etano Reactor de MoO3 /Al,0: tenga Conversion del
aetileno en un MoOs / Al;O3 lecho fijoy  actividad en ODE, es etano: 44.4a66.5 (Khadzhiev, et
sistema con 6xido uso de un necesario que el % al., 2015)
de metal regenerador componente Mo se Alta selectividad
microesférico distribuya de manera (>90%)
circulante uniforme en la
portador de superficie de soporte.
oxigeno.
Produccion de
etileno bioldgico, Experimentos (Lynch, Eckert,
mediante una Bioreactor Debe haber llevadoacaboa Yu, Gill, &
enzima productora disponibilidad del T=37°C Maness, 2016)
*Bioetileno de etileno (EFE) sustrato para laenzima. P=1atm
que se encuentra
en algunas AUn se encuentra
bacterias y en estudio.
hongos.
T=360-400°C
*Deshidrogenacion Reactor de Modo ciclico con Presion: 1 atm (Mishanin, et
oxidativa del Mo-Te-V-Nb-O lecho alimentacion alternativa  Selectividad de al., 2017)
etano. empacado de etano y aire etileno 85-91%.
Conversion del
etano del 16-
37%.
(Che-Galicia,
Dsehidrogenacion ~ Mo-Te-V-Nb- Multitubular  Utiliza un  modelo T =430°C Martinez,
oxidative de etano  O/TiO; cinético confiable P=1 atm Lopez-lsunza,
Selectividad del & Araiza, 2015)
etileno: 76-96%
El etileno se produce
Reactor de selectivamente evitando
*Deshidrogenacién Ba-Sr-Co-Fe-O membrana el contacto directo de T=850°C (Lobera,
oxidativa de etano catalitico oxigeno molecular he Selectividad de Escolastico, &
hidrocarburos. 80 y 90 Serra, 2011)

Diluciéon de etano en la
alimentacion

respectivamente

De acuerdo a la Tabla 6 y otros estudios sobre catalizadores para la produccion de

etileno mediante el proceso de ODH-Et, revelan que los catalizadores de o0xido de metal

mixto son prometedores debido a que son altamente activos y selectivos en la reaccion de

ODH-Et, ademas de su facilidad de preparacion, larga vida atil y condiciones de reaccion

favorables (temperatura y presion). (Baroi, Gaffney, & Fushimi, 2017) En general, los

catalizadores 6xidos mixtos de MoVTeNbO han mostrado una alta selectividad y actividad

19




en ODH-Et de etano a etileno, propano a propeno y oxidacion selectiva del &cido acrilico y

acrilonitrilo. (Melzer, et al., 2016)

De acuerdo a lo reportado en la literatura se ha encontrado una selectividad del etileno de 76
a 96%, con conversiones de etano de 17-85 % para el proceso de ODH-Et sobre el catalizador
MoV TeNbO a una temperatura de reaccion de 400 — 480 °C. (Che-Galicia et al 2014)

Catalizador MoVTeNbO

El catalizador MoV TeNbO estd conformado principalmente por dos fases cristalinas,
la fase M1 ortorrémbica y la fase M2 pseudohexagonal, y en menor proporcién otras fases
tales como: MoO3 M04O11 y M0sO4. (Baroi, Gaffney, & Fushimi, 2017) La fase M1y M2
son compuestos multicomponentes de composicion compleja. La fase M1 se puede describir
mediante la formula general (TeO)xMsO14, y la fase M2, mediante la formula (TeO)xM3sOg,
donde M = Mo, Nb o V y 0 < x <I. (Ishchenko, et al., 2014) Estudios sobre el catalizador
MoV TeNbO revelan que la activacion del etano esta correlacionada con la disponibilidad de
facetas [001], [120] y [210] en la superficie de los cristales de la fase M1. De los cuales [120]
y [210] presentan posiciones cristalinas relacionadas con los centros activos tipicos descritos
para la oxidacion de propano. Por otro lado, la faceta [010] tiene baja actividad atribuida a
su configuracion, la cual Gnicamente consiste de unidades MeO21 estables conectados por un
solo octaedro. Por lo que se ha demostrado cuantitativamente que las diferencias en la
actividad catalitica entre muestras M1 de igual composicion quimica dependen
principalmente de la morfologia de las particulas, lo que determina las facetas de terminacion

predominantes. (Melzer, et al., 2016)

Estudios sobre la actividad de la fase cristalina M1 del catalizador MoVTeNbO han
encontrado gran versatilidad en la fase M1 destacando su naturaleza altamente
multifuncional. Las multiples funciones cataliticas de la fase M1 capaces de activar diversos
grupos funcionales (por ejemplo, alcanos, alquenos, alcoholes y aldehidos). (Amakawa,
Kolen’ko, Schlggl, & Trunschke, 2014) Por lo que la fase cristalina M1 es responsable de la
alta actividad catalitica y selectividad de MoV TeNDbOXx; la capacidad de la fase M1 para

activar alcanos se atribuye a su plano basal [001]. Figura 9.
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Figura 9. . Diagrama de dos dimensiones de la celda unitaria MoVTeNbOXx de la fase cristalina M1
de su plano basal [001] con 13 sitios de cationes etiquetados. Donde los centros de los sitios activos
estan compuestos por las posiciones de metal S2-S4-S7 (rojo y verde), que se encuentra entre las
celulas unitarias. Los poliedros de diferentes colores indican las composiciones segun la etiqueta.
Fuente: (Melzer, et al., 2016)

En donde el niobio (Nb) esta ubicado en las bipiramides pentagonales, estabilizando
los octaedros de Mo-V alrededor de si mismo. El telurio junto con el oxigeno unido (Te-O)
ocupa el 22 % del volumen total de los seis canales miembros y el vanadio (V) se localiza en
los octaedros de los canales, con un grado de oxidacién distinto al del molibdeno (Mb).
(Ishchenko, et al., 2014)

A las especies V se les atribuye los sitios activos en la activacién del etano, las
especies Mo mejoran la actividad catalitica de los atomos de V, las especias Te estan
asociadas con la formacion de la fase cristalina activa M1 y las especies Nb mejoran la
selectividad del etileno. Para este catalizador es recomebdable trabajar a temperatutas
menores a 500 °C, debido a que a temperaturas mayores de 500°C existe una pérdida
irreversible de actividad catalitica debido a la eliminacién de telurio Te el cual es producido
en la seccion final del de la fase cristalina M1, a través del plano [001], modificando la
composicion de la fase cristalina M1 causando la destruccion parcial de MoVTeNbO con la
formacion simultanea de MoO2 afectando la actividad y selectividad del etileno. (Che-
Galicia, Martinez, Lopez, & Araiza, 2015)

Velocidad catalitica de reaccion

Los modelos bésicos para la descripcion de reactores cataliticos son el reactor
continuo de tanque agitado y de flujo piston. (Lechuga, 2008) La Figura 10 se muestra las
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etapas necesarias para que se realice la catalisis heterogénea y perfiles de concentracion y
temperatura para un granulo de catalizador en un punto especifico dentro del reactor.
(Lechuga, 2008)

Etapas de la catalisis heterogenea:

1 Existira una capa limite o estacionaria alrededor del catalizador si la velocidad de
corte del fluido sobre la particula del catalizador relativamente pequefia. Los reactivos
deberan llegar a la superficie externa del catalizador, por lo que deben vencer esta
resistencia.

2. Los sitios activos en la superficie externa de un catalizador son minimos comparados

con los sitios activos presentes en el interior del catalizador (catalizador poroso).

Los reactivos deben adsorberse sobre los sitios activos.

Las especies adsorbidas deben reaccionar entre ellas.

Los productos deben resorberse.

o 0k~ W

Los productos deben difundirse a través de los poros y alcanzar su entrada en la
superficie externa del catalizador.

7. Los productos deben vencer la resistencia de la capa limite y finalmente llegar al
fluido global.
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Figura 10. Etapas necesarias para la catalisis heterogénea. Fuente: (Lechuga, 2008)

Los pasos 1 y 7 corresponden a transferencia externa de masa. Los pasos 2 y 6 se
refieren a transferencia interna de masa. Los pasos 3, 4 y 5 involucran a la cinética intrinseca
de reaccion.

Para que una reaccion catalitica se lleve a cabo, ademas de los pasos ya mencionados, deben

satisfacerse los requerimientos energéticos de la o las reacciones.

Tipo de reactores

En la Figura 11 se presenta un grafico simple de la clasificacién de los tipos de reactores.
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Tipo tanque

agitado
J—

Estructura
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Figura 11. Clasificacion tipos de reactores quimicos.

Para el disefio de reactores con catalizador, es de gran importancia considerar la
transmision de calor, la pérdida de presion y el contacto entre fases. La mayor parte de los
procesos catalizados por s6lidos emplean lechos. Por ejemplo lechos fijos sencillos, lechos
fijos multiples, reactores multitubulares, reactores slurry (o de lodos), reactores de transporte
de solidos (o de arrastre), lechos fluidizados, lechos moviles y lechos de malla o rejilla.
(Perry, Green, & Maloney, 2003)

Caida de presion en el disefio de reactores quimicos

Para reacciones en fase liquida, el efecto de la caida de presion sobre la velocidad de
reaccion al determinar el tamafio de un reactor quimico, puede ignorarse, debido a que es un
fluido incomprensible y la concentracién de los reactivos no se ve afectada por cambios
grandes en la presion global del sistema. Por otro lado, para reacciones en fase gaseosa, el
efecto de la caida de presion sobre el sistema de reaccion constituye un factor clave para el

éxito o fracaso en la operacion de un reactor. Dado que es un fluido comprensible, la
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concentracion de las especies reaccionantes es proporcional a la presion global del sistema.
(Fogler, 2008)

Efecto de la caida de presion en el disefio de los reactores de lecho empacado

Por lo general, las reacciones en fase gaseosa se llevan a cabo acompafiadas de un
catalizador, haciendo pasar el reactivo por un lecho empacado de particulas de catalizador
(Figura 12). (Fogler, 2008)

—

Figura 12. Lecho empacado. Fuente: (Fogler, 2008)

La ecuacion de Ergun, es la expresion mas utilizada para el célculo de la caida de presion
en un reactor de lecho empacado de tipo poroso.

dp G 1-0  150(1-0)u
_ dz _agn! I " +1756)
c € 0 e

Donde:

%s considerado el término que domina en flujo laminar.

(5

175G es considerado el término que domina en flujo turbulento.
P= presion, Ibs /pies? (kPa)

_ s volumen devacio _ " .
0 =porosidad = P = fraccion de vacio

volumen de vacio
volumen global del lecho

-9 =

Ge = 32.174 Ibm*pies/s? * Ibs (factor de conversion) = 4.17 x 108 Ibm* pies/h? * bt (en el
sistema métrico gc= 1.0)

Dp= didmetro de particulas en el lecho, pies (m)

U = viscosidad del gas que pasa por | lecho, Ibm/pies * h (kg/m*s)

Z= longitud o largo de lecho empacado de tuberia, pies (m)

u = velocidad superficial = flujo volumétrico/area de la seccidn transversal del tubo, pies/h
(m/s)
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= densidad del gas, Ibm/pies® (kg/m?)
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G= qu= densidad de flujo masico, Ibm/pies®* h (kg/m? *s)

El Unico parametro que varia con la presion en la ecuacion de Ergun es la densidad.

Para este trabajo de tesis, debido a que el proceso ODH-Et se lleva a cabo en fase gaseosa y
ya que es una reaccion catalitica, es preciso considerar la caida de presion en el reactor y
equipos que intervengan en el proceso para el disefio adecuado del reactor, ya que estos no

deben ser despreciados.

1.2 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El estudio de la deshidrogenacion oxidativa del etano a nivel laboratorio o en plantas
pilotos resulta tener un alto costo. Por lo que surge la necesidad de emplear herramientas de
estudio que, con un menor costo, permita conocer diversos escenarios en el disefio y

optimizacion del proceso.

1.3 JUSTIFICACION

La alta demanda de produccion de etileno debido a sus diferentes usos, hace necesaria
la basqueda de nuevos procesos Optimos, con menor requerimiento energético, menor
formacion de subproductos no deseados y amigables con el medio ambiente, comparado con
los procesos convencionales. La deshidrogenacion oxidativa de etano (DHO-E) parece ser
un proceso alternativo y prometedor. Ante la necesidad de desarrollar herramientas que
permitan estudiar diversos escenarios para la generacion de conocimiento en el disefio y
optimizacion de este proceso, la implementacién de algin software como Aspen plus V8.8
es una alternativa para el desarrollo de modelos de simulacion que permitan evaluar maltiples
escenarios en un menor tiempo y costo comparado con estudios realizados en una planta
piloto; por lo que en este trabajo tesis se propone llevar a cabo la sintesis del modelo de
simulacion en Aspen plus V8.8 para el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador

MoV TeNbO/TiO; para la produccion de etileno.
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1.4 OBJETIVOS
1.4.1 OBJETIVO GENERAL

Desarrollar un modelo de simulacion para la caracterizacion del sistema de reaccion

de la deshidrogenacion oxidativa de etano empleando como catalizador MoV TeNbO/TiOo.

1.4.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

1. Realizar el disefio conceptual del sistema de reaccion.

2. Caracterizar el sistema de reaccion para la identificacion de las variables criticas del
proceso.

3. Determinar las condiciones de operacion que maximicen el rendimiento del proceso
a partir del anlisis paramétrico del sistema de reaccion.

4. Determinar la correlacion entre las variables de operacién y las condiciones criticas

de proceso.

1.4 HIPOTESIS

La sintesis de un modelo de simulacién del sistema de reaccién para la produccion de
etileno a partir de la ODH-Et empleando como catalizador MoV TeNbO/TiO», permitird
analizar y determinar las condiciones de operacion que maximicen el rendimiento del

proceso.
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CAPITULO 2
METODOLOGIA

En el presente capitulo se presentan detalles sobre el procedimiento seguido para el
desarrollo de este trabajo de tesis en el logro de los objetivos presentados. El
procedimiento se divide en tres etapas. La etapa uno se enfoco en la realizacion del
disefio conceptual del sistema de reaccidn, el desarrollo de la topologia del proceso
mediante la secuencia de operaciones necesarias para la transformacién de la
materia prima en el producto deseado, el uso de heuristicas de disefio y restricciones
de operacion del caso de estudio. La etapa dos se oriento en realizar la simulacion,
validacién del modelo cinético del sistema de reaccion ODH-Et y analisis
paramétrico de este. Finalmente la etapa tres, se empled para la realizacion del
proceso de separacion para la recuperacion de etileno en el simulador de Aspen plus
V8.8 donde se obtuvieron las condiciones Optimas del proceso teniendo en

consideracion el requerimiento energético.
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Figura 13. Sintesis de la metodologia para el modelo de simulacion del sistema de reaccion de ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO;



2.1 DISENO CONCEPTUAL DEL SISTEMA DE REACCION

Para el logro del objetivo uno se desarroll6 la topologia del proceso a partir de la
caracterizacion del sistema de reaccion propuesto por Che-Galicia et al. (2015),

contemplandose heuristicas de disefio y restricciones de operacion del caso de estudio.

2.1.1 CARACTERIZACION DEL SISTEMA

Mecanismo de reaccion

El mecanismo de reaccion de ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO- esta
conformado por las reacciones R1-R5, en donde las materias primas son el etano (C2He) y
oxigeno (O2), teniendo como producto principal el etileno (C2H4) y subproductos como el
agua (H20), monoxido y dioxido de carbono (CO y CO»). Las velocidades de reaccion
correspondientes se muestran en las ecuaciones Ec. 2.1 a Ec. 2.5, las cuales estan expresadas

en funcion de presiones parciales de los componentes y sitios activos del catalizador.

Ecuaciones de reaccion Velocidades de reaccion:
R1: GH;+050, = GHi+ H0 rn=kaec,k;80 Ec. 2.1
R2:  CyH + 350, — 2C0; + 3H,0 b = koec k 8™V Ec.2.2
2 60
R3: CHs + 250, — 2CO + 3H,0 b = ksee k 8™ Ec. 2.3
2 60
R4:  CjHs+ 30, — 2C02+ 2H,0 i = kgc k 8™ Ec.2.4
2 40
R5:  CyHs+20; — 2CO +2H,0 r=ke gNd Ec.2.5
5 5 CKg 0

Donde k; es el coeficiente de velocidad de reaccion, [mmol(gech)™], pi es la presion
parcial del componente n en la fase gaseosa, [Pa], 6.es la fraccion de cobertura del O en los

sitios activos del catalizador y m; es el orden de reaccion.

El balance de sitios activos se muestra en la Ec. 2.6.



8. +80+8k,0=1 Ec.2.6

En donde 0o0es la fraccion de cobertura del Oz en los sitios activos del catalizador,
Oh,0 es la fraccion de cobertura del H20 en los sitios activos del catalizador y 6. es la fraccion

de sitios activos libres en el catalizador, las cuales estan expresadas en la Ec. 2.7, Ec. 2.8 'y
Ec. 2.9, respectivamente.

1

b = (Ko,o,)28: N Ec. 2.7
8K20 = KK20PK208x Ec. 2.8
1
8 = T Ec.2.9
1+(Koy oy )2+ KHpopHs0

Donde pn es la presion parcial para el componente n, [Pa] y Kn es la constante de
equilibrio de absorcion para el componente n, [(Pa)™].

Enla Ec. 2.10 y Ec. 2.11 se muestran la ecuacion de Arrhenius y van’t Hoff.

k= exeld — 2 Lo Ec. 2. 10
i gl
_ ASno 3 AKQO 1y

K =exe[ ! o (T- T_}] Ec.2.11

donde A" es el logaritmo natural del factor preexponencial para la i-ésima reaccion,
[mmol(geth)™], Eai es el factor de energia de activacion para la i-ésima reaccion, [kJ mol
1, T es la temperatura de reaccion, [K], T* es la temperatura de referencia, [K], Agf es la
entropia estandar de adsorcion del componente n, [kJ(mol K)1], AH" es la entalpia estandar
de adsorcion del componente n, [kJ(mol K)™] y R es la constante del gas universal, [kJ(mol
K)™].

Los parametros cinéticos para el sistema de reaccion de la ODH-Et se muestran en la Tabla
7.
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Tabla 7. Parametros cinéticos del sistema de reaccion de la

DHO-E
A1’ mmol/gcat h 55
A2’ mmol/gcat h 0.686
A3’ mmol/gcat h 1.58
A4’ mmol/gcat h 2.6
A5’ mmol/gcat h 0.787
EA,1 KJ/mol 90.5
EA,2 KJ/mol 165
EA,3 KJ/mol 150
EA,4 KJ/mol 139
EA5 KJ/mol 132
AS 02J/nul k -215
AS o JInal k -42
AH OZJ/m\ -45600
AH o JInol -128000
m2 0.922
m3 0.906
ma 1.23
m5 0.905

Donde Ai es el logaritmo natural del factor pre-exponencial,

EA.i es la energia de activacion para cada reaccion, AS°02y

AS"K20 son la entropia estandar de adsorcion parael O, y

H,O, AH" y AH’ son la entalpia estandar de adsorcion
02 K20

del O, y H20 y mi es el exponente del término de adsorcion.
Fuente: Che-Galicia et al. (2015).

Los datos generados en la Tabla 7 fueron introducidos en el simulador en el apartado
de reacciones. Para el factor cinético, Aspen requiere el valor del factor pre- exponencial (k)

en unidades de kmol/kgcat seg y de acuerdo a los datos generados en la
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Tabla 7, A’ es el logaritmo natural del factor pre-esponencial en mmol/gcat h, por lo que al
valor de A’ para cada reaccion, se obtuvo el exp(A’) seguido de convertir las unidades de

acuerdo a lo que Aspen requiere.( ver en el apartado de resultados Tabla 18.)

Para la simulacién en Aspen plus V8.8 se requiere que las velocidades de reaccion
estén expresadas en funcion de variables medibles, (variables de estado) como la
concentracion o la presion parcial de los componentes, por lo que una etapa preliminar en
este trabajo de tesis es la expresion algebraica de las velocidades de reaccion al formato que
Aspen plus V8,8 requiere (Ec. 2.12).

_ELLy N oG NP

[ = (k* e RT To )( kl ni:lci 7k21_!)‘:lcj )
M N Ec. 2. 12

(Z\:l K\(Hi:l CJ ))

De acuerdo al simulador Aspen plus V8.8, en el numerador el primer término de la

ecuacion estd definido como el factor cinético, donde Kk es el factor pre-exponencial

kgral

[ceor kgadizalroNT) oy onde, TE= exponente de temperatura en K o °R, conc.=unidades
(K o “RJTE (coreCFCE

de concentracidn, la cual depende de la base de concentracidn seleccionada, [concentracion
molar (kgmol/m?®), molalidad (gmol/kg de agua), fraccion molar o masica (sin dimensiones),
presion parcial o fugacidad (N/m?) y concentracion de masa (kg/m®)] y DFCE= exponente
de concentracion de fuerza motriz; E es la energia de activacion para la i-ésima reaccion, [kJ
mol], R es la constante de los gases ideales [kJ(mol K)?], T es la temperatura absoluta de
reaccion [K], To es la temperatura de referencia [K]; el segundo término del numerador de la

ecuacion esta definido como el término de la fuerza impulsora,

konal

donde K; yK, son constantes del término de la fuerza impulsora [0 keddizbronT
(K 0 °R)TE (con|CFCE

Ci,j estd referido como la concentracion del componente (i,j), [concentracion molar

(kgmol/m3)], «; i son exponentes de término de la fuerza impulsora y g esta referido a la

operacion producto; por Gltimo el término del denominador esta definido como el término

de adsorcion, donde K; es la constante del término de adsorcion del componente i,
koral

[ceg kgadizalro N} y my eg ] exponente del termino de adsorcion.
(K o ‘RTE (coreCFCE
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Para la simulacion, el célculo de los factores A y B del término de la fuerza impulsora
y termino de adsorcion, se emplea la Ec. 2.14 y 2.15 (determinadas a partir de la ecuacién de

vant"Hoff (Ec.2.11)) de acuerdo al formato que Aspen plus V8.8 requiere (Ec. 2.13).

B
kl‘kZ' Ki A+ ; Ec. 2. 13

Donde K; es el coeficiente de equilibrio de adsorcion para el componente i, [(Pa)™] A
y B son factores del término de la fuerza impulsora y termino de adsorcion [adimensionales]

y T es la temperatura de reaccion [K].

0§’ oH
A=N_"+N n Ec.2. 14
R RT
B=N(- 9R ny Ec. 2. 15
Donde AS’ es la entropia estandar de adsorcion para el componente n, [¥ | AH’
n mol K n

es la entalpia estandar de adsorcién para el componente n, [ﬁ]l, R es la constante del gas
mo

universal [ 21y N es el orden del término de la fuerza impulsora y el término de

mol K
adsorcion. Los valores de los pardmetros cinéticos (AS°ny AH°2 empleados fueron tomados
de la Tabla 7.
De acuerdo a las expresiones de las velocidades de reaccion generadas en funcién de
variables medibles (Tabla 19) ver en el apartado de resultados, se sintetiza el exponente del

término de la fuerza impulsora y el exponente del término de adsorcidn para cada reaccion

(N), la cual se presenta a continuacion en la Tabla 8.
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Tabla 8. Exponente para el término de adsorcion y fuerza impulsora, para cada reaccion.

Exponente: O, H,0
Para el término de adsorcion N rx 0.5 1
rl 0.5 -
r2 0.461 -
Para el término fuerza impulsora N r3 0.453 -
r4 0.615 -
r5 0.4525 _

El exponente para el término de adsorcidn es el mismo para todas las reacciones (0.5 parael O,y 1
para el H,O), mientras que el exponente para el término de la fuerza impulsora varia para cada
reaccion.

Con el fin de describir la secuencia de calculo empleada para la obtencion de la Ec.
2.12 para cada reaccion quimica, en la Figura 14 se describe el desarrollo matematico
aplicado al sistema de reaccion ODH-Et, en donde de forma general se describen la secuencia
de pasos a realizar para la transformacion de las ecuaciones de velocidades de reaccion (Ec.
2.1 - 2.5) a variables medibles y a la forma que Aspen plus V8.8 requiere, asi también para

el célculo de los factores Ay B.

Los valores calculados para los factores A y B para cada reaccion de acuerdo a la Ec.
2.14 y Ec. 2.15, se muestran en la Tabla 20 y Tabla 21 para el término de adsorcion y fuerza

impulsora, respectivamente (ver en el apartado de resultados).
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Emplear a las ecuaciones de velocidad de y

Ec. 21-25

A 4

Sustituir Ec. 2.7 ala expresion del paso anterior

1
8o = (Ko, Po,) 726.

!

Sustituir Ec. 2.9 en la expresion del paso anterior.
1

0. = .
1+ (Ko,Po,)2+ Ki,oPH,0

Y

Sustituir el valor m; dado en la Tabla 4 y reacomodar los
términos de acuerdo a la Ec. 2.12

Célculo de Ay B, de acuerdo a las expresion Ec. 2.14 y Ec. 2.15

A

Sustituir en las ecuaciones del paso anterior, el valor de AS, y
AH,, presentado en la Tabla 4, el valor de N presentado en la
Tabla Sy T*=450°C.

Fin

Figura 14. Diagrama de bloques para la expresion
algebraica de las ecuaciones de velocidad de acuerdo a la
forma que Aspen V8.8 requiere y célculo de los factores A

y B.
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A manera de ejemplo, se realiza el desarrollo matematico de acuerdo a lo descrito

en laFigura 14, considerando la ecuacion de velocidad [r1 = kiec,k,80] (EC.2.1):

1
Sustituyendo la Ec.2.7 [& = (Ko,&,28 Jen la Ec. 2.1, se obtiene la Ec. 2.16:

1

i = KiPe,n, (Ko,€0,)28: - Ec. 2. 16
SustituyendolaEc.2.9[8. = 11 ] en la Ec. 2.16, se obtiene la Ec.
L+(Kap Pog )2+ KHgoPHyo
2.17:
It
, = — el ? m Ec. 2. 17
[1+(KoyPog 2+ KiyopHyo]
Sustituyendo el valor de N1 dado en la Tabla 4, se obtiene la Ec. 2.18:
kipeoHs (Kozpoy Ec. 2. 18
1= ek 02 P2 Pt Ko proo |

Finalmente reacomodando los términos, se obtiene la Ec. 2.19:

co k) o Ec.2.19

b [1+KogPoy P+ KiipopHygl

A manera de ejemplo, para el célculo de los factores A y B para el término de

adsorcion, se tomo6 como consideracion la ecuacion de velocidad de reaccion la [r1 = Kiec,k,

80] Ec. 2.1.

Sustituyendo el valor de entropia y entalpia dado en la Tabla4 en[A =N OSRD +

Nﬂ] (Ec. 2.14) para el O, en donde N=0.5, utilizando una R = 831X10"* © Yy T*=
RT mol K

723.15 K se obtiene:

Y g0 K

A=05 m K45 m = 167212997
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(831X10-

o K TB15K)
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Sustituyendo el valor de entalpia dado en la Tabla 4 en [B=N(- OI:{ﬂ)]

(Ec. 2.15) para el Oz, en donde N=0.5 y utilizando una R = 831X10~* « —se obtiene:

a5 &
B = 05(— LI P 73

K
3N
831X10 ml K

Condiciones de operacion del sistema de reaccion

La reaccion de ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO> se lleva a cabo en un
reactor tubular de lecho fijo cuyas condiciones de operacion y dimensionamiento se muestran
en la Tabla 9.

Tabla 9. Condiciones de operacién y dimensiones del catalizador y reactor.

Dimensiones del catalizador y reactor Valor

L (Longitud del reactor) (m) 25
dt (Didmetro del tubo del reactor) (m) 0.0256
dp (Didmetro de particula del catalizador) (m) 0.0082
s(m: m~) 0.48
0 (Censi daddel | echp(kg,y M=) T 75
Condiciones de operacion
P (Presion del reactor) (atm) 1
Tb (Temperatura del refrigerante) (°C) 400 — 480
To (Temperatura de flujo de alimentacion al reactor) 200
Q)
*Flujo volumétrico N (m® h?) 4
Concentracion de alimentacion de C,Hs, % mol 1-40
Concentracion de alimentacion de Oz, % mol 7

Fuente: Che-Galicia et al. (2015). * A condiciones estandar.

La temperatura a la cual inicia la reaccion de la ODH-Et sobre el catalizador
MoV TeNbO/TiO2, se determind al graficar k (constante de Arrhenius) vs T (perfiles de
temperatura de reaccién), para cada velocidad de reaccién (Ec. 2.1 a Ec. 2.5) (Figura 15),

misma que fue corroborada por la literatura de Che-Galicia et. al., (2015).
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Figura 15. Grafico de k (constante de Arrhenius) vs T (perfiles
de temperatura de reaccion (K)) del sistema de reaccion ODH-
Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO... Fuente: (Che- Galicia,
Martinez, Lopez, & Araiza, 2015)

En la Figura 15 se observa que a la temperatura de 600 K (327 °C), la velocidad de
reaccion ry (Ec. 2.1) se dispara, (reaccion que produce CzHa a partir de C2Hs), mientras a que
una temperatura de 710 k (437 °C) la velocidad de reaccion r4 es la segunda en activarse
(reaccion que produce CO- a partir de C2Has), mientras que para las reacciones rz, r3 y rs se
activan a una temperatura mayor de 715 K (442 °C).

En el APENDICE | se presentan las propiedades fisicoquimicas de los compuestos

gue componen al sistema de reaccion ODH-Et.
Heuristicas para el sistema de reaccion

A continuacién en la Tabla 10 se muestran las heuristicas que fueron tomadas en

cuenta para la caracterizacion del sistema de reaccion ODH-Et.
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Tabla 10. Heuristicas tomadas en cuenta para el sistema de reaccion de ODH-Et

PROPUESTO
POR:

HEURISTICAS

Seider et al. (2003)

1. Se recomienda que el sistema de reaccion se lleve a condiciones de

temperatura ambiente y presion atmosférica.

2. Se proporcionard como parte del reactor un intercambiador de calor
en caso de requerir calor necesario para calentar o enfriar las corrientes

del fluido del proceso.

3. Se recomienda usar en exceso un reactivo quimico para consumir

completamente un reactivo de gran valor, toxico o peligroso.

4. Para eliminar calor de reaccion altamente exotérmico, considere el

uso de un reactivo en exceso, un diluyente inerte o inyecciones frias.

5. Para reacciones de competencia, en serie 0 en paralelo, ajustar la
temperatura, la presion y el catalizador para obtener un alto
rendimiento de los productos deseados

Turton et al. (2012)

6. Las caidas de presion son 0.1 bar (1.5 psi) para intercambiadores de
calory 0.2 - 0.62 bar (3 - 9 psi) para otros servicios.

7. Los reactores de flujo tubular son adecuados para una alta tasa de
produccidn, un tiempo de residencia corto (segundos 0 minutos) y

cuando se necesita una transferencia de calor sustancial.

8. La velocidad de reaccion en un sistema heterogéneo se controla mas
a menudo por la velocidad de transferencia de calor 0 masa que por la

cinética de reaccion quimica.

(Turton, Bailie, Whiting, Shaeiwitz, & Bhattacharyya, 2012) (Seider, Seader, & Lewin, 2003)

Topologia del proceso

La entrada de la materia prima (C2Hs y O2) al sistema de reaccion se encuentra en

fase gas, lo que hace necesario acoplar un compresor, para su alimentacion. La temperatura
a la cual inicia la reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO2 es T = 327 °C, lo

que implica el uso de un sistema de acondicionamiento térmico (intercambiador de calor), de

acuerdo a la heuristica 2. Se pretende que el reactor trabaje en un rango de presion de (1 atm

< P < presion optima), de acuerdo a la heuristica 1. Dado que el sistema de reaccion es
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exotérmica, el reactor requerira de servicio auxiliar, de acuerdo a la heuristica 4. Se introduce
oxigeno en exceso, el cual es suministrado de una corriente de aire seco (21 % Oz y 79 %
N2), considerando al N> como un diluyente inerte, para asegurar la conversién maximo del
etano, de acuerdo a la heuristica 3 y 4, teniendo en cuenta el limite de explosividad del C2He
(3-12.5% envolumen en el aire). El sistema de reaccidn se lleva a cabo en un reactor tubular
de acuerdo a lo reportado por Che- Galicia et al., (2015), por lo que con la heuristica 7 se
ratifica este hecho. De acuerdo a la heuristica 6, es importante considerar las caidas de presion
en la simulacion. Se identifica la necesidad de realizar analisis de sensibilidad respecto a la
temperatura del servicio auxiliar (Tb) y coeficiente global de transferencia de calor (U) en el
sistema de reaccion ODH-Et, de acuerdo a la recomendacién de la heuristica 5 y 8.

A partir de la consideracion del mecanismo de reaccion, las condiciones de operacion
y heuristicas de disefio, se desarroll6 un diagrama de bloques del sistema de reaccion, (Figura
23), véase en el apartado de resultados, mismo que posteriormente se utilizo para realizar la

modelacién y simulacion del sistema de reaccion.

2.2 MODELACION Y SIMULACION DEL SISTEMA DE REACCION

Para el logro del objetivo dos, se realizo la sintesis del diagrama de flujo del sistema
de reaccion en Aspen Plus V8.8, andlisis de sensibilidad para la validacion del modelo y

analisis paramétricos para la caracterizacion del sistema de reaccion.
Diagrama de flujo del sistema de reaccion en Aspen plus v8.8

Se realiz6 la sintesis del diagrama de flujo del sistema de reaccién en Aspen Plus V8.8
(Figura 24.) véase en el apartado de resultados, empleando como linea base el trabajo de
investigacion desarrollado por Che-Galicia et al., (2015). EI mecanismo de reaccion esta
conformado por las velocidades de reaccion reacciones ri-rs, el cual se lleva a cabo en un
reactor tubular de lecho fijo empleando como catalizador MoVNbTe/TiO. De acuerdo al
modelo cinético reportado por Che-Galicia et al., (2015) empled el modelo cinético Eley-
Riedel. Para la simulacion se empleo “tipo de reaccion” LHHW (Ec. 2.12), para la definicion
de las velocidades de reaccion en el simulador; es decir, se adaptd el modelo Eley Riedel al

modelo cinético LHHW en la simulacion Aspen plus v8.8, sin realizar
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cambios en el modelo cinético Eley Riedel, esto debido a que aspen no tiene en su base de
datos dicho modelo (Eley-Riedel). EI modelo termodinamico empleado en la simulacion
Aspen plus fue Peng-Robinson, (vease APENDICE 11).

El proceso presenta dos corrientes frescas: ALM con 0.016 kmol/h de CoHs y AIR (mezcla
de O2 y N2) con 0.013 kmol/h de Oz y 0.15 kmol/h de N2, las cuales entran a un mezclador,
MIX, para generar la corriente C la cual entra a un compresor, C1, para ajustar la presion de
la corriente IN-RX a 1 atm empleando un moédulo de calculo en “Flowsheeting Options”, la
descarga del compresor es enviada a un intercambiador de calor, H1, que acondiciona
térmicamente la corriente a 200°C; la corriente IN-RX representa la alimentacion al sistema
de reaccidon a las condiciones iniciales de la reaccion. El reactor tubular de lecho fijo se
modela empleando un PFR con una longitud de 2.5 m y un diametro de 0.0256 m, empleando
una densidad de lecho de 75 kg/m® y una porosidad de 0.48, diametro de particula del
catalizador es de 0.0082 m. En las especificaciones del catalizador se consider6 la
transferencia de calor a diferentes temperaturas, en la Tabla 11 se muestran los datos de las
propiedades de transferencia de calor del catalizador MoVTeNbO/TiO2 que fueron tomados
para la simulacion. Para el calculo de la caida de presion a lo largo del reactor se empleo la
ecuacion de Ergun. La descarga del reactor, OUT-RX, entra a un separador, B6, el cual
permite recircular la materia prima que no reacciono, asi mismo evaluar el efecto del etileno

en la alimentacién del reactor sobre la conversion y selectividad del proceso.
Tabla 11. Propiedades de transferencia de calor del catalizador MoV TeNbO

ESPECIFICACIONES DE

TRANSFERENCIA DE CALOR DEL VALOR UNIDADES
CATALIZADOR

Capacidad calorifica 4186.8 JIKg-K
*Area superficial especifica 1014.49 m?/m?
Coeficiente global de transferencia de calor 258 Watt/ m?- K

Fuente: *Che-Galicia et al 2015.
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2.3 CARACTERIZACION DEL SISTEMA DE REACCION ODH-ET EN ASPEN
PLUS V8.8

Se realizaron analisis de sensibilidad para validar el modelo, comparando los
resultados de la simulacién con lo reportado por Che-Galicia et al., (2015), en esta etapa, la
simulacion emple6 una recirculacion de cero. Asi mimo se realizé un andlisis paramétrico
para evaluar el comportamiento del sistema de reaccion identificando las condiciones que

influyen significativamente en el rendimiento y selectividad del sistema de reaccion.

Para poder evaluar el efecto de las caracteristicas del servicio auxiliar y material de
construccién del sistema de reaccion se realizaron analisis de sensibilidad en Aspen plus
V8.8, en donde se determind el coeficiente global de transferencia de calor (Up) que
maximiza la conversion a diferentes temperaturas del servicio auxiliar en el reactor (Tsa).
Asi mismo, la proporcion CoHs/O, fue analizada mediante la variacion de oxigeno en la
alimentacion fresca del proceso, manteniendo los demas componentes constantes. Los
analisis de sensibilidad se resolvieron en combinacion con modulos de célculo y
especificaciones de disefio para introducir restricciones en las condiciones de operacion
afectadas por el anélisis de sensibilidad (T y P en IN-RX de 200°C y 1 atm o conversion
maxima técnicamente viable) y optimizacion de variables de operacion (densidad del lecho).
Para cada condicién del andlisis de sensibilidad se determiné el coeficiente global de
transferencia de calor en combinacidn con el flujo molar de oxigeno en la alimentacion, que

maximiza la conversion del etano, identificando las condiciones criticas que

promueven la temperatura de desactivacion del catalizador (T g500°C.) o afectan la
selectividad del etano a etileno.

Analisis de sensibilidad para validacién del modelo

Para la validacion del modelo propuesto por Che-Galicia et al., (2015), se vario (en
Vary) la temperatura del servicio auxiliar del reactor TSA(°C), en un rango de TSA= (400 a
480°C) con incrementos de 40°C y se definid (en Define) el coeficiente global de
transferencia de calor U, la temperatura maxima alcanzada dentro del reactor durante la
reaccion TMAX vy el flujo molar a la entrada y salida del reactor del etano (C2He) para la

tabulacion de la conversion X. Estas pruebas se realizaron empleando una relacion molar
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inicial de C2He/O2/N2 = 9/7/84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO0 de 4m3/h.
(Figura 16.) (Ver en el apartado de resultados Figura 25).

480

440

Temperature [°C)

400

360
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5

Reactor length [m]

Figura 16. Perfiles de temperatura.
Predicciones del modelo del reactor cuando
TSA aumentaa 40 ° C en un cambio de rampa

con una relacion molar de entrada C2Hs / Oz /
N, =9/7/84

De igual forma para la validacion del modelo propuesto por Che-Galicia et al. (2015),
se varid (en Vary) la longitud del reactor, en un rango de (0 a 2.5 m) con incrementos de
0.5m y se definié (en Define) el flujo molar a la entrada y a la salida del reactor del etano y
oxigeno (C2Hs y O3) para la tabulacion de la conversién del CoHs y O, el flujo molar a la
salida del etileno, agua, mondxido y diéxido de carbono (C2Hs, H20, CO y CO,), para la
tabulacion del rendimiento del C:Hi, H2O, CO y CO2. Se realizd para las siguientes
temperaturas de servicio auxiliar TSA= [400, 440 y 480 °C], empleando la relacion molar
inicial C2He/O2/N2 = 9/7/84 y un U de 165 kcal /h-m?-k y una tasa de flujo total en la corriente
IN-RXO0 de 4m®h (Figura 17) (Ver en el apartado de resultados Figura 26).
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Figura 17. (a) Perfiles de conversion y rendimiento a TSA = 400 ° C; (b) Perfiles de conversion y
rendimiento a TSA = 440 ° C; (c) Perfiles de conversion y rendimiento a TSA =480 ° C. Predicciones
del modelo del reactor cuando TSA aumenta a 40 ° C en un cambio de rampa con una relacion molar
de entrada C2Hs / O2 / N2 = 9/7/84. Fuente: (Che-Galicia, Martinez, Lopez, & Araiza, 2015)

Las ecuaciones Ec. 2.20 y Ec. 2.21 fueron utilizadas para el calculo de la conversion (X) y
rendimiento (R) del sistema de reaccion:

x= NN Ec. 2.20
NRLOI
_NRLz
R= ROy Ec.2.21
Donde:

NRLO = Flujo molar a la entrada del reactor del componente i
NRL = Flujo molar a la salida del reactor del componente i.
NRL z = Flujo molar a la salida de un componente dado.

NRL Or =Flujo molar a la entrada del reactor del componente clave.
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Se calculd el error porcentual (Ec. 2.22) para la validacion del modelo de simulacién
mediante la siguiente ecuacion:

V—V,
Error eorcentuak= [* [+ 100 Ec. 2.22

Vy

Donde:
Vv = Valor verdadero

V= Valor absoluto

2.4 ANALISIS PARMETRICO DEL SISTEMA DE REACCION

Se colocaron dos especificaciones de disefio en Aspen Plus para los analisis de

sensibilidad que se describen a continuacion:

1) la presion a la que trabaja el reactor debe de ser de 1 atm. Por lo que en especificaciones
de disefio se definié (en Define) la variable presion, en la corriente IN-RX con unidades
atmosféricas; en especificacion se coloco que la variable “presion” debe de tener un valor de
1 con una tolerancia de 0.01; seguido (en Vary) se colocé que para que esto se cumpliera,
Aspen plus ajustaria la presion en el compresor C1 en un rango de 1-2 atm para que la

corriente de entrada al reactor IN-RX tuviera una P=1 atm.

2) Se definid (en Define) la variable de la temperatura méaxima generada en el reactor
TMAX, en °C; en especificaciones se colocd que el valor deseado de TMAX= 450°C con
una tolerancia de 50°C; y finalmente (en Vary) se vario el valor de U en un rango de 10- 600
kcal/h-m2-k.

Andlisis de sensibilidad 1:

Se varid (en Vary) el coeficiente global de transferencia de calor U, dentro de un
rango de (10-600 kcal/h-m?-k) y se defini6 (en Define) la temperatura maxima alcanzada
dentro del reactor durante la reaccion TMAX, el flujo molar a la entrada y salida del reactor
del etano (C2He) para la tabulacion de la conversion de X. Estas pruebas se realizaron con
una temperatura de servicio auxiliar TSA (°C) igual a TSA = (400, 440 y 480 °C), se
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empleod una relacion molar inicial de C2He/O2/N2 = 9/7/84 y una tasa de flujo total en la
corriente IN-RXO0 de 4m?/h.

Andlisis de sensibilidad 2:

Se vario (en Vary) la temperatura del servicio auxiliar en el reactor, en un rango de
(400-500°C) con un incremento de 5°C y se definid (en Define) el coeficiente global de
transferencia de calor U, la temperatura maxima alcanzada dentro del reactor durante la
reaccion TMAX vy el flujo molar a la entrada y salida del reactor del etano (C2Hs y O2) para
la tabulacion de la conversion XC2H6 y XO2. El flujo molar a la salida del C2H4, CO, CO2
y H20, para la tabulacion del rendimiento de cada uno de estos compuestos (RC2H4, RCO,
RCO2, RH20). Estas pruebas se realizaron empleando una relacion molar inicial de
C2He/O2/N2 = 9/7/84 84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO0 de 4m3/h.

Anadlisis de sensibilidad 3:

Se vario (en Vary) la temperatura del servicio auxiliar TSA (°C), en un rango de (440-
485°C) con un incremento de 5°C y se definié (en Define) la temperatura de reaccion a lo
largo del reactor TRX (°C). Estas pruebas se realizaron empleando una relacién molar inicial
de C2He/O2/N2 = 9/7/84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO0 de 4m?3/h.

Andlisis de sensibilidad 4:

Se desactivo la especificacion de disefio en Aspen Plus sobre mantener la P=1 atm y
se vario la presion en la corriente de alimentacion ALM dentro de un rango de P= [1-5] atm.
Se varid (en Vary) la temperatura del servicio auxiliar en el reactor, en un rango de (400-
500°C) con un incremento de 5°C y se definid (en Define) el coeficiente global de
transferencia de calor U, la temperatura maxima alcanzada dentro del reactor durante la
reaccion TMAX vy el flujo molar a la entrada y salida del reactor del etano (C2He) para la
tabulacién de la conversion XC2H6. El flujo molar a la salida del C2H4 para la tabulacion
del rendimiento del etileno (RC2H4). Estas pruebas se realizaron empleando una relacién
molar inicial de CoHes/O2/N2 = 9/7/84 84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO de
4md/h,
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Andlisis de sensibilidad 5:

Se varid la composicion de la mezcla de vapor a la entrada en la corriente de

alimentacion ALM, de acuerdo a la Tabla 12.

Tabla 12.Diferentes Mezclas de vapor (% mol) de los componentes del sistema de reaccion.

Componentes Mezclal Mezcla2 Mezcla3 Mezcla4d

Etano C2H6 1 9 18 40
Mezcla Oxigeno O2 20.79 19.11 17.22 12.6
aire Nitrbgeno N2 ~ 78.21 71.89 64.78 47.4

Para cada composicién de mezcla a la entrada en la corriente de alimentacion ALM.
Se vario (en Vary) la temperatura del servicio auxiliar en el reactor, en un rango de (400-
500°C) con un incremento de 5°C y se definid (en Define) el coeficiente global de
transferencia de calor U, la temperatura maxima alcanzada dentro del reactor durante la
reaccion TMAX y el flujo molar a la entrada y salida del reactor del etano (C2Hs) para la
tabulacién de la conversion XC2H6. El flujo molar a la salida del C2H4 para la tabulacion
del rendimiento del etileno (RC2H4). Estas pruebas se realizaron empleando una relacién
molar inicial de C2He/O2/N2 = 9/7/84 84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO0 de
4mi/h

Andlisis de sensibilidad 6:

Se vari6 en la simulacion base de Aspen plus V8.8 el caudal total a la entrada en la
corriente de ALM, los valores fueron los siguientes 2, 4, 6, 8 y 10 m%/h a una temperatura de
servicio auxiliar de 450°C. Estas pruebas se realizaron empleando una relacién molar inicial
de C2He/O2/N2 = 1/20.29/78.21 y un coeficiente global de tranferencia de calor de U= 165
kcal / h m? k. Se vario (en Vary) la longitud del reactor (m) y se definiié (en define) el perfil
de temperatura TRX del sistema de reaccion.

En el APENDICE 11l se presenta una sintesis de los analisis de sensibilidad realizados para

este trabajo de tesis.
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Para el cumplimiento del objetivo cuatro, a partir de los analisis de sensibilidad desarrollados,
se estudiaron las correlaciones del sistema de reaccion entre las variables de operacion y

condiciones criticas del proceso. (Ver en el apartado de resultado 3.4)

1. Se analiz6 el comportamiento de la temperatura de reaccion ante la variacion de la
temperatura del servicio auxiliar para un rango determinado del coeficiente global de
transferencia de calor U [kcal/h-m?-K].

2. Seanalizé la dependencia de la temperatura maxima de reactor, conversion del etano
y temperatura de servicio auxiliar.

3. Fraccion mol de etileno respecto a la variacion de U [kcal/h-m2-K] y selectividad de
mediante la manipulacion de la temperatura del servicio auxiliar manteniendo U

constante.

2.5 MODELACIONY SIMULACION DEL PROCESO DE SEPARACION

Como una contribucion extra a este trabajo de tesis, se desarrolla la sintesis del

proceso de separacion del etileno en la descarga del reactor.

Disefio conceptual del proceso de separacion

A partir de las propiedades fisicoquimicas de los compuestos que participan en el
sistema de reaccion (CzHs, Oz, N2, C2H4, H20, CO y CO) se clasificaron en condensables y
no condensables, como se muestran en la Tabla 13, con el fin de proponer métodos de
separacion para la obtencion del CoHa. De acuerdo a los valores de sus temperaturas de
burbuja (TB) se ordenaron los compuestos del mas volatil al menos volatil.

Tabla 13. Compuestos condensables y no condensables del ODH-Et

COMPONENTE TEMPERATURA DE TIPO
BURBUJA (TB)
N2 -195.806 No condensable
CO -191.45 No condensable
02 -182.962 No condensable
CoH,4 -103.74 No condensable
CzHs -88.6 No condensable
CO; -78.45 No condensable
H-0 100 Condensable

Datos obtenidos en el simulador Aspen plus V8.8
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A partir de los diagramas de equilibrio T-xy de los compuestos a la salida del reactor
(Tabla 14), se identificacion los componentes mas faciles a separar asi como el requerimiento

de etapas multiples en la separacion.

Tabla 14. Diagramas de equilibrio de pares de componentes del sistema de reaccion ODH-Et

PARES DE DIAGRAMAS DE EQUILIBRIO

COMPONENTES

T-xy diagram for OXYGE-01/ETHYL-01

= x 14.69 psi
-100 8= x 2469psi
-105 -y 14.69ps
-110 == y 24.69 psi

02 - CoHs4 2o

Temperature, C

-185

S S T S S S S S S S SN S S S
0.000.050.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40 0.45 0.50 0.55 0.60 0.65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.90 0.95 1.00
Liquid/vapor mole fraction, OXYGE-01

T-xy diagram for ETHYL-01/ETHAN-01

C2oH4 - C2oHe

Temperature, C

-105.0

0.00 0.050.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0. 40 0. 45 0. 50 0. 55 0. 60 0. 65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.90 0.95 1.00
Liquid/vapor mole fraction, ETHYL-01
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T-xy diagram for ETHAN-01/CARBO-02
780

785 = x14.69 psi

il M"'XZ’GQDS\
-79. =y 1469psi
-80.0 = y 24.69 psi

805 [
-81.0

-815[
820/
-825[
-83.0 [
-83.5 [
-840[
-84.5 [
85.0[
-85.5 [
-86.0[
-86.5 [
-87.0[
-87.5[
-88.0[
-885[
-89.08pgn Py

C2He — CO2

Temperature, C

S S S S S S S SO S S
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40 0.45 0.50 0.55 0.60 0.65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.90 0.95 1.00
Liquid/vapor mole fraction, ETHAN-01

T-xy diagram for ETHAN-01/WATER

=@~ x 14.69 psi
== x 24,69 psi
4=y 1469psi
-y 24.69 ps

C2Hs — H20 10

Temperature, C

Iy

0.000.050.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40 0.45 0.50 0.55 0.60 0.65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.90 0.95 1.00
Liquidivapor mole fraction, ETHAN-01

Datos obtenidos en el simulador Aspen plus V8.8, a una P=14.69 y P=24.69

A partir de los diagramas de equilibrio, se observé que el (O2- C2Ha4) y (C2H6-H20)
son faciles de separar, requiriendo etapas de separacion Flash y/o separacion por
condensacion parcial, mientras que (C2Hs-C2Hs) y (C2Hs-COz2) requieren de mayor nimero
de etapas de equilibrio por lo que se identifica el uso de columnas de separacion.

Heuristicas de disefio

A continuacion en la Tabla 15, se presentan las heuristicas consideradas para la sintesis del
proceso de separacion.
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Tabla 15. Heuristicas para la sintesis del proceso de separacion

PROPUESTO HEURISTICAS

POR:

para especies de valor.

1. No purgar especies de valor, toxicas o peligrosas. Agregar separadores

2. Para la presion del condensador y reboiler, por heuristica se tiene que
Palim = Pp + 7.5 psia
Pr = Pp + 10 psia, en donde AP = 10 esi a

Seider et al. (2003) — ! — I
3. La relacion de reflujo es 1.1 — 1.3 veces la relacion de reflujo minima.

4. Use secuenciacion de columnas para la separacion de mezclas
multicomponentes.

bandejas y reflujo, y deje la de mayor dificultad al dltimo.

5. Realice la separacion mas facil primero, es decir, la menos exigente de

6. Cuando las concentraciones en la alimentacion varian ampliamente
Turtonetal. (2012)  pero las volatilidades relativas no lo hacen, eliminar los componentes en
orden de concentracion decreciente.

calculado con los mejores medios.

7. Se recomienda un factor de seguridad del 10% del namero de bandejas

8. Las eficiencias de la bandeja para la destilacion de hidrocarburos
ligeros y soluciones acuosas son del 60-90%.

A partir de los diagramas de equilibrio y heuristicas de disefio se tiene lo siguiente:

De acuerdo a la heuristica 1, no se recomienda agregar purgas para los componentes
del sistema de reaccion ya que el C2Ha es producto principal, el C2Hs obtenido a la salida del
reactor se puede recircularse en la entrada del reactor al igual que el N2 y O,. Debido a la
mezcla multi componente obtenida a la salida del reactor, el proceso de separacién estara
conformado por un tren de separacion de acuerdo a la heuristica 4. En caso del uso de una
torre de destilacion, considerar las heuristicas 2 y 3. Conforme la heuristica 5 y al diagrama
de equilibrio (C2He-O2), el H20 es el primer componente en ser separado, debido a que es el
de menor dificultad. Acorde a la heuristica 6, el N2 debera ser el siguiente componente en ser
separado del sistema, sin embargo, el N2 y O2 en mezcla puede considerarse como un
corriente producto principal en el proceso de separacion para ser recirculados al reactor como

materia prima. Las heuristicas 7 y 8, son consideradas en el dimensionamiento.

Se realizé un diagrama de bloques como primera instancia para el tren de separacion, el cual

se muestra en la Figura 18.
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Figura 18. Diagrama de blogues del proceso de separacion para la recuperacion del C;H,

En el diagrama de bloques del proceso de separacidn, se observa que la corriente que
sale del reactor F2, se encuentra a una T=450°C y presion atmosférica, la cual entra al tanque
de separacion SEP1, donde el H>O sale por el fondo en la corriente F3, y los demas
compuestos salen por el domo (C2Hs, C2He, O2, CO y COy) en la corriente F4. Seguido, la
corriente F4 entra al tanque flash SEP2, en donde del fondo en la corriente F5, sale el C2Ha,
C2Hs y CO, mientras que en el domo, en la corriente F6 sale O», CO y el Ny, el cual puede
ser recirculado como materia prima. Después la corriente F5, entra a una columna de
destilacién SEP3, la cual en el destilado en la corriente F8 saldra C2Hg, el cual podra ser
recirculado a la entrada del reactor, mientras que en el fondo, en la corriente F7 se obtendra
CoHa y trazas de COo.

Analisis paramétrico del proceso de separacion

A partir del diagrama de bloques, se realizd el diagrama del proceso de separacién en el

simulador Aspen plus v8.8, Figura 19.
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Figura 19. Diagrama del proceso de separacion para la recuperacion de C.H, en Aspen plus v8.8

En la eleccion de la columna de destilacion en Aspen plus v8.8, se eligio a la columna de

destilacién DSTWU, la cual se resuelve mediante métodos cortos.

Para determinar las condiciones Optimas del proceso de separacion, se realizaron
andlisis de sensibilidad, las especificaciones se muestran en la Tabla 16. Los siguientes
andlisis de sensibilidad se realizaron con la intension del encontrar las condiciones dptimas
de separacién (P, T) en los tanques Flash (SEP1 y SEP2).

Tabla 16. Andlisis de sensibilidad para el tanque Flash SEP1y SEP2.

Equipo Define Vary Rango

SEP1 Flujo molar de: COgs, TEMP (H2) [-20, 20] °C
COlig,  H:0i,  Quar pRegION (C2) [1, 10] atm
POTc:

SEP2 Flujo molar de:  Ogs, TEMP (H3) [-183, -100] °C
Olig, CeHaiq Qrs, PRESION (C3) [1,20] atm
POTcs

Datos colocados en el simulador Aspen plus v8.8

De acuerdo al analisis de sensibilidad realizado para el tanque flash SEP1, se obtuvo
el grafico mostrado en la Figura 20, en donde se varia la temperaturas en el intercambiador
de calor (H2) en un rango de [-20, 20] °C vs la recuperaciéon de CO2 y H2O en la corriente
LIQUIDO a la salida del SEP1 para distintas presiones en el compresor C3 [1, 10] atm. Se
observa que para el rango de temperatura y presion establecido, el CO2 en la corriente
LIQUIDO siempre es cero (linea rosa), mientras que el H,O conforme aumenta la
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temperatura disminuye el flujo molar en la corriente LIQUIDO (linea café), por lo que para
tener un mayor flujo molar del H20 en la corriente LIQUIDO es conveniente trabajar a una
T=-20 °C; también se observa la misma tendencia para las distintas presiones tanto para el
CO como el H20, por lo que es conveniente trabajar a 1 atm. Con respecto al consumo
energeético, incrementa conforme aumenta la temperatura; por lo que las condiciones dptimas
de separacion para el primer tanque Flash SEP1, es trabajar a una P=1atm y T=-20

°C.
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Figura 20. Ané

En las siguientes Figuras 21 y 22, se presentan los resultados del andlisis de
sensibilidad realizado para el tanque flash SEP2. La Figura 21, muestra un grafico para
diferentes temperaturas en el intercambiador de calor H3 vs el flujo molar en kg/h del O en
la corriente VAP y el C2H4 en la corriente LIQ, para distintos valores de presiones en el
compresor C3. Y en la Figura 22 se muestra una grafica para distintos valores de la
temperatura en el intercambiador H3 vs el consumo energético para distintos valores de
presion en el compresor C3. De acuerdo a lo observado en ambos graficos, es conveniente
trabajar el SEP2 a una P=9 atm y T=157 °C, esto de acuerdo al grado de separacion del C2H4
y Oz y consumo energético. Es importante considerar el consumo energético, debido a que

de este depende el refrigerante a utilizar para el intercambiador de calor y del costo del
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refrigerante dependiendo del costo de éste, ya que podria elevar considerablemente el

proceso de separacion.

Tabla 17. Refrigerantes

REFRIGERANTE CAPACIDAD
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Figura 21. Analisis de sensibilidad del tanque Flash SEP2
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Sensitivity Results Curve
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Figura 22. Andlisis de sensibilidad del tanque Flash
SEP2 del consumo energético

Las especificaciones de disefio para la columna de destilacion CD fueron las de acuerdo a la
heuristica 3, ya que la presion del condensador y reboiler colocadas fueron de 124.71 psia y
134.71 psia respectivamente, mientras que la relacion de reflujo inicialmente fue de un valor
1.3 larelacion de reflujo minimo, el cual después se modificé de acuerdo al resultado arrojado
en el apartado de resultados de la columna de destilacion CD, en Aspen plus v8.8, con un
valor de 2.29.
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CAPITULO 3
RESULTADOS

El presente capitulo estd dedicado a presentar, analizar y discutir los resultados
generados a partir de lo realizado en la metodologia. Los resultados siguientes, estan
presentados en tres etapas. En la etapa uno de resultados se muestra las ecuaciones de
velocidad de reaccion en funcion de variables medibles (presion parcial) y los factores
Ay B calculados del término de adsorcién y fuerza impulsora, del sistema de reaccion.
En la etapa dos de resultados, se presenta un diagrama del proceso del sistema de
reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO; realizado en Aspen Plus V8.8,
la validacion del modelo cinético y analisis paramétrico del sistema de reaccion.
Finalmente, en la etapa tres de resultados, se presenta el modelo del proceso de

separacidon para la recuperacion de etileno.
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3.1 RESULTADOS DEL DISENO CONCEPTUAL DEL SISTEMA DE
REACCION

La Tabla 18 muestra el valor del factor pre-exponencial (k) calculado a partir del valor
del logaritmo natural del factor pre-exponencial (A’) reportado en la literatura por Che-
Galicia et. at., (2015), el cual fue introducido a Aspen plus v8.8.

Tabla 18. Factor pre-exponencial de Arrhenius.

Cambio de
A unidades
(mmol/gcat-h) (kmol/kg cat-seg)
Al'=55 244.6919323 6.797E-05
A2' =0.686 1.9857566 5.52E-07
A3'=1.58 4.854955811 1.3486E-06
A4'=2.6 13.46373804 3.73993E-06
A5' =0.787 2.196796142 6.10221E-07

Velocidades de reaccion

La Tabla 10, presenta las ecuaciones de velocidad de reaccion (Ec. 2.1 — Ec. 2.5), en
funcion de la presion parcial (variable medible) y de acuerdo al formato que Aspen plus V8.8

requiere (Ec. 2.12).
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Tabla 19. Ecuaciones de velocidad de reaccion en funcion de

presiones parciales.

Velocidad de reaccion

\\[e}

Ecuacioén

. ki (Kg Poz)ospc Hy
1 1+(Ko Pg B +Kp 0P o Ec.3.1
ko (Ko Po,™Pc 1, .
fy = 05 Ec. 3.2
L+ (Ko Po ), + Ky 0P o)
ks (Ko Po, "™Pc i,
3 = 05 Ec. 3.3
L+ (Ko Lo ), + Ky 0P o)™
ki (Kg Po,)"Pc 1
fy = o = Ec. 3. 4
(L+(Ko,Po ), + K oPh, o8
k5 ( P )04525pC
f5 = % " R Ec.3.5
(L+ (Ko Po ), + Kp 0P, o)™

Donde Ko, es la constante de equilibrio de absorcion del O,y

Kh,o s la constante de equilibrio adsorcion del H0.

Parametros Ay B

Los valores calculados para los factores A y B para el término de adsorcion y fuerza

impulsora, para las ecuaciones de velocidad reaccion calculadas a partir de la Ec. 2.14 y Ec.

2.15, se muestran en la Tabla 20 y Tabla 21.

Tabla 20. Factores Ay B para el término de
adsorcion.

Para el término de adsorcion

02 N=0.5, Rx H.O N=1, Rx

A B A B

-16.721293 2742.206 -26.34002 15394.84

Es el mismo valor para todas las ecuaciones de
velocidad (r1-r5).

Tabla 21. Factores Ay B, para el término

de la fuerza impulsora.

Para el término fuerza impulsora

02 A B
r, n=0.5  -16.721293 2742.2066
r,, n=0.461 -15.417032 2528.3144
rs, N=0.453 -15.149492  2484.4391
rs, n=0.615 -20.567191 3372.9141
rs, n=0.452 -15.132770 2481.696
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Diagrama de bloque del sistema de reaccién

En la Figura 23 se presenta el diagrama de blogues con las operaciones principales y

secundarias para el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiOs.

P=1atm
T=20°C
V=4mdh
% mol
CoHe=7
02=9

No= 84

B1
.

Flujo

Servicio auxiliar

c2

Cl= Corrisnte de antrada al compresar.
2=Coriente de entrads al intercambiador de calar.

Ci=Corriente de entrada al reactor catalitico de lecho empacado.

C4=Comiente de salida del reactor catalitico de lecho empacado.

C3=Comiente de entrada del sarvicio auxiliar al reactor catalitico de lecho empacado.

Cf= Cormrisnte da zalida dal servicio suxiliar al reactor catalftico de lecho smpacado.

El=Comgresor

Hl=Intercambiador de calor

F.1= Reactor catalitico de lecho empacado.
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Figura 23. Diagrama de bloques del proceso del sistema de reaccion DHO-Et
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En el diagrama de bloques de la Figura 23 se observa que la corriente C1 con la materia prima
(C2H6, 02, y N2) entra a un compresor B1 a condiciones ambiente T=20°C y P=1 atm, en
donde sale la corriente C2 y entra a un intercambiador de calor H1, para elevar la temperatura
de la corriente C3 a una T=200 °C, la cual después entrar al reactor R1. Al reactor entra la
corriente C5 (servicio auxiliar) el cual eleva la temperatura dentro del reactor, ya que la
reaccion inicia a una T>327°C y sale la corriente C6 (servicio auxiliar). La corriente C4 sale
del reactor con el producto obtenido despues de haberse llevado la reaccion (C2Has, C2Hg, Oz,
N2, H20, CO y COy).

Discusion:

Se colocaron de forma adecuada cada uno de las condiciones de operacion y datos
cinéticos del sistema de reaccion en el simulador Aspen plus para obtener significancia en el
proceso ODH-Et. EI diagrama de bloques del sistema de reaccion ODH-Et representa

adecuadamente el proceso contemplando heuristicas de disefio.

3.2 RESULTADOS DEL SISTEMA DE REACCION EN ASPEN PLUS V8.8

En esta segunda etapa de resultados, se muestra la sintesis del diagrama de flujo del
sistema de reaccion ODH-Et realizado en Aspen Plus V8.8, la validacion del modelo y el

analisis paramétrico del sistema de reaccion.
Diagrama de flujo del sistema de reaccion en Aspen Plus V8.8

En la Figura 24 se presenta el diagrama de flujo del sistema de reaccion realizado en Aspen
plus V8.8 a partir de lo detallado en la metodologia (ver apartado 2.2 de metodologia).
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Figura 24. Diagrama de flujo del sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador en Aspen plus V8.8

Validacion del modelo

En la Tabla 22 y Tabla 24 se muestran de manera sintetizada los analisis de sensibilidad

realizados para la validacion del modelo del sistema de reaccion ODH-Et.

Tabla 22. Analisis de sensibilidad 1 para la validacion del modelo del sistema de reaccién ODH-Et
realizado en Asen plus V8.8

Analisis de DEFINE TABULAR
sensibilidad
1 Temperatura de servicio U, TMAX, NRLO y TSA, U, XCzHes,
Validacion  auxiliar TSA= [400-500] °C NRL parael CoHs y X0,, TMAX,
del modelo Con incrementos de 5°C NRL para el C2Ha. RC2H4, RCO,
RCO2, RH20.

Donde U=coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-m2-k), TMAX= temperatura maxima
dentro del reactor (°C), NRLO y NRL para el C;Hg = flujo molar a la entrada y a la salida del reactor
del etano, respectivamente (kmol/h), NRL para C;Hs= flujo molar a la salida del reactor del etileno
(kmol/h), TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), XC,Hs=conversion del etano, XO,=conversion
del oxigeno, RC;Hs= rendimiento del etileno, RCO=rendimiento del mondxido de carbono,
RCO,=rendimiento del diéxido de carbono, RH,O= rendimiento del agua; [XC;Hs, XO2, RC;Hs,
RCO, RCO;, RH,0O]=datos obtenidos a la salida del reactor.
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El analisis de sensibilidad 1 se realizé empleando una relacion molar inicial de C2Hs/O2/N2
= 9/7/84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO0 de 4m?/h.

La tabla 23 presenta los resultados generados del andlisis de sensibilidad 1 para la validacion
del modelo del sistema de reaccion ODH-Et. Donde se observa el coeficiente global de
transferencia de calor U (kcal/h-m?-k), la conversion (X) del C2Hs a la salida del reactor y la
maxima temperatura alcanzada dentro del reactor, para cada temperatura del servicio auxiliar
TSA (°C).

Tabla 23. U, XC2H6 y TMAX a diferentes TSA.

TSA U X
°C kcal / h-m?- C2Hs

k
400 165 0.08450112 401.582541
440 165 0.21582613 446.166531
480 165 0.48820174 517.350596

Datos obtenidos en el simulador Aspen Plus V8.8
TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), U=coeficiente
global de transferencia de calor  (kcal/h-m?-k),
XC2H6=conversién del etano a la salida del reactor,
TMAX=temperatura maxima alcanzada durante la reaccion
(°C).

En la Figura 21 se muestra un gréafico de la longitud del reactor (m) vs la temperatura
del sistema de reaccion (°C); se obtuvieron tres lineas de acuerdo a la temperatura del servicio
auxiliar TSA, para un TSA= [400, 440 y 480 °C]. El coeficiente global de tranferencia de

calor utilizado en esta simulacion fue de U= 165 kcal / h m? k.
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Figura 25. Longitud del reactor (m) vs la temperatura en el sistema de reaccion (°C), para tres
distintos valores de TSA= 400, 440 Y 480 °C

En la Figura 25, los puntos (rojo, azul y negro), son datos experimentales generados en la
literatura por Che-Galicia et al. (2015) y las lineas continuas son los datos generados en el
simulador de Aspen Plus. El calculo del error porcentual (Ec. 2.22) dio un valor del 5 %, por
lo que a partir de ello, se concidera que el modelo de simulacion generado en Aspn Plus para
la representacion del sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoVTeNbO/Ti20, es

adecuado.

Tabla 24. Analisis de sensibilidad 2 para la validacion del modelo del sistema de reaccién ODH-Et
realizado en Asen plus V8.8

Analisis de DEFINE TABULAR
sensibilidad
2 Temperatura de servicio U, TMAX, NRLO y TSA, U, XCzHe,
Validacion auxiliar TSA= [400-500] NRL, parael CoHe y X0, TMAX,
del modelo Con incrementos de 5°C NRL, para el CoHa. RC2H4, RCO,
RCO2, RH20.

Donde U=coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-m2-k), TMAX= temperatura maxima
dentro del reactor (°C), NRL para el C;Hs = flujo molar a la salida del reactor, del etano (kmol/h),
NRL para C,Hs= flujo molar a la salida del reactor del etileno (kmol/h) [flujo molar (kmol/h)],
TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), XC,Hs=conversién del etano, XO,=conversion del
oxigeno, RC;Hs= rendimiento del etileno, RCO=rendimiento del monoxido de carbono,
RCO.=rendimiento del didéxido de carbono, RH,O= rendimiento del agua; [XC:Hs, XO2, RC:Hs,
RCO, RCO;, RH,O]=datos obtenidos a la salida del reactor.
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El analisis de sensibilidad realizado de la Tabla 24, se llevo acabo empleando una relacion
molar inicial C2He/O2/N2 = 9/7/84, un U=165 kcal /h-m?-k y una tasa de flujo total en la
corriente IN-RXO0 de 4m?/h.

A continuacion en la Figura 26 se presentan los resultados generados del andlisis de
sensibilidad 2.
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Figura 26. Grafico 1-Conversion y rendimiento de los componentes (C2Has, CO2, CO y H;0) a lo
largo del reactor. Lineas continuas: datos obtenidos en Aspen Plus V8,8 y puntos: datos reportados
en la literatura por Che-Galicia et al.(2015). Grafico a) es a una TSA= 400 °C, para el grafico b) es a
una TSA= 440 °C y para el grafico c) es a una TSA= 480 °C.

A modo de comparacion (Figura 26), los datos reportados en la literatura por Che-Galicia et
al., (2015) y los obtenidos en el simulador Aspen Plus, y de acuerdo a el calculo del error

porcentual (Ec. 2.22) dio un valor del 5 %, por lo que se determina que el modelo empleado
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en Aspen Plus representa adecuadamente al sistema de reaccion ODH-Et sobre el
catalizador MoVTeNbO/TiOo.
Discusion:

La validacion del modelo de acuerdo a lo reportado en la literatura Che-Galicia et al
(2015) en el simulador Aspen Plus representdé adecuadamente los datos cinéticos

obtenidos en la literatura con un margen de error minimo (error porcentual = 5 %).

3.3 RESULTADOS DEL ANALISISPARAMETRICO

A continuacion se presentan los resultados del analisis paramétrico realizado al sistema de
reaccion de ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiOs.

Anadlisis de sensibilidad 1:

En la Tabla 25 se presenta la sintesis del anlisis de sensibilidad 1 realizado en el simulador

Aspen plus v8.8, sobre el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiOx,

Tabla 25 Analisis de sensibilidad 1 realizado al sistema de reaccion ODH-Et sobre al catalizador
MoVTeNbO/TiO; en Asen plus V8.8

Analisis de DEFINE RESULTADO
sensibilidad
Coeficiente global de TMAX, NRLO y NRL
transferencia de calor para el C;Hg TMAX, XCyHs, U
1 U [10-600] Kcal /h-m?-K

Donde TMAX=temperatura maxima alcanzada en el reactor quimico, NRLO y NRL para el C;Hgs =
flujo molar a la entrada y a la salida del reactor del etano, respectivamente (kmol/h), U=coeficiente
global de transferencia de calor (kcal/h-m?-k) y XC;Hg=conversion del etano a la salida del reactor.

El andlisis de sensibilidad 1 se llevo a cabo a tres temperaturas de servicio auxiliar (TSA)
distintas, TSA= (400, 440 y 480) °C; en el cual se emple6 una relacion molar inicial de
C2He/O2/N2 = 9/7/84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO0 de 4m3/h.

La Figura 27 tiene dos gréaficos generados como resultado del analisis de sensibilidad 1,

gréfico a) y gréfico b). Para el grafico a) se muestra una gréafica del coeficiente global de
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transferencia de calor (U) vs la conversion del etano (XC2Hs), para tres temperaturas de
servicio auxiliar distintas (TSA=400, 440 y 480 °C); en el cual, se observa que para distintos
valores del coeficiente global de transferencia de calor (U), la conversion del etano a la salida
del reactor se mantiene regularmente constante; mas sin en cambio también se observa que
la conversion del etano (XC2Hs), varia para los distintos valores del servicio auxiliar; siendo
el méas conveniente el de TSA=480°C, ya que es el que genera mas alta conversion del etano

a la salida del reactor.

Por otro lado, para el gréfico b), se tiene una grafica del coeficiente global de transferencia
de calor (U) vs la temperatura maxima alcanzada en el reactor (TMAX) °C, para tres
temperaturas de servicio auxiliar distintas (TSA=400, 440 y 480 °C). Se observa que para
distintos valores del coeficiente global de transferencia de calor U, no hay una variacion
significativa en la variacion de la TMAX; mas sin en cambio la TMAX en el reactor es
distinta para los distintos valores de TSA °C, lo cual es de especial interés y cuidado, ya que
como se menciono en el marco teorico el catalizar MoV TeNb/TiO2 se descompone a T>500
°C.
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Figura 27. Grafico a) conversion del etano para diferentes valores de U kcal/h-m2-k, b) TMAX °C
para diferentes valores de U kcal/h-m?-k. Ambos graficos para tres distintos valores de TSA distintas
TSA= 400, 440 y 480 °C
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Andlisis de sensibilidad 2:

En la Tabla 26 se presenta la sintesis del andlisis de sensibilidad 2 realizado en el simulador
Aspen plus v8.8, sobre el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoVTeNbO/TiO>

Tabla 26. Anélisis de sensibilidad 2 realizado al sistema de reaccion ODH-Et sobre al catalizador
MoVTeNbO/TiO; en Asen plus V8.8

Analisis de VARY DEFINE RESULTADO
sensibilidad
Temperatura de servicio U, TMAX, NRLOy
auxiliar TSA= [400-500] NRL, para el C;Hs, TSA, U, XC;Hs, XOo,
2 Con incrementos de 5°C O2NRLO, O2NRL, TMAX, RC;H4, RCO,
C,H:NRL, CONRL, RCO., RH:0.
CO2NRL Y H,ONRL.

Donde TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), U=coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-
m2-k), TMAX=temperatura maxima alcanzada en el reactor quimico (°C), NRLO y NRL para el C,Hs =
flujo molar a la entrada y a la salida del reactor del etano, O-.NRLO y O.NRL= flujo molar a la entrada y a
la salida del reactor del oxigeno, C;HsNRL= flujo molar a la salida del reactor del etileno, CONRL=flujo
molar a la salida del reactor del monéxido de carbono, CO.NRL= flujo molar a la salida del reactor de
dioxido de carbono, H,ONRL=flujo molar a la salida del reactor de agua, [flujo molar (kmol/h)], TSA=
temperatura de servicio auxiliar (°C), XC,Hes=conversion del etano, XO,=conversion del oxigeno, RC,Hs=
rendimiento del etileno, RCO=rendimiento del mondxido de carbono, RCO,=rendimiento del diéxido de
carbono, RH,O= rendimiento del agua; [XCzHgs, XO2, RC2Hs, RCO, RCO,, RH,0O]=datos obtenidos a la
salida del reactor.

El analisis de sensibilidad 2 se realizé empleando una relaciéon molar inicial de C2Hs/O2/N2
= 9/7/84 y una tasa de flujo total en la corriente IN-RXO0 de 4m?/h.

En la Figura 28 se muestran los resultados obtenidos del analisis de sensibilidad 2. Se
observan tres gréaficos, el inciso a) es un gréafico para diferentes temperaturas de servicio
auxiliar TSA (°C) vs la temperatura maxima alcanzada dentro del reactor TMAX (°C); del
cual se observa que entre mas alto sea el valor de TSA, el valor de TMAX en el sistema de
reaccion es alto, para un valor de TSA= 485 °C la TMAX se encuentra cerca de los 500 °C;
mas sin en cambio también de observa que para TSA > 485 °C la TMAX en el sistema de
reaccion disminuye, esto se debe principalmente a que Aspen Plus arrojara distintos valores

de U, de tal forma que no sobrepasara la TMAX= 500 °C de acuerdo a la especificacion de
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disefio, (ver apartado 2.4 de metodologia), esto debido a que a T > 500°C el catalizador se

descompone.

El inciso b) se muestra un grafico para diferentes valores de la temperatura de servicio
auxiliar TSA (°C) vs la conversion del etano y oxigeno a la salida del reactor XcoHsa Y Xo2;
en el cual se observa que conforme aumenta la TSA en el sistema de reaccion, la Xczns Y Xo2
aumenta, esto es conveniente ya que lo que se quiere es que reaccione la mayor cantidad
posible de C2He, sin embargo se observa también que para valores de TSA mayores a 485 °C
la Xc2ne disminuye, esto se debe principalmente a la influencia que tiene el valor generado

por Aspen de U.

Finalmente en el inciso ¢) se muestra un grafico para distintos valores de la
temperatura del servicio auxiliar TSA (°C) vs el rendimiento etano, mondxido de carbono,
dioxido de carbono y agua (RC2H4, RCO, RCO2, RH20); en el cual se observa un
incremento en los rendimientos conforme aumenta el valor de la TSA, pero para valores
mayores de TSA= 480 °C los rendimientos de estos compuestos disminuyen, estos se debe

principalmente al valor de U arrojado por Aspen PLUS V8.8.

510 0.6
490 0.5
O 470 0.4
% 450 =< 03
< . :
= 430 0.2
0.1
410 ) .
390 390 410 430 450 470 490 510
390 410 430 450 470 490 510 TSA °C
TSA °C
a) XC2HB cevesnene X032
b)
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Rendimiento

390 410 430 450 470 490 510
TSA °C

......... RC2H4 — . =RCO= = =RCO2 RH20

Figura 28. Grafico a) TMAX °C para distintos valores de TSA °C, b) conversion de etano y 0xigeno
(C2H4 y O2) para distintos valores de TSA °C y c) rendimiento de etileno, didxido de carbono,
monoxido de carbono y agua (CzH., CO,, CO y H,0) para distintos valores de TSA °C.

En la Tabla 27 se muestra la TMAX para distintas TSA en donde para un valor de
TSA=475°C se observa una TMAX=485 °C, y para una TSA=485 °C se observa un valor de
TMAX= 496 °C, para un valor de U= 396 y 600 kcal/h-m2-k respectivamente.

Tabla 27. U y TMAX para distintos valores de

TSA.
TSA °C U Kcal/h-m2-k  TMAX °C
400-470 165 400- 490
475 486 486
480 493 493
485 496 496
490-500 10 441-458

Valores generados en Aspen Plus V8.8 del
andlisis de sensibilidad 2

En la Tabla 28 se sintetizan los valores para TSA y U para los cuales el valor de la conversion
de etano (Xczns) y rendimiento de etileno (RczHa) fueron los mas altos (se observan en color

rojo).
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Tabla 28. Valores generados en Aspen Plus V8.8 del analisis de sensibilidad 2.

TSA °C U Kcal/h- TMAX °C X C2H6
m2-k

440 165 446.166531 0.21582615 0.17693144 0.20258309 0.0200578 0.00642831 0.24231226
445 165 452.369356 0.24030799 0.20070888 0.2242988 0.0241493 0.00786907 0.27232637
450 165 458.853266 0.26696842 0.22748755 0.24764703 0.02902723 0.00961555 0.30561119
455 165 465.701213 0.29594227 0.25768547 0.27265062 0.03484811 0.01173519 0.34252558
460 165 473.017073 0.32735785 0.29181587 0.29929262 0.04181342 0.01431704  0.3834883
465 165 481.135209 0.36136016 0.33057357 0.32751568 0.05020151 0.01748745 0.42904913
470 165 490.349865 0.39820153 0.3750525 0.35725929 0.06043992 0.02144454 0.480086

475 395.167076 485.882312 0.40717524 0.3848881 0.36482546 0.06255911 0.02214045  0.4918748
480 395.167076 493.088424 0.44044526 0.42710376 0.39099066 0.07278922 0.02611997 0.53935445
485 600 495.851615 0.46683787 0.4615684 0.41141116 0.08140286 0.02945056 0.5776913

Andlisis de sensibilidad 3

En la Tabla 29 se presenta la sintesis del andlisis de sensibilidad 3 realizado en el simulador

Aspen plus v8.8, sobre el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoVTeNbO/TiO2

Tabla 29. Analisis de sensibilidad 3 realizado al sistema de reaccion ODH-Et sobre al catalizador
MoVTeNbO/TiO; en Asen plus V8.8

DEFINE RESULTADO

Analisis de

sensibilidad

Temperatura de servicio auxiliar
TSA= [440-485]

3 Con incrementos de 5°C

Perfil de temperaturas
TRX, TMAX, NRLO y
NRL para el CoHs

TSA, TRX, X,U

Donde TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), U=coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-
m2-k), TRX =perfil de temperatura a lo largo del reactor (°C), TMAX=temperatura maxima alcanzada en
el reactor quimico (°C), NRLO y NRL para el C;Hs = flujo molar a la entrada y a la salida del reactor del
etano (kmol/h).
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Estas pruebas se realizaron empleando una relacion molar inicial de CoHs/O2/N2 = 9/7/84 y
una tasa de flujo total en la corriente IN-RX0 de 4m3/h.

En la Figura 29 se presenta los resultados generados del analisis de sensibilidad 3, el cual es
un grafico de la longitud del reactor (m) vs el perfil de temperatura a lo largo del reactor
(TRX °C), para distintos valores de temperatura de servicio auxiliar (TSA °C); en el cual se

observa que el perfil de temperaturas TRX incrementa conforme aumenta el valor de la TSA.

520
500
480
460
440
420
400

TRX°C

Longitud del reactor (m)

TSA=440°C TSA=450°C = . = TSA=460°C
--------- TSA=470°C = = =TSA=480°C TSA=485°C

Figura 29. Perfiles de temperatura TRX °C a lo largo del reactor
para distintos valores de TSA °C

Andlisis de sensibilidad 4:

En la Tabla 30 se presenta la sintesis del anlisis de sensibilidad 4 realizado en el simulador

Aspen plus v8.8, sobre el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoVTeNbO/TiO2
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Tabla 30. Analisis de sensibilidad 4 realizado al sistema de reaccion ODH-Et sobre al catalizador
MoVTeNbO/TiO, en Asen plus V8.8. Para diferentes presiones P=[1, 2, 3, 4 y 5] atm.

Analisis de VARY DEFINE TABULAR
sensibilidad
Temperatura de servicio auxiliar U, TMAX, NRLO y TSA, U, XC;yHs,
TSA= [400-500] NRL, parael C;Hsy ~ XO2, TMAX, RCzHy,
4 Con incrementos de 5°C NRL, para el CoHa. RCO, RCO2, RH:0.

Donde TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), U=coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-
m2-k), TMAX=temperatura maxima alcanzada en el reactor quimico (°C), NRLO y NRL para el C,Hs =
flujo molar a la entrada y a la salida del reactor del etano (kmol/h), NRL para el C;Hs= flujo molar a la
salida del reactor del etileno (kmol/h), XC,Hs=conversion del etano, XO,=conversion del oxigeno, RCoH.=
rendimiento del etileno, RCO=rendimiento del monéxido de carbono, RCO,=rendimiento del di6xido de
carbono, RH,O= rendimiento del agua; [XC;Hs, XO,, RC;Hs, RCO, RCO,, RH,O]=datos obtenidos a la
salida del reactor.

En la Figura 30 se muestran los resultados generados en Aspen Plus V8.8 del analisis
de sensibilidad 4, en donde se observa el grafico a) para distintos valores de TSA (°C) vs
XC:zHs y el grafico b) para distintos valores de TSA (°C) vs RCzH4, ambos graficos para

distintos valores de presion P=[1, 2, 3, 4 y 5] atm. Se observa que la conversion del etano y
selectividad del etileno (XCz2Hs y RC2H4) aumentan conforme aumenta la TSA (°C) y

disminuyen conforme incrementa el valor de la presion.

0.6
0.5
0.4
0.3
0.2
0.1

XC2H6
RC2H4

- . = P=4atm......... P=5atm -

Figura 30. Grafico a) conversién del etano (XC2H6), para distintos valores de TSA °C. En el b) se
presenta el rendimiento del etileno para distintos valores de TSA °C. Ambos graficos para distintas
presiones en el sistema de reaccion, P=[1, 2, 3, 4 y 5] atm
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De acuerdo al anlisis de sensibilidad 4, la TMAX vari6 de un rango de [400-500] °C y el

valor de U se muestra en la siguiente Tabla 31.

Tabla 31. Resultado de analisis de
sensibilidad 6.

Presién TSA °C U Kcal/h-m2-k

1 atm 400-470 165
475-480 395

485 600

490-500 10

2 atm 400-470 165
475-480 414

485 - 490 600

495-500 21

3 atm 400-470 165
475-480 412

485 - 490 600

495-500 35

4 atm 400-470 165
475-480 417

485 - 490 600

495 63

500 54

s5atm 400-470 165
475-500 600

Valores generados en Aspen Plus V8.8 del

analisis de sensibilidad 6
Anadlisis de sensibilidad 5

En la Tabla 33 se presenta la sintesis del andlisis de sensibilidad 5 realizado en el simulador

Aspen plus v8.8, sobre el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador
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MoV TeNbO/TiOz; para diferentes mezclas de vapor con distinta composicién en % mol, de
acuerdo a la Tabla 32.

Tabla 32. Diferentes composiciones de mezcla en la corriente de alimentacion.

Componente Mezclal Mezcla2 Mezcla3 Mezcla4

Etano C;He 1 9 18 40
Mezcla Oxigeno Oz 20.79 19.11 17.22 12.6
aire Nitrogeno N2 78.21 71.89 64.78 47.4

Tabla 33. Analisis de sensibilidad 5 realizado al sistema de reaccién ODH-Et sobre al catalizador
MoV TeNbO/TiO; en Asen plus V8.8; Para diferentes composiciones de mezcla en la corriente de
alimentacion.

A EU Y DEFINE TABULAR
sensibilidad
Temperatura de servicio auxiliar U, TMAX, NRLOy TSA, U, XC3He,
TSA= [400-500] NRL, parael C2H6y  XOz, TMAX, RCzH,,
5 Con incrementos de 5°C NRL, para el C2H4. RCO, RCO2, RH0.

Donde TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), U=coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-
m2-k), TMAX=temperatura maxima alcanzada en el reactor quimico (°C), NRLO y NRL para el CoHg =
flujo molar a la entrada y a la salida del reactor del etano (kmol/h), NRL para el C;Hs= flujo molar a la
salida del reactor del etileno (kmol/h), XC,Hs=conversién del etano, XO,=conversion del oxigeno, RC,Hs=
rendimiento del etileno, RCO=rendimiento del mondxido de carbono, RCO,=rendimiento del didxido de
carbono, RH,0= rendimiento del agua; [XC;Hs, X0, RC;Hs, RCO, RCO,, RH,O]=datos obtenidos a la
salida del reactor.

En la Figura 31 se presentan los resultados generados en el simulador Aspen Plus del analisis
de sensibilidad 5, se presentan tres graficos a) la temperatura del servicio auxiliar TSA (°C)
vs la temperatura maxima alcanzada en el reactor TMAX (°C), b) la temperatura del servicio
auxiliar TSA (°C) vs la conversion del etano a la salida del reactor XC2Hs y c) la temperatura
de servicio auxiliar TSA (°C) vs el rendimiento del etileno a la salida del reactor RC2Ha;
todos estos graficos fueron realizados para cuatro tipos de mezclas distintos de acuerdo a la

relacién molar en la composicion de los componentes (% mol), presentados en la Tabla 32.
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Para el gréfico a), la Mezcla 3 y Mezcla 4 se observa un incremento alto en la TMAX > 1000
°C en el reactor, para una TSA=485°C y TSA = 475°C respectivamente. No es conveniente
trabajar con esas Mezclas por arriba de los valores dados de la TSA, ya que el catalizador
sufre descomposicion a temperaturas por arriba de los 500 °C. Por otro lado, para la Mezcla
1y Mezcla 2, la TMAX se mantiene regularmente sin tantos cambios para los distintos
valores de TSA. Para el gréfico b) y c) se observa que la conversion del etano y rendimiento
del etileno en el sistema de reaccion mejora de acuerdo a lo siguiente Mezcla 1> Mezcla 2

> Mezcla 3 > Mezcla 4.

De acuerdo a estos gréaficos para el sistema de reaccién se recomienda la composicion en %
mol de la Mezcla 1 ya que es la que mas altos valores de XC>Hs y RC2H4 arroja para
diferentes valores de TSA.

a) b)
1600 1
1400 0.8
© 1200
o © 06
> 1000 S o4
= .
= 800 =
600 0.2
400 0
390 420 450 480
TSA °C
=« = Mezclaleeesseses Mezcla 2 =+ = Mezclaleeeenee Mezcla 2
Mezcla3====- Mezcla 4 Mezcla3====- Mezcla 4
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- = Mezclaleeeerees Mezcla 2

Mezcla3====- Mezcla 4

Figura 31. Grafico a) TMAX °C en el reactor para distintos valores de TSA °C, para el b) conversion
del etano para diferentes valores de TSA °C y c¢) rendimiento del etileno para distintos valores de
TSA °C. Se emplearon cuatro tipos de mezclas distintos de acuerdo a la relacion molar en la
composicion de los componentes (% mol), en la corriente de alimentacion ALM. 1/20.79/78.21,
9/19.11/71.89, 18/17.22/64.78 y 40/12.6/47.4 para la Mezcla 1, Mezcla 2, Mezcla 3 y Mezcla 4
respectivamente.

En la Tabla 34 se presenta la TSA, U, TMAX, XC:Hs y RC2H4 generados para cada
Mezcla (% mol de los componentes del sistema de reaccion).

Tabla 34. Resultados del analisis de sensibilidad 5

Mezcla TSA °C U Kcal/lh-m2-k  TMAX °C X C2Hs R C2H4

Mezcla 1
495-500 600 498-504 0.98-0.99 0.77-0.78
Mezcla 2
470 223.262606 496 0.5 0.46
475-480  495.343904  489-497 0.52-0.57 0.46-0.50
485 - 500 600 502-539  0.6-0.72 0.52-0.60
Mezcla 3
460 - 500 600 470 -1614 0.29-05 0.21-0.27
Mezcla 4
450 - 460 365 466 - 489 0.16-0.2 0.15-0.18
465 451 495 0.21 0.193
470 - 500 600 497 - 1056 0.21-0.23 0.12-0.2

Valores generados en Aspen Plus V8.8 del anélisis de sensibilidad 5
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De los datos presentados en la Tabla 34, los valores arrojados para la Mezcla 1 son los méas
convenientes para el sistema de reaccion ODH-E, ya que se generan mas altos valores de
XCzHs y RC2H4 comparadas con las otras Mezclas, ademas de que la TMAX no supera los
500 °C.

Andlisis de sensibilidad 6:

En la Tabla 35 se presenta la sintesis del andlisis de sensibilidad 6 realizado en el simulador
Aspen plus v8.8, del sistema de ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO>

Tabla 35. Analisis de sensibilidad 6 realizado al sistema de reaccion ODH-Et sobre al catalizador
MoVTeNbO/TiO, en Asen plus V8.8.

Analisis de DEFINE TABULAR

sensibilidad

Para distintos caudales totales en NRLO y NRL para el Longitud del reactor,
6 la corriente ALM. Longitud del ~ C:Hs y Oz, NRL para el Xcanes, Xo2, Reama,

reactor, en un rango de (0 a 2.5 C2H4, CO, CO2y H0 Rco, Rco2Y Rhzo

m) con incrementos de 0.5m

Donde TSA=temperatura de servicio auxiliar (°C), U=coeficiente global de transferencia de calor (kcal/h-
m2-k), TMAX=temperatura maxima alcanzada en el reactor quimico (°C), NRLO y NRL para el C,Hs =
flujo molar a la entrada y a la salida del reactor del etano, O.NRLO y O.NRL= flujo molar a la entrada y a
la salida del reactor del oxigeno, C;HsNRL= flujo molar a la salida del reactor del etileno, CONRL=flujo
molar a la salida del reactor del mondxido de carbono, CO.NRL= flujo molar a la salida del reactor de
dioxido de carbono, H,ONRL=flujo molar a la salida del reactor de agua, [flujo molar (kmol/h)], TSA=
temperatura de servicio auxiliar (°C), XCzHes=conversion del etano, XO,=conversion del oxigeno, RC,Hs=
rendimiento del etileno, RCO=rendimiento del mondxido de carbono, RCO,=rendimiento del diéxido de
carbono, RH,O= rendimiento del agua; [XCzHgs, XO2, RC2Hs, RCO, RCO,, RH,0O]=datos obtenidos a la

salida del reactor.

En el analisis 6 se varid en la simulacién base de Aspen plus V8.8 el caudal total a la
entrada en la corriente de ALM en un rango de (1 a 10 m*/h) a una temperatura de servicio
auxiliar de 450°C (Tabla 28). Estas pruebas se realizaron empleando una relacion molar
inicial de CoHe/O2/N2 = 1/20.29/78.21 (mezcla 1, Tabla 32) y un coeficiente global de
tranferencia de calor de U= 165 kcal / h m? k (Tabla 34). Se vari6 (en Vary) la longitud del

reactor (m) y se definid (en define) el perfil de temperatura TRX del sistema de reaccion.
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En la Figura 32 se presentan los resultados generados en Aspen Plus del analisis de
sensibilidad 8.

a) b)
500 0.5
S 045 \
o 450 g0 .
z 400 S 0.35 :
" 350 & 03 \
300 g 0.25 \
0 0.5 1 1.5 2 25 é 0.2 .
~
Longitud delreactor (m) =3 0.15 -
= 0.1 -. o
2 0.05
— —F=2m3/h = : = F=4m3/h =)
......... F=6m3/h ====-F=8m3/h 012345678910

F=10m3/h Caudal Total m3/h

Figura 32. Grafico a) perfiles de temperatura TRX °C a lo largo del recator, para los siguientes
caudales totales en la corriente ALM. F= 2 m%h, 4 m?h, 6 m?h, 8 m?h y 10 m?/h, b) tiempo de
residencia (seg) de los componenetes del sistema de reaccion, para distintos caudales toales en la
corriente de ALM.

En la Figura 32 se observa para el grafico a) los perfiles de temperatura TRX °C a lo
largo del reactor para distintos caudales totales en la corriente de alimentacion ALM; se
observa que entre mas pequefio es el caudal total, en el perfil de temeraturas se alcanza mas
rapido la temperatura 450 °C, para luego disminuir ligeramente. En el gréafico b) se observa
que el tiempo de residencia disminuye conforme aumenta el caudal total a la entrada en la
corriente de alimentacion ALM; esto es debido a que entran mayor cantidad de reactivos al
reactor, por lo que reaccionan con una mayor rapidez, permaneciendo un menor tiempo

dentro del reactor.

En la Tabla 36 se muestra los flujos molares kmol/h en la corriente de entrada IN- RX
y a la salida OUT-RX del reactor RX-KO0 de los componente del sistema de reaccion, asi
también se muetsra la temperatura, presion, fraccion vapor y fraccion liquido a la entrada y

salida del reactor.
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Tabla 36. Resultados del anélisis de sensibilidad 8.

Mole Flow kmol/hr 2 m3/h 4 m2/h 6 m2/h 8 m2/h 10 m2/h
Componente IN-RX OUT-RX IN-RX OUT-RX IN-RX OUT-RX IN-RX OUT-RX IN-RX OUT-RX
N2 0.0641843 | 0.0641843 | 0.1283686 | 0.1283686| 0.1925529 | 0.1925529 | 0.2567372 | 0.2567372| 0.3209216| 0.3209216
CO 0 9.88E-05 0 0.00013287 0 0.000154542 0 0.00016877 0 0.00017761
02 0.0170616 | 0.0165618 | 0.0341233 | 0.0333409| 0.0511849 | 0.0502061 | 0.0682466 | 0.0671244| 0.0853082| 0.0840814
C2H4 0 0.00064854 0 0.00108367 0 0.00139373 0 0.00162591 0 0.00180103
C2H6 0.00082067|0.00010785(0.00164133|0.00046997| 0.002462 |0.000965631( 0.00328267 | 0.0015443| 0.00410333| 0.00218371
C0o2 0 2.97E-05 0 4.25E-05 0 5.07E-05 0 5.62E-05 0 5.96E-05
H20 0 0.00084136 0 0.00134674 0 0.00170164 0 0.00196329 0 0.00215681
Temperature C 200 450.3344 200 450.6552 200 450.971 200 451.2933 200 451.6312
Pressure bar 1.003118 | 1.01325 | 1.003118 | 1.01325 | 1.003118 1.01325 1.003118 1.01325 | 1.003118| 1.01325
Vapor Frac 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Liquid Frac 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Valores generados en Aspen Plus V8.8 del anélisis de sensibilidad 8

De acuerdo a la Tabla 28 anterior, se observa que a mayor caudal total en la corriente
de alimentacién ALM, mayor es el flujo molar de etileno a la salida y menor el flujo molar
de etano. Por lo que es conviente trabajar con caudales grandes. El grafico también nos
muestra que todo lo que entra y sale del reactor se encuentra en fase gas, ya que la fraccion

de vapor es igual a uno.
Discusion

De acuerdo a los analisis de sensibilidad realizados para el andlisis paramétrico del sistema

de reaccion, se presentan las siguientes discusiones:

El modelo de simulacion generado en Aspen Plus V8.8 es representativo del sistema
de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiO2 de acuerdo a lo reportado

en la literatura por Che-Galicia et al. (2015). Debido a que los datos resportados por
este fueron reproducidos en el simulador.

El valor de la TSA es una variable critica a conciderar en el sistema de reaccion
ODH-Et ya que de esta depende la TMAX en el reactor, las conversiones del CoHe y
rendimiento del CoHa.

Para valores mayores de TSA= 480 °C la conversion del C2Hs y rendimiento del
C2Ha disminuyen debido al valor generado de U generado por Aspen Plus V8.8 por
la especificacion de disefio 2) para que el valor del coeficiente de transferencia de

calor no sobre pase una T=500 °C.

El perfil de temperaturaa lo largo del reactor varia de acuerdo a la TSA utilizada.
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Es conveniente trabajar a P= 1 atm debido a que se obtienen altas conversiones de
etano XC;He Y altos rendimientos del etileno RC2Ha.

Los resultados mostrados para la mezcla 1, CoHes/O2/N2 = 1/20.79/78.21 (% mol),
es recomendable dado que da una alta conversion de etano XCzHs y alto

rendimiento de C2H4, para diferentes temperaturas de servicio auxiliar TSA (°C) y
temperaturas maximas en el reactor TMAX< 500 °C.

Caudales grandes generan grandes cantidades de C2Has y tiempos de residencia
bajos.

3.4 CORRELACIONES DEL SISTEMA DE REACCION ODH-ET

A partir de los analisis de sensibilidad, se evalud el comportamiento del sistema de
reaccion ante variaciones en las condiciones de operacion. En la Figura 33 se presentan los
resultados de uno de los casos evaluados, en donde se observa el comportamiento de la
temperatura de reaccion ante la variacion de la temperatura del servicio auxiliar, en donde
para cada condicion se muestra la conversion lograda. A partir de estos datos mostrados en

la Figura 33, se obtiene la correlacion mostrada en la ecuacion (Ec. 3.6).

: 460 480
440

L 430
Conversién Aade

TSA

Figura 33. Comportamiento térmico
ante la variacién en la temperatura del
servicio auxiliar (Tsa).

Trx = 674+ 0997751 @34 - n - x - & ) — 307807 Ec.3.6

En donde, x es la fraccion conversion del etano, Trx, temperatura del reactor y Tsa,
temperatura del servicio auxiliar.

83



En la figura 34 se muestra un grafico de superficie que representa la dependencia de
la temperatura méaxima del reactor con la conversion y la temperatura del servicio auxiliar.
Cabe mencionar que si bien se pueden obtener conversiones altas en funcién de TSA, esto
no implica una mayor produccion de etileno, ya que la selectividad cambia en relacion a la
temperatura del proceso, asi mismo altas conversiones promueven altas temperaturas por lo
que las propiedades del servicio auxiliar deberan ajustarse ante esta dindmica para evitar la

presencia de puntos calientes por Trx > 500 °C.
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Figura 34. . Tmax_Tsa_Conversién

En la Figura 34 se muestra la fraccién-conversion del etano a lo largo del reactor a diferentes
U, cuando la temperatura del servicio auxiliar es igual a 450 °C; se observa que al aumentar
U el avance de reaccion disminuye, esto implica que si las caracteristicas del servicio auxiliar
se ajustan ante la dinamica del sistema de reaccion podemos evitar la presencia de zonas con
una Trx > 500 °C.

En la figura 35 se muestran los resultados del analisis de sensibilidad en donde se
evalGa la fraccion mol del etileno para distintos valores de U [kcal/h-m2-k] y selectividad de
la produccién de etileno respecto a la variable a manipular TSA manteniendo U constante,
en la cual se observa un punto de inflexion caracterizado por la condicion dptima respecto a
TSA.
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Figura 35. A) Efecto el Up en el consumo de etileno a lo largo del reactor y b) Efecto la
temperatura del reactor en la selectividad Etileno/CO>

Discusion

Una correlacion importante es la TSA y U respecto a los perfiles de temperatura
dentro del reactor, ya que de estas depende el perfil de temperatura a lo largo del reactor Trx,
la cual es importante que no sobrepase los 500°C para que no exista una descomposicion por
parte del catalizador MoVTeNbO/TiOz. De igual manera el consumo de etileno de acuerdo
al valor de U se observé no varia de forma considerable para los distintos valores de U pero
si a lo largo del reactor, por lo que seria bueno considerar un tiempo de residencia corto para
el sistema de reaccién para que no exista consumo de etileno por parte de las reacciones
paralelas a la de la produccion de etileno. También se observa que la TSA tiene gran
influencia en la selectividad a lo largo del reactor, ya que a mayor temperatura de TSA menor
es la selectividad, el cual es un pardmetro importante a considerar para el disefio adecuado
del proceso ODH-Et.

3.5 PROCESO DE SEPARACION

Esta tercera etapa de resultados, presenta el modelo de simulacion del proceso de

separacién para la obtenciéon del etileno.

Proceso de separacion en Aspen plus V8.8

En la Figura 36 se muestra el diagrama de proceso de separacion del etileno planteado en el
simulador Aspen plus V8.8, de acuerdo a lo descrito en metodologia.
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Figura 36. Diagrama del proceso de separacion para la recuperacion de CoHa en Aspen plus v8.8

El proceso de separacion del etileno realizado en Aspen plus V8.8 se muestra en la
Figura 36, la corriente a la salida del reactor PRO, ingresa a un compresor para establecer la
P=1atm debido a la caida de presion generada en el reactor durante la reaccion. La corriente
S4 sale a una T= 451.6°C y P=1 atm, y entra a un intercambiador de calor H2, el cual
disminuye la temperatura y la corriente S5 a la salida de éste, sale a una T=5°C y P=1 atm.
La corriente S5 entra a un tanque flash SEP1, del cual, en el fondo sale la corriente LIQUIDO
auna T=12.6 °C y P=1 atm, de la cual sale inicamente H>O, mientras que en el domo sale
la corriente VAPOR a una T=12.6 °C y P=1 atm, de la cual sale una mezcla de componentes
[N2, CO, Oz, C2Ha, CoHs, CO]. La corriente de VAPOR entra al compresor C3, para un
incremento en la presion P= 9 atm, por lo que la corriente S5 sale auna P =9 atmy T=
355.4°C; la cual entra a un intercambiador de calor H3, en donde la temperatura disminuye
auna T=-152.5 °C para la corriente S6, la cual entra al tanque flash SEP2, donde en el domo,
en la corriente VAP sale una mezcla principalmente de [N2, CO y O2], mientras que en la
corriente del fondo LIQ se obtiene la mezcla de [C2H4, C2Hs y CO2] principalmente; la
corriente LIQ entra a una columna de destilacion B3, mediante la cual se separa en el

destilado D, C2H4 y en el fondo F, se obtiene C2Hs y otros componentes.

De acuerdo a lo generado en Aspen plus V8.8, en la Tabla 37, se presentan los
porcentajes con respecto al flujo molar (kg/h), de los componentes recuperados para las

distintas corrientes de salida del tren de separacion.
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Tabla 37. Porcentajes (flujo molar, kg/h) en las corriente del proceso de separacion en
Aspen plus v8.8

% FLUJO

MOLAR Ko LIQUIDO VAPOR LIQ RE
N2 100% 0% 98.7%  1.23%  99.9%  Trazas
CcO 100% 0% 99 % <2% 99.9%  Trazas
02 100% 0% 97.6%  2.26%  99.9%  Trazas
C2H4 100% 0% 9.8% 88.2%  100% 0%
C2H6 100% 0% 3% 96.6% <15% 99.9%
CcO2 100% 0% <33% 99% 0% 100%
H20 6% 94% trazas 100% 0% 100%

Es importante recordar que del tren de separacion, el componente principal a

recuperar, es el etileno CoHs y como se muestra en la Tabla x, en el primer tanque de

separacion flash SEP1, en la corriente de vapor se recupera el 94 % de HO total producida

a la salida del reactor, mientras en la corriente LIQUIDO se recuperan el 100% de los demas

componentes obtenidos a la salida del reactor [N2, CO, Oz, C2Ha, CoHs, y CO2] mas un 6%

de H2O; en el segundo tanque flash SEP2, en la corriente LIQ se va la mayor cantidad de N,

CO y O, del obtenido de la corriente LIQUIDO, mientras que en la corriente VAP se

recupera la mayor cantidad de C>Hs, C2Hs, CO2 y H20; de la corriente VAP que entra a la

torre de destilacion, en la corriente D se recupera el C2Ha con restos de N2, CO y Oz; mientras

que en la corriente RE se recupera el C2Hs, con restos de CO2 y H»O.

En la Tabla 38 se muestran las condiciones de operacién a las que se trabajaron cada

separador, en el simulador Aspen plus V8.8.
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Tabla 38. Condiciones de operacion del tren de separacion para la ODH-ET

Separador Temperatura (°C) Presion (atm)
SE1 -20 1
SE2 -157 9
CD3 -157 9
Discusion

Cabe mencionar que debido al exceso de N2 introducido como materia prima, también
a la salida del reactor hay gran cantidad de este, y de acuerdo a los valores obtenidos en la
corriente D, en donde se recupera la mayor cantidad de C2H4, el N2 presente en esta corriente
es considerable y lo mismo sucede con el Oz; por lo que en futuros trabajos es importante
mejorar esta separacion de componente mediante columnas de destilacion con resolucién de

métodos largos.
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MIX = Mezclador

C1 = Compresor # 1

H1 = Intercambiador de calor # 1
RX-K0 = Reactor pfr

B1 = Divisor

C2 = Compresor #2

H2 = Intercambiador de calor # 2
SEP1 = Tanque flash # 1

C3 = Compresor # 3

H3 = Intercambiador de calor # 3
SEP2 = Tanque Flash # 2
CD = Columna de destilacion

Figura 37. Diagrama del sistema de reaccion y separacion para la obtencion del C2H4 mediante la deshidrogenacion oxidativa del etano sobre el
catalizador MoV TeNbO/TiO2



CAPITULO A4
CONCLUSIONES

En este apartado se presenta la conclusion de este trabajo de tesis, de acuerdo a lo
realizado en la metodologia desarrollada para este trabajo de tesis. También se

presenta la bibliografia consultada en el presente trabajo.



4.1 CONCLUSION

Se concretd el disefio conceptual del sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador
MoVTeNbO/TiO> mediante el desarrollo de la topologia del proceso a partir de la
caracterizacion del sistema de reaccion propuesto en la literatura por Che-Galicia et al.,
(2015).

Se caracterizo el sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/Ti02, a partir
de las propiedades fisicoquimicas de los compuestos del sistema de reaccion, propiedades
del catalizador, heuristicas de disefio y restricciones de operacion del caso de estudio.

Se determinaron las condiciones de operacion que maximicen el rendimiento del proceso, €s
decir, que generen un alto un rendimiento de C2Hs y alta conversion de CzHe en el sistema
de reaccion [(1/20.79/78.21) = (C2H4/O/N2) % mol], caudal a la entrada= 10 m%h, TSA= 450
°C, P=1 atm y U= 165 kcal/h-m?-k], determinados a partir del anélisis paramétrico realizado
en Aspen plus v8.8 del sistema de reaccién ODH-Et sobre el catalizador MoVTeNbO/TiOz.

Se determind la correlacién entre las variables de operacion mas importantes del sistema de
reaccion mediante el andlisis de graficos generados a partir de los andlisis paramétricos
realizados al sistema de reaccion ODH-Et sobre el catalizador MoV TeNbO/TiOs.

Con lo mencionado anteriormente se desarroll6 un modelo de simulacion para la
caracterizacion del sistema de reaccion de la deshidrogenacion oxidativa de etano empleando
como catalizador MoVTeNbO/TiO, validado en el simulador Aspen plus v8.8 a partir de la

reproduccion de datos experimentales reportados en la literatura por Che- Galicia et al.,
(2015).
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APENDICE I: Propiedades fisicoquimicas de los componentes que

participan en el sistema de reaccion

MoVTeNbO/TiO2

COMPUESTO

quiMico

PESO
MOLECULAR

ESTADO FiSICO,
ASPECTO

PUNTO DE
EBULLUCION

PUNTO DE
FUSION

ODH-Et sobre el catalizador

SOLUBILIDAD EN
AGUA

ETANG 30.1 g/maol Gas licuado -85.1°C -183°C ml/100 ml a 20°C
CzHs comprimido, incoloro muy pobre
e inodoro.
ETILENO 28.5 g/mol Gas comprimido, -104 °C -169.2 °C NSA
CzHq incoloro, con olor
caracteristico.
MONGXIDO DE 28 g/mol Gas comprimido, -191°C -205 °C Solubilidad en
CARBONO incoloro, inodoro e agua ml/100 ml a
co insipido. 20°C = 2.3
DIGXIDO DE 44 g/mol Gas licuado -56.6 °C -78.5°C Solubilidad en
CARBONO comprimido, incoloro agua ml/100 ml a
COo; e inodoro. 20°C = 88
OXIGENO 31.998 g/mol Gas incoloro e -183 °C -218°C 4,889 cm3/100cm?
0z inodoro. agua latm 0°C
MITROGEND 28 g/mol Gas incoloro e -185.92°C -210°C 1.485 cm3/100
Mz inodoro, cm® Agua
AGUA 18.02 g/mol Liguido, incoloro e 100 °C 0°C NA
Hz0 inodoro.

COMPUESTO DENSIDAD PUNTO DE TEMPERATURA LiMITES DE FUEMTE
auiMicoz RELATIVA DE INFLAMACION CE EXPLOSIVIDAD, % EM
VAPOR [AIRE=1) AUTOIGNICION WOLUMEN EM EL AIRE
ETAND 1.05 -135} °C 472 °C 3-12.5% [IMSHT, 2008)
ETILENG 0.88 {-138.1) *C 430°C 2.7-36% [IMSHT, Fichas
Internzcionales de
Zeguridad Quimica, 2005)
MONOXIDO DE 0487 Gas inflamable 605 °C 125-742% Fichas Internacionales de
CARBONG Zeguridad Quimica
IPC3, CE 2007
Digxiog DE 1.5 M/A NfA M/A [IMSHT, Fichas
CARBOND Internzcioanles de
Zeguridad Quimica, 2007)
OXIGENTD 13 M/A NfA M/A [OXIACED, 11)
NITROGEND 0.87 M/A NfA M/A [INFRA, 2011)
AGUA 1gfcm® 3 20°C MNA NfA M/A [ROTH, 2018)
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APENDICE II: Eleccién del modelo termodinamico

Non-electolyte

Polar

Electolyte
<* i ?> Real
=

Y

See Figure 2

Electolyte NRTL
or Pitzer

Peng-Robinson,
Redlich-Kwong-Soave,
Lee-Kesler-Plocker

All Nonpolar -
m ’@ ]

Pseudo &

Real
SE—— N

Vacuum

/

>

Electolytes

Polarity
. Realor A ”
Pseudocomponents essure

Chao-Seader,
Grayson-Streed or
Braun K-10

Braun K-10 or Ideal

Fuente: (Clarson, 1996)
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APENDICE lll Analisis de sensibilidad realizados al sistema ODH-Et en
aspen plusVv8.8

Anadlisis de

sensibilidad

DEFINE

TABULAR

1

Validacion

del modelo

Temperatura de servicio
auxiliar TSA= [400-500]
Con incrementos de 5°C

U, TMAX, NRLOy
NRL, parael C2H6 y
NRL, para el C2H4.

TSA, U, XC2H6,
X02, TMAX,
RC2H4, RCO,
RCO2, RH20.

2
Validacion
del modelo

Temperatura de servicio
auxiliar TSA= [400-500]

Con incrementos de 5°C

U, TMAX, NRLOy
NRL, parael C2H6 y
NRL, para el C2H4.

TSA, U, XC2H6,
X02, TMAX,
RC2H4, RCO,
RCO2, RH20.

Coeficiente global de
transferencia de calor
U [10-600] Kcal /h-m2-K

TMAX, NRLO y NRL
para el C2Hs

TMAX, X, U

Temperatura de servicio
auxiliar TSA= [400-500]

Con incrementos de 5°C

U, TMAX, NRLO y
NRL, para el C2H6,
O2NRLO, O2NRL,
C2H4ANRL, CONRL,
CO2NRL Y
H20NRL.

TSA, U, XC2Hp6,
X02, TMAX,
RC2H4, RCO,
RCO2, RH20.

Temperatura de servicio
auxiliar TSA= [440-485]

Con incrementos de 5°C

Perfil de temperaturas
TRX, TMAX, NRLO
y NRL para el CoHe

TSA, TRX, X,U

P=[1, 2, 3,4 yb5] atm
Temperatura de servicio
auxiliar TSA= [400-500]
Con incrementos de 5°C

U, TMAX, NRLO y
NRL, parael C2H6 y
NRL, para el C2H4.

TSA, U, XC2HG,
X02, TMAX,
RC2H4, RCO,
RCO2, RH20.

Tabla 24. Diferentes mezclas

de composicion.

Temperatura

de

servicio

U, TMAX, NRLO Yy
NRL, parael C2H6 y
NRL, para el C2H4.

TSA, U, XC2H6,
X02, TMAX,
RC2H4, RCO,
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auxiliar TSA= [400-500]

Con incrementos de 5°C

RCO2, RH20.

Para distintos caudales totales
en la corriente ALM. Longitud
del reactor, en un rango de (0 a
2.5 m) con incrementos de
0.5m

NRLO y NRL para el Longitud del

C2Hs y O2, NRL para  reactor, Xc2ans, Xoz,

el CoHs, CO,CO2y  Rcoma, Reo, Reozy
H20 R0
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APENDICE IV. Corrientes del sistema de reaccién ODH-Et

Heat and Material Balance Table

Stream ID ALM D IN-RX LIQ LIQUIDO OUT-RX PRO R RE S1 S2 S3 S5 S6 VAP VAPOR

Temperature |C 24.0 24.0 -92.0 200.0 -152.5 12.6 451.6 451.6 -34.5 454.3 5.0 25.2 355.4 -152.5 -152.5 12.6|

Pressure bar 1.013 1.013 8.598 1.013 9.119 1.013 1.013 1.013 9.288 1.023 1.013 1.023 9.119 9.119 9.119 1.013

Vapor Frac 1.000 1.000 1.000 1.000 0.000 0.000 1.000 1.000 0.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.976 1.000 1.000

Mole Flow kmol/hr 0.410 0.410 0.007 0.410 0.010 0.002 0.411 0.411 0.000 0.002 0.411 0.411 0.410 0.409 0.409 0.400 0.409

Mass Flow ka/hr 11.843 11.843 0.218 11.843 0.285 0.037 11.843 11.843 0.000 0.068 11.843 11.843 11.843 11.806 11.806 11.520 11.806|

Volume Flow |I/min 166.667 166.667 0.206 265.565 0.006 0.001 407.874 407.874 0.000 0.002 405.331 156.370 165.665 39.188 6.467 6.460 159.873

Enthalpy Geal/hr > -0.001 > -0.001 < 0.001 < 0.001 > -0.001 > -0.001 0.001 0.001 > -0.001 0.001 > -0.001 > -0.001 0.001 -0.001 -0.001 > -0.001

Mass Flow kg/hr
NITRO-01 8.990 8.990 0.111 8.990 0.111 8.990 8.990 trace 8.990 8.990 8.990 8.990 8.990 8.879 8.990
CARBO-01 < 0.001 < 0.001 0.005 0.005 trace 0.005 0.005 0.005 0.005 0.005 0.005
OXYGE-01 2.730 2.730 0.061 2.730 0.061 2.691 2.691 trace 2.691 2.691 2.730 2.691 2.691 2.629 2.691]
ETHYL-01 0.045 0.045 0.051 0.051 < 0.001 0.051 0.051 0.051 0.051 0.005 0.051
ETHAN-01 0.123 0.123 < 0.001 0.123 0.064 0.066 0.066 0.064 0.066 0.066 0.123 0.066 0.066 0.002 0.066
CARBO-02 0.003 0.003 0.003 0.003 0.003 0.003 0.003 0.003 < 0.001 0.003|
WATER 0.001 0.037 0.039 0.039 0.001 0.039 0.039 0.001 0.001 trace 0.001]
SODIU-01

Mass Frac
NITRO-01 0.759 0.759 0.512 0.759 0.391 0.759 0.759 trace 0.759 0.759 0.759 0.761 0.761 0.771 0.761]
CARBO-01 345 PPM 264 PPM 420 PPM 420 PPM trace 420 PPM 420 PPM 421 PPM 421 PPM 425 PPM 421 PPM
OXYGE-01 0.230 0.230 0.281 0.230 0.214 0.227 0.227 trace 0.227 0.227 0.230 0.228 0.228 0.228 0.228
ETHYL-01 0.207 0.158 0.004 0.004 665 PPM 0.004 0.004 0.004 0.004 475 PPM 0.004
ETHAN-01 0.010 0.010 293 PPM 0.010 0.223 0.006 0.006 0.940 0.006 0.006 0.010 0.006 0.006 167 PPM 0.006
CARBO-02 0.009 221 PPM 221 PPM 0.038 221 PPM 221 PPM 222 PPM 222 PPM 5 PPM 222 PPM
WATER 0.005 1.000 0.003 0.003 0.021 0.003 0.003 122 PPM 122 PPM trace 122 PPM
SODIU-01

Mole Flow kmol/hr
NITRO-01 0.321 0.321 0.004 0.321 0.004 0.321 0.321 trace 0.321 0.321 0.321 0.321 0.321 0.317 0.321]
CARBO-01 trace trace < 0.001 < 0.001 trace < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001
OXYGE-01 0.085 0.085 0.002 0.085 0.002 0.084 0.084 trace 0.084 0.084 0.085 0.084 0.084 0.082 0.084
ETHYL-01 0.002 0.002 0.002 0.002 trace 0.002 0.002 0.002 0.002 < 0.001 0.002]
ETHAN-01 0.004 0.004 trace 0.004 0.002 0.002 0.002 0.002 0.002 0.002 0.004 0.002 0.002 < 0.001 0.002]
CARBO-02 < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001 < 0.001 trace < 0.001
WATER < 0.001 0.002 0.002 0.002 < 0.001 0.002 0.002 < 0.001 < 0.001 trace < 0.001]
SODIU-01

Mole Frac
NITRO-01 0.782 0.782 0.531 0.782 0.408 0.780 0.780 trace 0.780 0.780 0.782 0.784 0.784 0.793 0.784
CARBO-01 358 PPM 275 PPM 432 PPM 432 PPM trace 432 PPM 432 PPM 434 PPM 434 PPM 438 PPM 434 PPM
OXYGE-01 0.208 0.208 0.255 0.208 0.196 0.204 0.204 trace 0.204 0.204 0.208 0.205 0.205 0.206 0.205]
ETHYL-01 0.214 0.165 0.004 0.004 711 PPM 0.004 0.004 0.004 0.004 489 PPM 0.004
ETHAN-01 0.010 0.010 283 PPM 0.010 0.217 0.005 0.005 0.938 0.005 0.005 0.010 0.005 0.005 160 PPM 0.005]
CARBO-02 0.006 145 PPM 145 PPM 0.026 145 PPM 145 PPM 146 PPM 146 PPM 4 PPM 146 PPM
WATER 0.008 1.000 0.005 0.005 0.035 0.005 0.005 195 PPM 195 PPM trace 195 PPM
SODIU-01
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