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RESUMEN

La combustion catalitica constituye una de las mejores alternativas para la
purificacion de corrientes de aire que contienen bajas concentraciones de

compuestos organicos volatiles (VOCs).

Las corrientes industriales a purificar se encuentran usualmente a una
temperatura cercana a la ambiente y, en la mayoria de los casos practicos, los
caudales que se deben procesar son muy elevados. Por otro lado, dependiendo
de las sustancias a tratar y del catalizador empleado, la temperatura necesaria
para la combustion catalitica se encuentra tipicamente en el intervalo de 200
a 400 °C. De esta manera, surge la necesidad de emplear esquemas de com-
bustion que permitan recuperar la energia de los gases tratados de forma

eficiente.

Con dicho fin, resultan particularmente atractivos los sistemas de combus-
tion autotérmicos (la energia necesaria para elevar la temperatura de la
corriente a tratar proviene de la corriente efluente) con intercambio de calor
regenerativo. En este tipo de sistemas, el intercambio de energia se realiza me-
diante un soélido que almacena la energia de la corriente caliente durante un
periodo y la cede a la corriente fria en el siguiente periodo (a diferencia del in-
tercambio de tipo recuperativo, el cual se realiza en forma directa, actuando el

solido presente como superficie de separacion Ginicamente).

Teniendo en cuenta los aspectos mencionados en los parrafos anteriores, en
la presente Tesis se llevo a cabo el analisis de tres tipos de sistemas de com-
bustion autotérmicos con intercambio de calor regenerativo. Dos de ellos
corresponden a los sistemas conocidos como de inversion de flujo, en los cua-
les se opera un lecho (adiabatico) invirtiendo el sentido de circulacién en forma
peridodica. En particular, se analiz6 un esquema convencional (sistema estatico
con inversion mediante valvulas) y un esquema rotativo (sistema movil, donde
todo el conjunto gira sobre un eje). El tercer esquema analizado esta consti-
tuido por un intercambiador de calor rotativo (regenerador) y un reactor
adiabatico convencional. Cabe destacar que ambos sistemas de inversion de
flujo, asi como el regenerador, operan bajo un estado transitorio, pero con ci-

clos que se repiten periodicamente.

A los efectos de llevar a cabo el estudio de cada uno de los esquemas consi-
derados, se consider6 una corriente contaminada con etanol y acetato de etilo

(contaminantes provenientes de industrias de impresion de envases), se pro-
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puso un modelo unidimensional heterogéneo y se desarrollaron métodos de
calculo para su implementacién en un simulador del proceso. El mismo resul-
to suficientemente estable y preciso para el analisis de una amplia gama de

condiciones.

Con los simuladores desarrollados se estudio la respuesta de cada sistema
a diferente tipo de variaciones en las condiciones operativas y de disefio (dis-

posicion estructural, proporcion entre las regiones inertes y la catalitica).

Finalmente, se propusieron diferentes disefios para cada esquema, conside-
rando que en todos los casos dichos disenos debian tener la capacidad de
cubrir una disminucion en el contenido total de VOCs de hasta la mitad del
contenido considerado como nominal. El analisis realizado permitio verificar
que los tres sistemas propuestos son aptos para el tratamiento de la corriente
considerada. En particular, tanto el esquema de inversion de flujo rotativo
como el esquema conformado por el regenerador y el reactor adiabatico se po-

sicionaron como las alternativas mas ventajosas.
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CAPiTULO 1: INTRODUCCION

El desmedido aumento en la contaminacion del aire durante las ultimas dé-
cadas, ha convertido al control de la polucion en uno de los objetivos
prioritarios a analizar desde la investigacion, el desarrollo de tecnologias y la
puesta en marcha de regulaciones ambientales. Entre los contaminantes del
aire mas comunes, se encuentran los compuestos organicos volatiles (también
denominados VOCs por sus siglas en inglés), los cuales pueden ser de origen
natural (cloroplastos vegetales) o antropogénicos (emisiones fugitivas de esca-
pe, procedentes de fuentes moviles o estacionarias). Las plantas industriales

representan gran parte de las fuentes de escape estacionarias.

Los procesos de impresion en industrias elaboradoras de envases requieren
una ventilacion continua del ambiente de trabajo. Esto ocasiona una impor-
tante contaminacion del aire, debido a la evaporacion de los solventes
utilizados, entre los que se encuentran el acetato de etilo y el etanol. Esta si-
tuacion requiere la purificacion de la corriente de aire conteniendo estos
compuestos en baja cantidad y constituye el caso base sobre el cual se realiza-

ra este estudio.

Las técnicas de tratamiento de efluentes gaseosos pueden clasificarse en
dos grandes grupos. Por un lado, se puede identificar a las medidas que se
centran en la modificacion del proceso o los equipos (medidas preventivas),
que incluyen mejoras en el proceso, desde la inspeccion y el mantenimiento
para evitar fugas, hasta el redisefio completo de las instalaciones para minimi-
zar los productos organicos residuales. Por otro lado, se encuentran las
medidas que implican algin método de tratamiento de las emisiones de VOCs
(medidas correctivas), clasificandose normalmente en tecnologias de elimina-
cion y tecnologias de recuperacion. Si bien la conveniencia del uso de una u
otra opcion seria determinada en ultima instancia por el objetivo especifico de
la aplicacion y/o un analisis economico del proceso (Khan y Goshal, 2000), en
términos generales el nivel de concentracion de los VOCs y el caudal de la co-
rriente gaseosa permitiran realizar una primera seleccion. Asi por ejemplo, las
tecnologias de recuperacion seran mas atractivas cuando el contenido de
VOCs en la corriente a tratar sea elevado, mientras que para el caso opuesto

seran mas apropiadas las tecnologias de eliminacion.

Tanto el grupo de tecnologias de recuperacién como el de eliminacion, posee

una amplia gama de alternativas de acuerdo al proceso involucrado (o conjun-
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to de ellos). Si bien en una primera instancia, la eleccion entre estas alternati-
vas se puede realizar a través de diagramas que delimitan regiones de
concentracion y caudal donde cada una de ellas es viable, ya sea desde el as-
pecto técnico o econdmico, en este trabajo se limitara el analisis a algunas
variantes dentro de las tecnologias de oxidaciéon catalitica (eliminacion). Esta
eleccion esta motivada por la intencion de dar continuidad a acciones previas
del grupo de investigacion, con resultados que indican ventajosas posibilida-
des de aplicacion (Campesi y col., 2007; Campesi, 2012). No obstante, como se
vera en el Capitulo 2, la incineracion catalitica resulta una de las opciones
mas adecuadas para el presente caso. En este contexto, la modalidad emplea-
da para elevar la temperatura de la corriente a tratar hasta la temperatura de
reaccion y la eventual recuperacion de energia de los gases ya tratados resulta

un aspecto de alta significacion economica.

1.1 Objetivos para el desarrollo de la Tesis

El objetivo general de la Tesis es analizar distintos sistemas de eliminacion
de compuestos organicos volatiles por medio de la oxidacion catalitica de los
mismos y desarrollar criterios para discriminar las alternativas mas conve-

nientes desde el punto de vista técnico-economico.

Se estudiara en forma especifica la incineracion catalitica de acetato de etilo
y etanol en corrientes efluentes de plantas de impresion de envases, bajo tres

variantes:

* reactor de inversion de flujo con inversion mediante valvulas (esquema

convencional; estatico);
* reactor de inversion de flujo con inversion mediante la rotacién sobre un
eje (esquema rotativo; movil);

* reactor catalitico estacionario con precalentamiento de la corriente de ai-

re mediante un intercambiador de calor rotativo (regenerador).

En este trabajo se pretende analizar en primer lugar, las similitudes y dife-
rencias que surjan de las tres variantes antes mencionadas, considerando que

todas comparten una caracteristica comun: los esquemas de cada una de ellas
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constituyen un sistema autotérmico con intercambio de calor regenerativo. En
segundo lugar, se busca establecer un criterio de disefio para cada una de las
variantes que brinde flexibilidad en la operacion frente a variaciones en el con-
tenido de VOCs y un criterio de comparacion que permita identificar ventajas y

desventajas de cada una.

La obtencion y analisis de resultados se realiza mediante la simulaciéon de
cada una de las variantes propuestas. Para ello, se estudian distintas metodo-
logias de calculo que permitan mantener un equilibrio entre el tiempo de

calculo requerido y la complejidad de las mismas.

1.2 Descripcion del contenido de la Tesis

En el Capitulo 2 se realiza una descripcion breve de las diferentes técnicas
de tratamiento de VOCs, tanto de las recuperativas como las de eliminacién. A
partir de la definicion de las propiedades operativas de la corriente a tratar, se

justifica la seleccion del tipo de sistema a utilizar.

En los Capitulos 3 y 4 se cubren los aspectos relacionados a la simulacion
de cada una de las variantes, modelos elegidos, cinética de las reacciones in-
volucradas, calculo de propiedades fisicas y algoritmos de resolucion
utilizados. Adicionalmente, en el Capitulo 3 se presenta una aproximaciéon al
sistema de inversion de flujo convencional cuando este opera a altas frecuen-
cias de inversion, que resulta de gran utilidad para explicar algunos

comportamientos observados en el sistema real.

En los Capitulos 5 y 6 se estudia el comportamiento de cada uno de los es-
quemas de tratamiento seleccionados frente a variaciones de diferentes
parametros operativos, con la finalidad de esclarecer ciertos aspectos distinti-
vos de los mismos. Particularmente, se estudian variaciones en: el tiempo de
ciclo, la composicion y el contenido total de VOCs, la caida de la actividad ca-

talitica.

En el Capitulo 7 se cubre el diseio de ambos esquemas de inversion de flu-
jo propuestos, mientras que en el Capitulo 8 se aborda el disefio de los
equipos en el sistema compuesto por el reactor catalitico estacionario y el in-
tercambiador de calor rotativo. Para ello se propone una estrategia de disefo

para cada caso, apoyandose en los analisis realizados en los Capitulos Sy 6y
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teniendo presente que los sistemas utilizados deberan poseer la flexibilidad
suficiente para soportar variaciones en el contenido de VOCs de la corriente a

tratar.

En el Capitulo 9 se presentan las conclusiones finales del presente estudio,
comparando los esquemas estudiados entre si, a partir de los disefios alcan-
zados en los Capitulos 7 y 8. Finalmente, se presenta una sintesis de los
resultados alcanzados y se proponen algunas recomendaciones para trabajos

futuros.
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CAPiITULO 2: TECNICAS DE TRATAMIENTO DE VOCS

Como se mencioné en el Capitulo 1, existe una amplia variedad de alterna-
tivas para el tratamiento de VOCs. Considerando que el conocimiento de los
fundamentos de cada una de ellas constituye el punto inicial de cualquier es-
tudio relacionado al tratamiento de VOCs en corrientes de aire, se comenzara
con una revision general de los mismos. Si bien existe una abundante biblio-
grafia al respecto, la mayor parte de los trabajos abordan aspectos especificos
de cada una de las técnicas disponibles. Por esta razon, se utilizaran las des-
cripciones realizadas en un conjunto de trabajos de revision (Everaert y col.,
2002; Moretti; 2002; Khan y Ghoshal, 2000; de la Fuente Garcia y Gutiérrez
Martin, 1998).

2.1 Técnicas de destruccion de VOCs

Como su nombre lo indica, el objetivo de este conjunto de técnicas es elimi-
nar los VOCs presentes en la corriente a tratar. Las alternativas comunes en
este caso son la combustion, tanto térmica como catalitica, la biofiltracion o

un proceso fotocatalitico.

2.1.1 Combustion

La combustion (o incineracion) es el método destructivo mas importante en
la actualidad. La idea principal de esta alternativa es destruir los VOCs pre-
sentes en la corriente a partir de una reaccion de oxidacion, con o sin
catalizador presente (combustion térmica o catalitica). Bajo las condiciones
adecuadas, los productos de reaccion seran normalmente CO, y H,O, los cua-
les son relativamente inocuos, haciendo a la combustion un método atractivo
de disposicion de residuos. Sin embargo, cuando estén presentes en la mezcla
compuestos halogenados (con un halégeno “X”) o que contengan azufre, los
productos de la combustion completa incluiran ademas los componentes aci-
dos HX y SO,, respectivamente. En estos casos, se requerira la remocion de

los componentes acidos por medio de un absorbedor.

Cualquiera sea el tipo, para que la combustion se lleve a cabo se debe ele-
var la temperatura de la corriente hasta un valor suficiente, de forma tal que

la energia aportada por la propia reaccion exceda las pérdidas de calor y con
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ello se autosostenga. De esta manera, cualquier mezcla de compuestos organi-
cos y aire se encendera si la temperatura es llevada a un nivel suficientemente
alto. Esta temperatura se conoce como temperatura de ignicién y, para un
componente y concentracion dados, dependera fuertemente de la manera en
que la combustion se lleva a cabo, ya sea por la via térmica o catalitica, mar-

cando esto la principal diferencia entre ambas posibilidades.

En su concepcion mas elemental, estos sistemas constan de tres estructu-
ras basicas: un precalentador (quemador), para iniciar y, dependiendo el tipo
de operacion, mantener la reaccién; una camara de combustion o un reactor
catalitico; un sistema de intercambio de energia, cuya funcion usual es preca-

lentar la corriente de entrada o eventualmente generar vapor.

La presencia o no de un sistema de intercambio y la forma en que el mismo
se realiza en caso de estar presente, abre un abanico de posibilidades que re-

sulta independiente del tipo de combustion.

La primera alternativa es practicamente exclusiva de los sistemas de com-
bustion térmica. En estos casos el gas a tratar se calienta en forma directa al
pasar por una llama que se mantiene con un combustible adicional. En algu-
nas aplicaciones, si los VOCs poseen la concentracion suficiente, pueden
utilizarse directamente como combustible, que sera inyectado en los quemado-

res.

Otra opcion consiste en precalentar la corriente a tratar utilizando para ello
un intercambiador de superficie convencional (recuperativo), normalmente de
tipo compacto o eventualmente de tipo tubo y coraza. En general, el precalen-
tamiento de la corriente trae aparejado una disminuciéon de los costos
operativos, pues disminuye el consumo de combustible adicional. Sin embar-
go, aumenta los costos fijos por la presencia del sistema de intercambio de

energia.

Por ultimo, se puede utilizar un sistema de intercambio de energia de tipo
regenerativo, que difiere del recuperativo por la forma en que se lleva a cabo el
intercambio. En el recuperativo, el intercambio de energia se realiza de una
corriente a la otra en simultaneo, a través de una superficie de separacion en-
tre los fluidos. En el regenerativo, el intercambio de energia se realiza en forma
indirecta (y alternada) a través de un soélido, de alta capacidad y resistencia

térmica, que almacena la energia de la corriente caliente durante un periodo y

-10 -
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la cede a la corriente fria en el otro (Willmott, 2002). Esto se puede lograr utili-
zando dos lechos paralelos trabajando en forma alternada, invirtiendo el
sentido de circulacion de la corriente en los lechos mediante valvulas especia-
les, operando a razéon de 15 a 60 ciclos por hora (de la Fuente Garcia y
Gutiérrez Martin, 1998). Otra alternativa es utilizar un intercambiador rotativo
tipo Ljungstrém. El mismo consiste en un lecho cilindrico con una matriz de
relleno y una particion, de tal manera que se mantiene una posicion espacial
fija para las corrientes fria y caliente (se eliminan las valvulas) y gira el propio
intercambiador, logrando asi el contacto alternado de las corrientes fria y ca-
liente con la matriz de relleno (Shah y Sekulic, 2003). En cualquiera de los
casos, luego de un dado numero de ciclos, el sistema de intercambio alcanzara
un estado seudo-estacionario o estado estacionario ciclico (css, de sus siglas en

inglés).

Las ventajas y desventajas de cada esquema radican en la relacion de cos-
tos fijos y operativos, asi como también en la relacion entre rendimiento del
sistema y la complejidad. Asi, los sistemas de intercambio regenerativos resul-
tan mas eficientes que los recuperativos, especialmente para grandes
volimenes de aire y bajas concentraciones de VOCs, lo cual permite trabajar
con bajo e incluso nulo consumo de combustible (de la Fuente Garcia y Gutié-
rrez Martin, 1998). Por otro lado, los sistemas recuperativos poseen mayor
sencillez operativa y alcanzan las condiciones de operacion en tiempos mas

cortos que los regenerativos.

Para finalizar, en la Figura 2.1 se muestra un esquema conceptual de un
sistema de combustion, térmica o catalitica. En la misma se incorpora una
unidad absorbedora para contemplar aquellos casos en donde estén presentes
compuestos halogenados o con azufre. También se incluye el combustible adi-
cional y el aire para combustion que seran necesarios cuando se utilice el
quemador. Finalmente, un aspecto que merece una discusion adicional es la
inclusion del aire para dilucién. Si bien es un problema poco significativo para
el tratamiento de bajas cantidades de VOCs en aire, esto se incluye debido a
que, por razones de seguridad, la maxima concentraciéon de VOCs en la entra-
da al sistema debe ser sustancialmente menor que el limite de explosividad de
los componentes (LEL de sus siglas en inglés). Dicho limite corresponde a la

concentracion minima en aire capaz de mantener la combustion a la tempera-
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tura ambiente (Lewandowski, 2000). Como regla, se utiliza un factor de segu-

ridad de % cuando fuese necesaria su consideracion (25% del LEL).

Ajre* Chimenea
(combustion) ~—
B

Zona de _ _
combustion 7 ] v
Sistema de
intercambio
de energia
. EEE——
Combustible Aire*

suplementario (dilucién)
—

Fuente de  Absorbedor

Requerido para situaciones especificas emision

Figura 2.1: esquema de un sistema de combustion.

2.1.1.1 Combustién térmica

En los incineradores térmicos, la zona de combustion consta de un quema-
dor, para iniciar y mantener la reaccion y de una camara de combustion, que
es un recipiente con material refractario, practicamente vacio y donde los ga-
ses se mezclan y terminan de reaccionar. En estos sistemas, la reaccion de
descomposicion de los VOCs procede solo por temperatura, sin que intervenga
un catalizador. Por esta razon, el nivel térmico de la corriente a tratar debe lle-
varse desde la temperatura a la cual se disponen la misma (usualmente la
ambiente) hasta al menos la temperatura de ignicion en fase homogénea. Co-
mo consecuencia, los incineradores térmicos trabajan normalmente a
temperaturas por encima de los 800°C, dependiendo del nivel de control re-
querido y del tiempo de residencia en la camara de combustion. Por ejemplo,
muchos incineradores térmicos estan disenados para proveer no mas de un
segundo de tiempo de residencia del gas a tratar, con temperaturas tipicas en-

tre 650 a 1000°C (Moretti, 2002).

El elevado nivel térmico requerido para la combustion térmica trae apareja-

do algunas desventajas que se mencionan a continuacion:
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% Si se pretende recuperar energia de la corriente efluente para precalentar
la corriente a tratar y se debe procesar un caudal muy elevado, junto con
un contenido de VOCs muy bajo (baja fuerza impulsora), el volumen re-
sultante de los intercambiadores puede ser prohibitivo, tanto desde un

punto de vista técnico como economico.

* Cuando la concentracion de los VOCs es muy baja, puede ser muy dificil
mantener la autotermia del sistema, debido a que las altas temperaturas
dificultan la aislacion del sistema. Esto limita el minimo contenido de

VOCs que puede ser tratado.

* Se pueden formar NOx, los cuales son muy perjudiciales para el me-

dioambiente.

Para suplir los dos primeros problemas se recurre al uso de combustible
adicional, con el consecuente aumento en los costos operativos. Para el tercer
problema, se debe realizar un tratamiento ulterior de la corriente de salida de

la camara de combustion o bien mitigar su formacion (Lewandoski, 2000).

2.1.1.2 Combustiéon catalitica

Desde el punto de vista constitutivo, la principal diferencia de la combus-
tion catalitica frente a la térmica, radica en la presencia del reactor catalitico

en lugar del conjunto quemador-camara de combustion.

El uso de un catalizador permite disminuir sustancialmente la temperatura
necesaria para la combustion, tipicamente con valores menores a 450°C
(Moretti, 2002), aunque este nivel de temperatura requerido depende fuerte-
mente del tipo de VOC. Debido a esto, el precalentamiento de la corriente de
gas a tratar suele llevarse a cabo unicamente con la corriente efluente del
reactor, por medio de un intercambiador recuperativo de tipo compacto o por
un intercambiador de calor regenerativo, tal como fuera descrito previamente.
En la practica sin embargo, el quemador no se elimina y es utilizado durante

el arranque del equipo.

El sistema catalitico debe optimizarse en funcion de los requisitos de la
aplicacion, disenando correctamente sus componentes: soporte y material ac-

tivo (actividad, superficie especifica, estabilidad, difusion de reactivos y
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productos). Los catalizadores tipicamente usados para la eliminacion de VOCs
incluyen como materiales activos a los oxidos metalicos o metales nobles

(Moretti, 2002).

Desde un punto de vista de diseno, la menor temperatura requerida para
oxidar los VOCs de la corriente gaseosa conduce a intercambiadores mas pe-
quenos. En adicion, genera un ahorro de energia (en comparacion a la
combustion térmica), debido a que no se utiliza el quemador previo al reactor
durante la operacion normal del sistema. Por otro lado, permite trabajar con
menor cantidad de oxigeno, no genera NOx y puede emplearse para caudales
variables. La principal desventaja respecto de la oxidacion térmica es el costo
del catalizador (especialmente cuando el mismo contiene metales nobles) y su
posible envenenamiento, ya sea por presencia de azufre en la carga o por de-

posicion de materia organica en los poros (Khan y Ghoshal, 2000).

Por ultimo, cabe aclarar que, aun cuando las temperaturas necesarias para
la combustion catalitica son significativamente menores que para la combus-
tion térmica, la primera puede no ser un proceso econémicamente atractivo
cuando los caudales a procesar son muy elevados y la concentracion de los
VOCs a tratar es muy baja. En tales circunstancias, tanto el volumen requeri-
do de lecho catalitico como el area de intercambio necesaria en el
intercambiador (especialmente si se pretende utilizar un intercambiador de
superficie), pueden resultar muy elevados. Una forma de solventar este incon-
veniente es incorporar un sistema de adsorcion/desorcion previo a la entrada
al reactor con el objetivo de concentrar los VOCs en la corriente para su poste-
rior tratamiento en condiciones mas favorables. Esta alternativa fue estudiada
dentro del grupo de investigacion por Campesi (2012), concluyéndose que la
incorporacion de dicha etapa de concentracion resulta muy beneficiosa, per-
mitiendo reducir los requerimientos de area de intercambio y volumen de
reactor (en términos de masa de materiales a utilizar) a valores cercanos al
10% respecto de la situacion sin etapa de concentracién. Como contrapartida,
para las condiciones de mayor concentraciéon, se obtiene una temperatura de
salida en el reactor catalitico que puede ser muy elevada para el material utili-

zado (#520°C).
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2.1.1.3 Sistema de inversion de flujo

El sistema de inversion de flujo consiste en la operacion de un lecho, gene-
ralmente catalitico adiabatico, en el cual se invierte el sentido de la corriente a
tratar en forma periddica, alimentando la misma sin precalentamiento. De esta
manera, el equipo es forzado a operar bajo condiciones transientes, con ciclos
que se repiten periodicamente (css), explotando los beneficios del intercambio
de energia regenerativo. En la Figura 2.2 se muestra un diagrama de este es-
quema, para un lecho catalitico con material inerte en los extremos, en donde
la inversion se realiza mediante una valvula (esquema de inversion de flujo

convencional).

Inerte Catalizador Inerte

A la atmosfera

>l
el

Valvula de 4 vias

Fuente de
emision

\ ¥,
/ \e

=1 AN

‘_*_Senl.idu de flujo: —> —* Sentido de flujo: <—

Figura 2.2: esquema de un reactor catalitico de inversion de flujo
convencional y perfiles tipicos de temperatura y concentracion al
final de dos semiciclos consecutivos en el estado estacionario cicli-

Co.
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Si bien la mayor parte de los estudios estan orientados a la operacion de in-
version de flujo en reactores cataliticos, estos sistemas pueden concebirse
también para la incineracion térmica. De hecho, es muy usual encontrar inci-
neradores térmicos regenerativos comerciales que, a diferencia de los descritos
en la Seccion 2.1.1, funcionan con inversion de flujo en su totalidad y no solo
en los lechos de intercambio. Estos equipos (conocidos también como reacto-
res térmicos de inversion de flujo) se disenan formando una “U” invertida, en
donde las dos ramas verticales poseen los lechos de intercambio y la zona su-
perior contiene el quemador y la camara de combustion (Thermal Oxidizers,
s.f.). No obstante, la descripcion siguiente se centrara en los reactores de in-

version de flujo cataliticos.

La primera referencia a estos esquemas data del ano 1938 (Cottrell, 1938),
pero a pesar de ello, este concepto no fue desarrollado hasta los anos 80
(Matros, 1989; Boreskov y Matros, 1983) cuando se comenzo a estudiar para
alcanzar la autotermia en sistemas reaccionantes en general, con muy limita-
da liberaciéon de energia por reacciéon quimica. Sus principios de
funcionamiento y sus aplicaciones siguen estudiandose activamente en la ac-
tualidad, principalmente en el tratamiento de VOCs (e.g., Chen y col, 2011,
Marin y col., 2010), habiéndose posicionado fuertemente como una alternativa

para este fin.

A los fines de visualizar conceptualmente la operacion, se puede pensar qué
ocurre si, habiendo precalentado el sistema hasta un nivel térmico para el
cual la velocidad de reaccion fuese apreciable, se comienza a alimentar la co-
rriente a tratar a la temperatura en que se dispone la misma. En esta
situacion, habra una pequena region del lecho donde la corriente elevara su
temperatura practicamente sin reaccionar (enfriando el lecho), hasta alcanzar
la temperatura de ignicion, donde reaccionara liberando energia que sera
transferida al s6lido. De esta manera, se formara un frente de onda frio que
comenzara a moverse en el sentido de avance de la corriente gaseosa pero a
una velocidad significativamente menor (Matros, 1989). Si se mantuviera el
sentido de alimentacion de la corriente, dicho frente de onda alcanzaria el otro
extremo del reactor, habiendo enfriado todo el sistema y por ende “apagando”
el mismo. En la practica, el sentido de circulacion se invierte antes de que la
onda térmica alcance a enfriar una parte significativa de la region catalitica,

iniciando asi un nuevo semiciclo. En el mismo, se repetira la secuencia descri-
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ta anteriormente y la zona que fue enfriada previamente sera calentada por la
corriente de gas que ha reaccionado. Al cabo de algunos ciclos, se habra for-
mado un perfil de temperatura tipo “campana” que se movera a lo largo del
sistema en uno u otro sentido, conforme se invierte el sentido de circulacion
de la corriente. De esta manera, se logra mantener la regién cataliticamente
activa a un nivel térmico elevado. Para visualizar mejor lo anterior, en la Figu-
ra 2.2 también se muestra un grafico cualitativo de los perfiles de temperatura
y concentracion (fraccion molar), al final de dos semiciclos consecutivos en el

CSS.

En principio, el sistema no requiere la participacion de ninguna operaciéon
adicional, por lo que evita la instalacion de intercambiadores de calor y/o el
uso de combustible adicional (con excepcion del calentamiento inicial del lecho
durante la puesta en marcha de la operacion), porque el propio material catali-
tico participa del intercambio de energia en forma regenerativa. Esto ultimo,
generaria, en principio, que los lechos cataliticos sean mas voluminosos que
en otras opciones (como la incineracion catalitica o un sistema combinado de
concentracion e incineracion). Sin embargo, durante una elevada fraccion del
ciclo, ambas zonas extremas del lecho permanecen a una temperatura menor
a la necesaria para que la reaccion se lleve a cabo a velocidades apreciables.
Por esta razon, los extremos del lecho se rellenan de material inerte, menos
costoso que el catalizador. Esto permite aliviar el mayor requerimiento en vo-
lumen de catalizador, mas aun si se tiene presente que en otros sistemas se
deben instalar equipos adicionales (intercambiadores, entre otros). Sin embar-
go, se debe poner especial atencion en la eleccion del material inerte, no solo
por sus propiedades térmicas, sino porque debe evitar la adsorcion de los

VOCs, aspecto enfatizado por Zagoruiko (2008).

Una variante al esquema de inversion mediante valvulas, mostrado en la Fi-
gura 2.2, consiste en montar el reactor sobre un rotor, dividiendo la corriente
a tratar en dos subcorrientes, alimentando cada una de ellas sobre la mitad de
la seccién del rotor y en sentido opuesto. De esta manera, se logra la inversion
de flujo por la propia rotacion del sistema y se elimina el uso de valvulas
(Kolios y col., 2000). La principal diferencia entre estas alternativas radica en
el tiempo de inversién minimo admisible, limitado por la vida 1til de la valvula
en la primera (Bunimovich y Sapoundjiev, 2013; Barresi y col., 2007) y por la

velocidad de rotacion maxima en la segunda.
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Por ultimo, es interesante reconocer la existencia de una gran similitud en-
tre este tipo de operacion y la incineracion (térmica o catalitica) regenerativa,
tal como fue descrita en la Seccion 2.1.1; sin embargo, existe una diferencia
que se debe senalar. En estos casos, si bien los lechos utilizados para el inter-
cambio de energia operan con inversion de flujo, en la operacion del reactor o
del conjunto quemador-camara de combustion, el sentido de alimentacion de
la corriente a tratar no se invierte. Cabe destacar que el uso de intercambiado-
res rotativos en lugar de lechos en paralelo, incorpora una segunda diferencia:
la temperatura de alimentaciéon al conjunto quemador-camara de combustion
o al reactor catalitico, resulta constante una vez alcanzado el css, con lo cual

dichas regiones operan bajo un estado estacionario “puro”.

2.1.1.4 Red de reactores

Si bien el reactor de inversion de flujo es el que ha recibido mayor atencion
en las ultimas dos décadas, no es el Unico sistema que permite explotar las
ventajas de la operacion con intercambio de calor regenerativo y simultanea
reaccion quimica. Existen otras configuraciones que permiten operar el reactor
bajo un estado transiente, pero ciclicamente estacionario. La diferencia con el
esquema de inversion de flujo es que en tales configuraciones se fuerza la for-
macion de una onda térmica, pero sin invertir el sentido de circulacion del
fluido. Las primeras menciones a estos esquemas figuran en Matros (1989) y
solo uno de los esquemas ha sido estudiado en un conjunto reducido de traba-
jos. El mismo corresponde a la red de reactores (normalmente formada por 2 o
3 reactores), con variacion periodica en la posicion de la alimentacion, como se

muestra en las Figuras 2.3 y 2.4.

A diferencia del sistema de inversion de flujo, en donde la region central del
lecho es mantenida a un nivel térmico elevado evitando que la onda térmica
penetre excesivamente en el equipo, en este sistema se logra el movimiento de
la onda térmica de un reactor a otro en forma ciclica, como resultado de la va-

riacion periodica de la posicion de la alimentacion.

Se ha demostrado que la red de reactores es técnicamente factible (e.g., Ba-
rresi y col., 1999; Brinkmann y col, 1999; Haynes y Caram, 1994). Sin

embargo, el sistema resulta sensiblemente mas inestable, especialmente si se
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lo compara con el reactor de inversion de flujo. En consecuencia, el rango de
tiempos de ciclos que permiten una operacion estable resulta muy estrecho

(Madai y Sheintuch, 2008; Barresi y col., 2007; Fissore y Barresi, 2002).

Valvula de
3 vias

Inerte Catalizador
Fuente de

emision

A la atmosfera
—

&

E— ]

Inerte Catalizador

Figura 2.3: red de reactores constituida por 2 lechos.

Inerte Catalizacor

)

Fuente de
emision

A la atmosfera

e
-~

Valvula de

3 vias

Figura 2.4: red de reactores constituida por 3 lechos.

2.1.2 Biofiltracion

El proceso de biofiltracion (Figura 2.5) es una técnica basada en la habili-
dad de los microorganismos (normalmente bacterias) para convertir
contaminantes organicos en H,O, CO, y biomasa, bajo condiciones aerdbicas

(en presencia de oxigeno). Si bien fue desarrollado originalmente con el objeti-
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vo de disminuir el olor de gases residuales, ha probado ser un método de re-

mocion de VOCs efectivo y economicamente accesible.

El componente clave de la biofiltracion es el biofiltro, el cual consiste en un
lecho relleno de materiales naturales como compost, tierra, etc., rodeados de
una microflora inmovilizada. El biofiltro debe mantenerse a una humedad ele-
vada. Por ello, se trata de conservar el mismo mojado mediante el uso de
dispersores que proveen agua continuamente al gas a tratar en un humidifi-
cador. El nivel de humedad es importante para el funcionamiento adecuado y
la eficiencia del biofiltro, debido a que el proceso de degradacion es exotérmico

y tiende a secar los lechos filtrantes.

) ==

distribucion de aire

Fuente de Humidificador Biofiltro
emision

Figura 2.5: sistema de biofiltracion.

Los contaminantes organicos en la corriente de aire a tratar se deberan di-
solver en agua para luego ser convertidos por los microorganismos en una
biopelicula. El tipo de microorganismo depende del tipo de VOC a eliminar.

Muchos microorganismos requieren condiciones de pH neutras.

Los materiales naturales utilizados como sustrato filtrante brindan los nu-
trientes necesarios para soportar el crecimiento y la supervivencia de los
microorganismos. La descomposicion de las células también lleva a la pérdida
de nutrientes. El tamano de la particula sustrato es seleccionado de acuerdo
al compromiso entre la superficie de absorcion y la resistencia al flujo (Moretti,

2002).

El tipo mas adecuado de biofiltro para emisiones de plantas quimicas es un
lecho fijo, donde la temperatura y la humedad pueden ser controladas de una

manera efectiva y el monitoreo de los efluentes es sencillo.
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Componentes de bajo peso molecular que son solubles y contienen atomos
de oxigeno son buenos candidatos para la biofiltracién. Aldehidos, cetonas, al-
coholes, éteres, ésteres y acidos organicos se degradan rapidamente en este
tipo de sistema (para compuestos facilmente degradables se han alcanzado
eficiencias de remociéon superiores al 90%). Sin embargo, la biofiltracién no es

efectiva frente a hidrocarburos halogenados y poliaromaticos (Moretti, 2002).

La degradacion de compuestos con azufre, nitrogeno y halégenos llevan a la
formacion de acidos que bajan el pH de las capas de biofiltros. En estos casos,
se suman compuestos alcalinos al material filtrante para el control del pH. Sin
embargo, la acumulacion de las sales formadas obstruye la circulacion del le-
cho después de un periodo. La vida util de los lechos oscila entre 2 y 5 anos,

aunque en algunos casos puede extenderse con lavados periodicos.

Los biofiltros no presentan los problemas energéticos de las oxidaciones
térmicas (en mayor medida) o cataliticas (en menor medida), y pueden ser
competitivos para bajas concentraciones de compuestos que sean facilmente
biodegradables. De todas maneras, pierden ventajas para altas cargas de con-
taminantes, particularmente si se trata de compuestos clorados (Leson y

Winer, 1991).

Debido a la incertidumbre en el funcionamiento del proceso biolégico, resul-
tan indispensables las pruebas en escala piloto para la mayoria de las
aplicaciones. Estas proveen un orden de magnitud para los parametros que
permiten estimar la eficiencia y el volumen del lecho filtrante necesario para

lograr el nivel de destruccion de VOCs deseado.

2.1.3 Fotocatalisis

El proceso de fotocatalisis esta basado en el empleo de luz ultravioleta (UV),
la que posibilita que se lleven a cabo reacciones superficiales de oxidacion de
los VOCs a tratar, al iluminar un tipo especifico de semiconductor (nanoparti-
culas de TiO,). Este proceso ha recibido considerable atencion en los ultimos
anos, lo que puede justificar que no siempre se menciona en algunos trabajos
de revision (Everaert y col., 2002; Khan y Ghoshal, 2000) como una de las al-

ternativas de tratamientos de VOCs para sistemas industriales.
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Por las caracteristicas del sistema, una gran cantidad de trabajos orientan
su aplicacion a la purificacion del aire en ambientes interiores, ya que tienen
la gran ventaja de trabajar a temperatura ambiente, con baja pérdida de carga
y llegando a limites muy bajos de concentracion de VOCs. Esto los hace atrac-
tivos para su empleo en sistemas de ventilacién, calefacciéon y acondiciona-
miento de aire, tanto nuevos como existentes (Jacoby y col., 1996). Se ha
estudiado su aplicacion en la eliminacion de diversos tipos de VOCs, tanto de
un unico compuesto (Jacoby y col, 1996), como de mezclas de los mismos
(Hodgson y col., 2007), encontrandose que una fraccion significativa de los es-
tudios se ha direccionado a la eliminacion de formaldehido (Passalia y col,

2012), un compuesto que puede ser dificil de eliminar con otros métodos.

El empleo de este proceso en escalas industriales, donde deben tratarse
grandes caudales de aire, requiere estudios ulteriores, a efectos de evitar algu-
nos de los inconvenientes que pueden presentar el cambio de escala, como ha

sido senalado por Ray (2000).

2.2 Técnicas de recuperacion de VOCs

El objetivo de este tipo de técnicas es remover los VOCs presentes en la co-
rriente de aire a tratar y recuperarlos para su posterior utilizacion. De esta
forma, aparece un doble objetivo: cumplir con las normas ambientales que li-
mitan la emision de VOCs y alcanzar una recuperacion y reutilizacion de los
mismos. Para lograr esto existen distintas tecnologias, basadas en procesos de

adsorcioén, absorcién, condensacién o mediante el empleo de membranas.

2.2.1 Adsorcion

En el control de la contaminaciéon del aire, la adsorcion se emplea para re-
mover VOCs de corrientes de gas con baja o media concentracion, cuando
debe alcanzarse alguna concentracion restringida de salida o se desea la recu-

peracion del VOC.

El disenno de un sistema de adsorcion depende de las caracteristicas del
VOC que vaya a ser recuperado, de las condiciones operativas de la corriente

de gas a la entrada de la columna (temperatura, presion, caudal volumétrico) y
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las propiedades fisicas del adsorbente empleado. Los sistemas de adsorcion ti-
picos empleados en la industria utilizan carbon activado, zeolita o adsorbentes

poliméricos.

La corriente de proceso circula a través del adsorbedor, donde los VOCs re-
sultan ser selectivamente retenidos por el material adsorbente hasta que la
presencia de los mismos se evidencia en el efluente. Alcanzada una cierta con-
centracion maxima permitida a la salida del adsorbedor, se debe discontinuar
la operacion para que el mismo pueda ser regenerado. Se pueden seguir varias
alternativas para lograr este objetivo (Ghoshal y Manjare, 2002); los procedi-
mientos mas utilizados se basan en la modificacion de las condiciones de
temperatura (Temperature Swing Adsorption, TSA) o presion (Pressure Swing
Adsorption, PSA). El proceso de regeneracion puede ser repetido varias veces;
sin embargo, el material adsorbente debe ser reemplazado eventualmente de-
bido a un descenso gradual de su capacidad de adsorcion. Los vapores
obtenidos durante la desorcion son llevados a un sistema de recuperacion,

como un condensador-decantador o torre de destilacion.

Un esquema tipico que permite la operacion continua, de acuerdo al esquema
mencionado en el parrafo anterior, corresponde a un sistema de lechos en pa-
ralelo que operan en forma alternada (Figura 2.6). Mientras uno de los lechos
esta trabajando como adsorbedor, el otro esta en espera o en proceso de rege-
neracion. En forma similar a los sistemas de intercambio regenerativo, es
posible utilizar como variante al sistema de dos lechos en paralelos un adsor-

bedor rotativo.

Fuente de emision
Condensador
X X X X
r
¥ Adsorbedores
T Decantador
v
X X { X
r A la atmésfera
WVapor de baja
presion

Figura 2.6: sistema de adsorcion.
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Para este tipo de sistemas se alcanzan eficiencias de remocion superiores a
un 95% (Moretti, 2002). La adsorcion es aplicable a corrientes continuas e in-
termitentes y tiene la capacidad de manejar un amplio rango de
concentraciones. Si bien los sistemas de adsorcion resultan aptos para la re-
cuperacion de una gran variedad de VOCs, en ciertas circunstancias su

empleo no es recomendado. Particularmente:

% Para la adsorcion de altas concentraciones de VOCs puede producirse un
excesivo aumento de temperatura en el lecho como consecuencia de la
energia liberada en la adsorcion. No obstante, debe aclararse que en pre-
sencia de vapores inflamables, los requerimientos de seguridad limitan
las concentraciones de los VOCs a la entrada a un 25% del LEL (Moretti,
2002)

* Los compuestos de peso moleculares muy elevados (>130 kg/kmol) que
son caracterizados por baja volatilidad (punto de ebullicion mayor a
200 °C), son fuertemente adsorbidos, haciendo dificil su desorcion du-
rante la regeneracion. Por otro lado, los compuestos de bajo peso
molecular no presentan una adecuada adsorcion en adsorbentes tipicos,

como el carbon activado.

* Los sistemas de adsorcion operados de manera apropiada pueden ser
muy efectivos cuando se manejan corrientes que contiene una mezcla de
componentes de caracteristicas similares, pero no cuando la mezcla co-
rresponde a compuestos de bajo y alto peso molecular simultaneamente.
Los componentes organicos mas livianos tienden a ser desplazados de la
superficie adsorbente por los mas pesados, reduciendo considerablemen-

te la eficiencia del sistema.

* Finalmente, los niveles de humedad de las corrientes de gas que superen
el 50% pueden afectar la capacidad del adsorbente a concentraciones
menores de 1000 ppm de adsorbato. La humedad relativa puede reducir-
se agregando aire seco a la corriente o calentando el gas en un

intercambiador de calor.
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2.2.2 Absorcion

Esta alternativa consiste en remover los VOCs contenidos en una corriente
gaseosa poniéndola en contacto con un solvente liquido. Todos los VOCs solu-
bles resultan transferidos a la fase liquida y de esta manera se logra limpiar la

corriente gaseosa.

Este tipo de separacion se lleva a cabo por medio de una torre de absorcion
disenada para proveer el area necesaria de contacto liquido-vapor y asi facili-

tar la transferencia de masa.

La absorcion es generalmente utilizada para limpiar corrientes gaseosas con
altas concentraciones de componentes organicos, especialmente aquellos so-
lubles en agua, como metanol, etanol, isopropanol, butanol, acetona y

formaldehido.

Existen algunos factores que limitan su uso:

* disponibilidad de un solvente adecuado, ya que los VOCs deben ser solu-

bles en el liquido absorbente (e.g., agua, aceites minerales);

* disponibilidad de informacion del equilibrio liquido-vapor para sistemas
especificos componente organico-solventes en cuestion, necesaria para
disenar el sistema absorbedor. En muchas ocasiones no esta disponible

para compuestos organicos no comunes.

Otro aspecto a tener en cuenta para este tipo de sistemas es el tratamiento
del solvente luego del proceso de extraccion. En muchos casos el liquido que
se utilizé para absorber los VOCs es recuperado por desorcion de los mismos,
tipicamente por elevacion de temperatura o por vacio, y los VOCs son recupe-

rados como un liquido en un condensador posterior.

2.2.3 Condensacion

La separacion por condensacion puede ser llevada a cabo incrementando la
presion del sistema a una dada temperatura (condensacion por compresion),
disminuyendo la temperatura a una presion constante (condensacion por re-

frigeracion) o ambas.
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En un sistema de dos componentes donde uno de ellos es no-condensable
(aire), la condensacion ocurre cuando la presion parcial del componente volatil
iguala a la presion de vapor (punto de saturacion). Para los compuestos mas
volatiles, una gran cantidad de los mismos se mantiene como vapor a una da-
da temperatura. Por lo tanto, para remover o recuperar el compuesto, se
requiere una temperatura mas baja para producir la saturacion y condensa-
cion. En estos casos, se utiliza la refrigeracion para obtener las temperaturas

bajas necesarias para lograr las eficiencias de remocion requeridas.

Esta técnica es mas eficiente para VOCs con puntos de ebullicion por enci-
ma de los 40°C a relativamente altas concentraciones (>5000 ppm),
alcanzandose eficiencias que varian usualmente desde 50 a 90% (Everaert y
col., 2002). Para la obtencion de temperaturas muy bajas puede utilizarse ni-
trogeno liquido, pero esto aumenta fuertemente los costos operativos (Khan y
Ghoshal, 2000).

El equipamiento basico de un sistema de condensacion refrigerado incluye
esencialmente un condensador y una unidad de refrigeracion. Los condensa-
dores pueden ser usados para remover VOCs no halogenados y halogenados,
sin necesidad de equipamiento auxiliar costoso. Si la corriente de venteo con-
tiene vapor de agua o si el VOC tiene un alto punto de congelacion, puede
formarse hielo o hidrocarburos congelados en los tubos o placas del conden-
sador. Esto reduce la eficiencia en la transferencia de energia y aumenta la
pérdida de carga en el condensador. En estos casos puede ser usado un
pre-enfriador para remover la humedad antes de que la corriente ingrese al

condensador.

2.2.4 Membrana

En un separador de membrana tipico, la corriente de gas a tratar es alimen-
tada a un arreglo de modulos de membranas, preferentemente permeables a
los componentes organicos. Los VOCs en la corriente permeada son luego
condensados y removidos como un liquido para su recuperacion, mientras que

el gas purificado es removido como un residuo.

El paso a través de la membrana es inducido por una diferencia de presion

a ambos lados de la misma. El compuesto atraviesa la membrana a una de-
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terminada velocidad, dependiendo de la permeabilidad del material y de la

fuerza impulsora.

Los sistemas de separacion por membranas pueden tener uno o multiples
pasos, tantos como sean necesarios para lograr las eficiencias de recuperacion

deseadas. La vida util de las membranas es, en promedio, de tres anos.

Existen diversos factores que limitan la aplicabilidad de los sistemas de

membrana para la recuperacion de VOCs (Khan y Ghoshal, 2000):

* adecuacion al tratamiento de un conjunto de compuestos organicos,
% costo de la membrana,

* mantenimiento de la membrana,

* velocidad de permeacion,

% reutilizacion de la membrana,

% humedad de la corriente.

2.3 Caracteristicas del sistema a tratar; fundamentacion

de la seleccion del conjunto de técnicas

En términos generales, un criterio adecuado para la seleccion de al menos
un primer grupo de técnicas de tratamiento, seria elegir la técnica y el esque-
ma que permitan alcanzar el objetivo (nivel de VOCs requerido), con el menor
costo global posible. Aunque para cada caso especifico se puedan definir crite-
rios que permitan retener ciertas metodologias y desechar otras, una primera
seleccion se apoya normalmente en: la concentracion de VOCs, el caudal de la
corriente gaseosa y el nivel de control requerido. Entre estas, el caudal de aire
y la concentracion de VOCs en la corriente son los dos aspectos mas relevan-
tes para la seleccion del método de tratamiento. Muchas de las alternativas
descritas en las Secciones 2.1 y 2.2, o bien presentan impedimentos de tipo
técnico para ser llevadas a cabo fuera de ciertos rangos o dejan de ser econo-

micamente convenientes.

Existen en bibliografia diagramas que permiten seleccionar un conjunto de

tecnologias que podrian ser aptas para cada problema (Moretti, 2002; Shah y
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col., 2000). Los mismos son normalmente de doble entrada, debiendo ingresar
con el caudal de aire y la concentraciéon de VOCs a tratar, como se vera en la

Seccion 2.3.2.

2.3.1 Caracteristicas de la corriente a tratar

La corriente a tratar considerada para el analisis y disenio de los sistemas
de eliminacion en este trabajo (Tabla 2.1), corresponde a una corriente de aire
proveniente de una planta de impresion de envases. La misma esta contami-
nada con acetato de etilo y etanol, como consecuencia de la ventilacion del

recinto donde se lleva a cabo el proceso de impresion.

Tabla 2.1: caracteristicas de la corriente a tratar

Tipo de Caudal Presion Temperatura Composicién (nominal)
emision [Nm3/s] [bar] [°C] [ppm]
Acetato de etilo Etanol
permanente 9.86 1.01 50
615 250

Las caracteristicas informadas en la Tabla 2.1 corresponden al contenido de
VOCs nominal. Sin embargo, a diferencia de un proceso de producciéon, es
usual que las condiciones de la corriente a tratar fluctien de manera marca-
da, lo que debera tenerse en cuenta en el diseno del proceso. Mas aun, si se
considera que el caudal sera fijo (la ventilacion del ambiente de trabajo puede
realizarse por medio de un soplador que mantenga el caudal de aire), de las
restantes fluctuaciones posibles, el contenido total de VOCs es la que posee
mayor impacto en el diseno del sistema de tratamiento, como se vera en la
discusion de los resultados alcanzados. Teniendo presente esto, se considerara
para el diseno de cada uno de los sistemas un intervalo de contenido de VOCs,
correspondiendo el maximo al informado en la Tabla 2.1 (nominal) y el minimo
a la mitad de dicho valor. En términos de la maxima elevacion adiabatica,

AT

"o » dichos extremos corresponden a 53.2 y 26.6 °C, respectivamente.

Tanto el acetato de etilo como el etanol son altamente inflamables y la expo-
sicién a los mismos puede traer severas consecuencias a corto y largo plazo

para la salud humana y el medio ambiente. Por esta razon, es necesario dis-
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minuir su concentracion a niveles que puedan considerarse inocuos. Con esta
finalidad, se tomaron como referencia los estandares internacionales. Siguien-
do los niveles de concentraciéon recomendados por la Comision Europea
(Directiva 2010/75, 2010), se asumio para los calculos una tolerancia de
20 mgC/Nm3 de VOCs totales en la corriente descargada a la atmosfera
(~9 ppm si se considerase solo al acetato de etilo), correspondiendo este valor

a un promedio temporal.

2.3.2 Verificacion de la seleccion de la técnica

Debido a que se plantea como objetivo especifico la eliminacion de los vapo-
res de acetato de etilo y etanol y no la recuperacion de los mismos, el analisis
quedara centrado en las técnicas de eliminaciéon de VOCs. Cabe aclarar que
esto no implica que ninguna de las técnicas de recuperacion resulte factible

para el presente caso de estudio.

Teniendo en cuenta el nivel de concentracion y el caudal a tratar, informa-
dos en la Tabla 2.1, es posible realizar un analisis de las distintas alternativas
de tratamiento de efluentes desde un punto de vista econémico. Como fuera
mencionado previamente, existen graficos construidos en funcion de la expe-
riencia recogida de las unidades en funcionamiento. Uno de estos graficos se
muestra en la Figura 2.7 (Shah y col, 2000), donde se ha adicionado una

marca sefialando las condiciones nominales del caso a tratar (punto “A”).

100000 —
Biofiltracién
=
%“ 10000 Adsorcién
=4
9 Absorcion
g 1000
%‘ Oxidacién
g Condensacion
= 100
"g Condiciones de estudio
iy
© 10
0. 1 10 100 1000
Concentracion de VOCs (g/m?)

Figura 2.7: rango de condiciones operativas para distintas técnicas de tratamiento de VOCs.
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De dicha figura, se desprende que la oxidacion de los VOCs a CO, y H,O
surge como la opcion mas adecuada. Adicionalmente, se senald el punto co-
rrespondiente a la condicion de minimo contenido de VOCs tolerable. Si bien
este punto queda fuera de la region donde la oxidacion es considerada econo-
micamente ventajosa, se puede apreciar que se encuentra muy cerca del limite

de la misma.

2.3.3 Seleccion entre oxidacion térmica y catalitica y es-

quemas de intercambio

Habiendo escogido la oxidaciéon como técnica mas conveniente, resta dis-
criminar si la misma sera térmica o catalitica y el esquema a utilizar para el
aprovechamiento de la energia liberada por la reaccion (precalentamiento de la

corriente a tratar).

La opcion mas elemental corresponde a la incineracion térmica sin preca-
lentamiento. Si bien esta opcion puede disminuir los costos fijos, dicha
reduccion se vera severamente descompensada por el aumento en los costos
operativos como consecuencia del uso de combustible adicional. De acuerdo a
la descripcion desarrollada en la Seccion 2.1.1, otra alternativa corresponde a
la incineracion térmica recuperativa. Esta opcion permite disminuir fuerte-
mente el uso de combustible adicional pero se requiere de intercambiadores
muy voluminosos como consecuencia del elevado caudal a tratar y la baja

fuerza impulsora para la transferencia de energia (AT,,). Debido a esto, ambas

opciones se descartan como alternativas de tratamiento para el presente caso.

La otra alternativa correspondiente a la oxidacion térmica que resta evaluar
es la incineracion térmica regenerativa (por inversion de flujo o utilizando in-
tercambiadores rotativos). Si bien existen pequenas diferencias entre ambos,
se pueden generalizar los resultados encontrados por Gosiewski y Pawlaczyk
(2014). En dicho trabajo, se concluye que el reactor térmico de inversion de
flujo (RTIF) resultara mas adecuado que el catalitico (RCIF) cuando la corriente
a tratar posea un contenido de VOCs tal que la maxima elevacion adiabatica
supere los 100 °C. En ese caso, sera econéomicamente viable obtener vapor de
alta presion a partir de la energia liberada por la reaccion, situaciéon que se ve

favorecida por los mayores niveles térmicos. Sin embargo, cuando el contenido
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de VOCs a tratar resulte menor, la posibilidad de recuperar energia como va-
por ya no sera atractiva. Bajo tales condiciones el RCIF resulta al menos
competitivo frente al RTIF. Si el contenido de VOCs disminuye atun mas, el
RCIF puede incluso posicionarse como una mejor alternativa, debido a que
permite mantener la autotermia sin utilizar combustible adicional para conte-

nidos de VOCs que superen los 15 °C de AT, ,, mientras que el RTIF necesita

un AT,, entre 45 a 70 °C (Matros y col., 1996).

De acuerdo a las caracteristicas de la corriente a tratar informadas en la
Tabla 2.1 y considerando la discusion previa, se puede descartar también la
incineracion térmica regenerativa. Esto reduce la busqueda de esquemas a
analizar inicamente a aquellos donde la combustion se lleva a cabo en pre-

sencia de un catalizador solido.

De las alternativas de combustion catalitica analizadas en la Secciéon 2.1.1,
el esquema autotérmico utilizando intercambiadores recuperativos ya ha sido
analizado previamente en el grupo de trabajo (Campesi y col., 2007). Por otro
lado, la red de reactores no parece ser una opcion adecuada, debido a que el
rango de condiciones operativas en el cual resulta estable es notoriamente
menor que en los sistemas convencionales o de inversion de flujo. Luego, los

esquemas autotérmicos de combustion catalitica restantes son:

* reactor de inversion de flujo con inversion mediante valvulas;

* reactor de inversion de flujo con inversion mediante la rotacion sobre un
eje;
* reactor catalitico estacionario con precalentamiento de la corriente de ai-

re mediante un intercambiador rotativo (lo llamaremos esquema

regenerador-reactor, para simplificar).

Cada uno de estos esquemas poseen una caracteristica comun: el inter-
cambio de energia es de tipo regenerativo y por ende el estado de operacion se
caracteriza por ser un estado transiente, pero ciclicamente estacionario (css),

como fuera explicado previamente.
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CAPiTULO 3: MODELADO

En este capitulo se presentan los esquemas del sistema de inversion de flu-
jo rotativo y del sistema regenerador-reactor, descritos brevemente en el

Capitulo 2, analizando las diferencias basicas de cada uno.

En segundo lugar, se describe el sistema reactivo y las correspondientes ex-
presiones cinéticas de las reacciones involucradas. Se presentan los modelos a
utilizar para la simulacion de cada esquema de tratamiento seleccionado, dis-
cutiendo las principales simplificaciones realizadas en cada caso.
Adicionalmente, se presenta una aproximacion para la operacion con inversion

de flujo a tiempos de ciclos muy pequenos.

Finalmente, se resumen las correlaciones y formulas utilizadas para el
calculo de las propiedades fisicas de la corriente, de los coeficientes de transfe-
rencia de materia y energia y de los parametros del modelo (Apéndice 3.1 y
3.2). En adicién, se presenta en el Apéndice 3.3 una formulacion que permite
visualizar el comportamiento del regenerador a bajos tiempos de ciclo, de for-

ma similar a un intercambiador en contra-corriente.

3.1 Descripcion de los esquemas a estudiar

En el Capitulo 2 se redujeron los esquemas a analizar en el presente estu-
dio a tres tipos: los sistemas de inversiéon de flujo (considerando dos variantes,
el esquema convencional y el rotativo) y el sistema regenerador-reactor. En di-
cho capitulo se mostré un esquema general para la operacion con inversion de
flujo convencional (Figura 2.2) y se mencion6 la alternativa de montar el es-
quema sobre un sistema rotativo, sin ahondar en mayores detalles sobre las
diferencias entre una u otra opcion, mas alla de los criterios que permiten es-

tablecer los tiempos minimos admisibles.

Teniendo presente la descripcion de la operaciéon con inversion de flujo rea-
lizada en el Capitulo 2, se puede visualizar que cuanto mayor sea el tiempo de
duracion del ciclo, mas va a penetrar la onda térmica en el sistema. En estas
circunstancias, partiendo de condiciones de operacion y disefios definidos, si
se operase el equipo con tiempos de ciclos significativamente mayores que el
estipulado, el sistema se apagaria a menos que el volumen del lecho se au-
mentase. En base a este razonamiento, se puede concluir que cuanto menor

sea el tiempo de ciclo, mas pequeno podra ser el equipo. Sin embargo, existen

- 35 -



COMBUSTION CATALITICA DE VVOCS UTILIZANDO SISTEMAS AUTOTERMICOS CON INTERCAMBIO DE CALOR REGENERATIVO

dos factores que limitan el tiempo de ciclo minimo que puede ser utilizado en
la practica. En primer lugar, las valvulas poseen una vida util que dependera
de la cantidad de veces que la misma deba modificar su posicion. De acuerdo
con Barresi y col. (2007), las valvulas utilizadas en estos sistemas soportan
unos 500000 movimientos. Con ello, y considerando que por cada ciclo la val-
vula requerira dos movimientos, si se pretende que la vida util de la misma
alcance al menos dos anos, el tiempo de ciclo no debera ser menor que 240 s.
Logicamente, si se operase con tiempos de ciclos aun menores, se reduciria la
vida util de las valvulas. De todas maneras, aun cuando fuese aceptable dis-
minuir mas el tiempo de ciclo, esto no sera siempre recomendable pues
comenzara a ser significativo otro problema: los VOCs remanentes en la region
inerte y en la porcion de la region catalitica que se hubiera enfriado (asi como
también la cantidad remanente en las tuberias), son expulsados sin haber
reaccionado cada vez que el sentido de circulacion de la corriente se invierte.
Cuanto menor sea el tiempo de ciclo, mas importante sera la contribucion de
dicha emision en el valor global, pudiendo inclusive superar los niveles de to-

lerancia estipulados para tiempos muy pequenos, solo por este efecto.

La ultima problematica se puede solucionar utilizando tres lechos en para-
lelo, como se describe en Kolios y col. (2000). Mientras la corriente a tratar
circula en una direcciéon dada en uno de los lechos, el efluente del mismo
transfiere su energia a otro de ellos, circulando en sentido opuesto a la direc-
cion de alimentacion y el tercer lecho se limpia haciendo circular aire puro en
el mismo sentido de alimentacion de la corriente a tratar. El inconveniente de
este esquema es que siguen siendo necesarias las valvulas (de hecho seran
necesarias un mayor numero de ellas), con lo cual se mantiene el problema de

la maxima vida tutil.

Una alternativa que ha sido poco explorada y permite solucionar ambos
problemas es la utilizacion de un lecho rotativo, como fuera descrito en el Ca-

pitulo 2, lo que motivé su analisis en el presente estudio.

Tomando como referencia la velocidad de rotaciéon de los intercambiadores
rotativos (de 2 a 10 rpm tipicamente), se puede concluir que estos esquemas
podran operar, en principio, para tiempos de ciclos de hasta 6 s (10 rpm). Adi-
cionalmente, este esquema permite utilizar una pequena porcion de la seccion

total de flujo, para el barrido del contenido residual de VOCs en los canales
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inmediatos a la posicion donde se produce la inversion de flujo. De esta mane-
ra, el sistema queda dividido en dos tipos de regiones, la region destinada al
tratamiento de la corriente (region o etapa de reaccion) y la region destinada a
la limpieza del canal (region o etapa de limpieza). En la Figura 3.1 se muestra
un diagrama de este esquema, donde se han marcado las partes basicas de

separacion de cada corriente (en color gris) para facilitar la interpretacion.

En principio, la desventaja de este esquema comparado con el convencio-
nal, radica en su mayor grado de complejidad. Una forma de simplificar
levemente el esquema presentado seria realizando el barrido de los VOCs re-
mantes directamente con aire del ambiente. Sin embargo, esto requeriria de la

instalacion de un soplador adicional, situacion que prefirié evitarse.

\ L, Ala

atmosfera

Inerte | Catalizador | Inerte q Eje

Ala
atmosfera

Fuente de Soplador
emision

Figura 3.1: esquema del sistema de inversion de flujo rotativo.

En cuanto a la relacion entre los tiempos de duracion de cada etapa respec-
to del tiempo de ciclo, definiendo la fraccion de la seccion total destinada para

la limpieza como f;, se puede ver facilmente que:

tER = (1_ fL) tciclo/2 (31)

ty = fL tciclo/2 (3-2)
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siendo t,, el tiempo de duracion de la etapa de reaccion, el tiempo de du-

tEL

racion de la etapa de limpieza y ¢, el tiempo total de un ciclo (relacionado

iclo

con la velocidad de rotacién, o, por la relaciéon t,, = o).

ciclo

Por otro lado, el sistema regenerador-reactor presenta en su concepcion al-
gunas caracteristicas similares al sistema de inversion de flujo descrito en los
parrafos precedentes. Como se aprecia en la Figura 3.2, en el regenerador se
pueden distinguir tres regiones: la primera donde la corriente a tratar se ca-
lienta a expensas del enfriamiento del sé6lido (region o etapa de enfriamiento),
la segunda destinada al barrido del contenido residual de VOCs en los canales
inmediatos a la posicion donde ingresa la corriente efluente del reactor y la ul-
tima donde dicha corriente cede su energia al lecho regenerando (calentando)
asi al solido (region o etapa de calentamiento). A fin de evitar confusiones, ca-
be resaltar que la denominacion de las etapas de enfriamiento o calentamiento
hacen referencia a lo que ocurre con el solido en el equipo, verificandose natu-

ralmente lo opuesto para la corriente gaseosa.

Fuente de emision X
Intercambiador

rotativo
(regenerador)

Reactor

Soplador

Aire para

limpieza

Soplador

Eje

A la atmosfera

J

Figura 3.2: esquema del sistema regenerador-reactor.

En cuanto a la relaciéon entre los tiempos de duraciéon de cada etapa respec-
to del tiempo de ciclo, definiendo las fracciones de la seccion total destinada

para la region de enfriamiento y de limpieza como f, y f,, respectivamente,

se puede ver facilmente que los tiempos de duracion de cada etapa seran:

tee = I Lo (3.3)
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te, = fL teicto (3-4)

tEC = (1_ fE - fL) tciclo (35)

siendo t,, el tiempo de duracion de la etapa de enfriamiento, t,, el tiempo de
duracion de la etapa de limpieza, t,. el tiempo de duracion de la etapa de ca-

lentamiento y ¢

., €l tiempo total de un ciclo (relacionado al igual que en el
sistema de inversion de flujo con la velocidad de rotacion, w, por la relacion

t,

ciclo

:0)71),

3.2 Sistema reactivo

Para el presente estudio, se consider6 un catalizador en base a Mn y Cu
como agentes cataliticos, en una relacion molar de 9:1 respectivamente
(MnyCu,). El mismo fue desarrollado por un grupo de trabajo perteneciente al
INTEQUI (CONICET/UNSL), siendo razonablemente econémico y mostrando
una buena actividad a partir de temperaturas cercanas a los 200 °C (Morales y

col., 2008). Las caracteristicas del catalizador se informan en la Tabla 3.1.

Tabla 3.1: propiedades del catalizador.

dporo Pc Cpc
€c Te
[m] [kg/m3] [J/(kg K)]
12.5 109 0.41 1.6 2745 836
siendo:
d,,, : diametro medio de poro,

€ : porosidad del catalizador
Tc : tortuosidad del catalizador

pc: densidad del catalizador

¢,c: calor especifico a presion constante del catalizador.

-390 -



COMBUSTION CATALITICA DE VVOCS UTILIZANDO SISTEMAS AUTOTERMICOS CON INTERCAMBIO DE CALOR REGENERATIVO

Dicho catalizador se supone impregnado sobre una matriz de cordierita no
porosa (monolito) con canales cuadrados, cuyas caracteristicas se muestran
en la Tabla 3.2 (Gulati, 2006). Este material no solo se considera como soporte
del catalizador sino que también constituye el material elegido como inerte.

Para todos los casos, el espesor del deposito considerado fue de 10 pm.

Tabla 3.2: propiedades de la cordierita.

pCOT cP,Cor A‘Cl”‘
[kg/m?] [J/ (kg K)] [J/(m s K)]
2511 1046 0.42

siendo:

p..,: la densidad de la cordierita

¢, .., €l calor especifico a presion constante de la cordierita

p,cor

L., : la conductividad térmica de la cordierita en el sentido axial.

CO

Teniendo presente que el material inerte y el catalitico poseen propiedades

térmicas ligeramente diferentes (la capacidad calorifica por unidad de volu-

men, pc,, es 2.63 10° [J m=3 K-!] para el inerte y 2.29 10¢ [J m=3 K-!] para el

p’

catalizador), para la region catalitica de los equipos se considero:

(1 _SL,C)(p Cp)s’c = (1_82) Peor Cpcor T (82 _SL,C) Pc Cpc (3.6)

donde (p cp)sc representa la capacidad calorifica del s6lido por unidad de vo-

lumen de solido para dicha region, S(L) la porosidad que tendria el lecho sin el

deposito catalitico y €, . la porosidad del lecho considerando el deposito.

Si bien la corriente a tratar contiene solo dos componentes, acetato de etilo
(AE) y etanol (Et), se ha verificado la formacién y acumulacion de acetaldehido

(Ac) como resultado de la oxidacion parcial del etanol. De esta manera, el sis-
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tema reactivo queda conformado por la siguiente terna de reacciones (Campesi

y col., 2012b):

C,H,0,+50,—-4C0O,+4H,0 (1)
CHO+,0,-CHO+H,0 (1,)
CHO+%0,->2C0O,+2H,0 (73)

Nombrando a los componentes claves de acuerdo con: 1 - acetato de etilo,
2 - etanol, 3 - acetaldehido, las expresiones cinéticas para cada una de las
reacciones 1 a 3, expresiones del tipo LHHW con un término de inhibicién co-

mun, se pueden escribir como:

T kG, i =1..3 3.7
D= ara i=1.. .
1+K,C,+ K,C, para t (3-7)
siendo
E. |1 1
k. =k i = 3.8
i i,ref eXp|: R (T Ylefycin ]i| ( )

Los parametros cinéticos involucrados corresponden a los informados en la

Tabla 3.3 (Campesi y col., 2012b).

Tabla 3.3: parametros cinéticos.

Factores Temperatura de referencia y
Energias de activacion
pre-exponenciales constantes de adsorcion
ki [s'1 662100  E, [J/mo]] 1.48 10° Tof cin [KI 448
Kore 81 1.8110°  E, [J/mol] 1.10 10° K, [m®/mol] 4.19 10'
Ko 81 1.2210"  E; [J/mol]] 1.69 10° K, [m®/mol] 6.75 10!
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3.3 Modelo para el sistema de inversion de flujo

Para la simulacion del sistema de inversion de flujo (ambos esquemas) se
consider6o un modelo unidimensional heterogéneo, sin incluir en forma explici-
ta un término de dispersion axial. Se desprecio la acumulacion de materia de
los reactivos en la fase solida, la acumulacion global de materia en la fase ga-
seosa, la eventual reaccion homogénea y las pérdidas de energia hacia el

exterior. Adicionalmente, se considerd que el material inerte no es adsorbente.

Debido al bajo contenido de VOCs presentes en la corriente a tratar (menor
al 1%), la misma se consideré como aire puro para el calculo de sus propieda-
des fisicas, asumiendo ademas comportamiento de gas ideal y despreciando la

variacion del caudal molar total por las reacciones quimicas.

Por otra parte, a los fines de simplificar la resoluciéon de los balances de ma-
teria y energia, la presion se consideré constante e igual al valor de
alimentacion para los mismos. La pérdida de carga se evaltio considerando el
valor medio temporal y espacial de la temperatura del gas en cada region. Adi-
cionalmente, se consider6 que el caudal se distribuye uniformemente en la

seccion transversal.

Finalmente, la temperatura del sélido se consider6 uniforme en la seccion

transversal de cada canal y que cada uno de ellos es representativo del resto.

Para la zona donde hay material catalitico resulta:

Balance de energia para la fase sélida (region catalitica):

oT, 5
(1-erc)(pcy)s, — 2= (T, -Ts)+a,c £ (-AH] ) r? (3.9)
j=1

donde t es el tiempo, T, y T, la temperatura del solido y del gas respectiva-

mente, q,. €l area total de transferencia por unidad de volumen total, Rooa.c
el coeficiente de transferencia de energia modificado (ver Ec. 3.10), ( la longi-
tud caracteristica del catalizador (relacion volumen de depoésito/area de

transferencia de masa), AHf y V}ef la entalpia de combustion y la velocidad de

«€

consumo efectiva del componente “;j”, respectivamente. El subindice “C” en los

42 -



CAPiTULO 3: MODELADO

diferentes parametros se incluye para indicar que corresponden a la regién ca-
talitica, contemplando la posibilidad de diferentes configuraciones/materiales

entre la misma y la region inerte.
Cabe aclarar que en la Ec. (3.9) se ha considerado Z;(—AHi)rff =

Z;(-AH?)fo , siendo AH,; y r? la entalpia y velocidad de reaccion efectiva

«z:»
1

de la reaccion , lo cual se desprende facilmente del analisis del sistema

reactivo.

El coeficiente de transferencia de energia modificado, corresponde a una
adaptacion de lo propuesto por Vortmeyer y Schaefer (1974), que permite in-

corporar el efecto de la conduccion térmica axial del s6lido, de acuerdo con:

(3.10)

siendo c,; €l calor especifico del gas, Ag la conductividad térmica axial del s6-

lido (tomada en todos los casos como la correspondiente a la cordierita), G la
velocidad masica referida a la seccion transversal total de la region considera-

da y h el coeficiente de transferencia de energia en el canal (ver Apéndice 3.1).

Balance de energia en la fase gaseosa (region catalitica):

=-Gc .—-a

oT, oT,
€Lc (P C, )G G_tG =G Cpe 8ZG o, Pmoa (TG - Ts) (3.11)

donde (p cp)G es la capacidad calorifica por unidad de volumen de gas y z la

posicion axial en el canal.

Balance de materia por componente en la fase gaseosa (region catalitica):

a(CTU‘,G) G 9Y;q .
€Lc ot : :_M 8JZ —Q,c km,j,C C; (yj,G _yj,s) J=1.3 (3.12)

aire
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donde C, es la concentracion molar total en la fase gaseosa, y;; € Y, la frac-

[P

cion molar del componente “j” en la fase gaseosa y en la superficie del sélido

respectivamente, M

aire

el peso molecular del aire y k,;. el coeficiente de

1P

transferencia de materia para el componente “j”.

Balance de materia por componente en la fase sélida (regiéon catalitica):

K e Cr(Yjo—Y;s)—Cr7 =0 j=1.3 (3.13)

Por otro lado, en la region donde solo existe material inerte se pueden utili-
zar los mismos balances dados por las Ecs. (3.9) a (3.12) con las siguientes

modificaciones:

En la Ec. (3.9), se debe eliminar la liberacion de energia por reaccion quimi-

ca, con lo cual se obtiene:

Balance de energia para la fase sélida (region inerte):

oT.
(1 - SL,I)(p C, )S,I a_ts = av,Ihmod,I (TG - Ts) (3.14)

donde el subindice “I” en los diferentes parametros indica que corresponden a

la region inerte.

La Ec. (3.11) no se ve alterada, a menos de las propiedades si fuera necesa-

rio, es decir:

Balance de energia en la fase gaseosa (region inerte):

oT, oT,
€1 (p C, )G 6_tG =-Gc, 8_ZG —a, Poa s (TG - Ts) (3.19)

Finalmente, en la Ec. (3.12), se debe eliminar el término de transferencia de

materia, pues se supone que el solido no es adsorbente, con lo cual se obtiene:
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Balance de materia por componente en la fase gaseosa (region inerte):

a(cTij) G aij
= d 1=1..3 3.16
P M, oz J (3.16)

aire

Conociendo las condiciones iniciales y de contorno (ver Secciones 3.3.1 y
3.3.2), lo desarrollado hasta aqui permitiria conocer la evolucion temporal del
sistema de inversion de flujo convencional por completo, es decir, se tendria el
recorrido del sistema desde el arranque hasta el estado estacionario ciclico
(css). Sin embargo, esto no sera valido para el sistema de inversion de flujo ro-
tativo, debido a que ineludiblemente la evolucion temporal de cada canal,
previo a alcanzar el css, dependera de la posicion angular en que se encontra-
ba en el arranque del equipo. Para entender esto, puede ser util la
representacion dada en la Figura 3.3, en donde se muestran dos grupos de

canales que a tiempo cero se encuentran en dos posiciones angulares diferen-

tes, p; ¥ P,

P,

Figura 3.3: representacion esquematica de la posi-
cién angular de una serie de canales (se ha omitido

la region de limpieza para mayor claridad).

Suponiendo que el sistema se arrancara con una temperatura en el sélido
constante y uniforme en todo el lecho (caso habitual), si se sigue la evolucion

temporal de las variables en la serie de canales sobre la posicion angular p, se

podra notar que su comportamiento sera diferente de las variables en los ca-

nales que se encontraban en la posicion p,. Esto se debe a que en los canales

sobre p,, el sentido de circulacion se invirtio antes (pero la condicion inicial
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para ambos fue idéntica). De hecho, la evolucion temporal de los canales que

arrancaron en p, sera igual a la evolucion de los canales en p, solo en el inter-

valo de tiempo para el cual el sistema roto un angulo n-p, (y luego en el css).

De todas maneras, se puede razonar que una vez alcanzado el css, lo que le
ocurre a las variables en un canal ubicado en una posicién angular cualquie-
ra, si sera representativo de lo que le ocurre al resto (con el desfasaje temporal
que le corresponda segun la diferencia en la posicion angular). Teniendo lo an-
terior en mente y considerando que en este estudio no se pretende conocer la
evolucion dinamica real del sistema sino solo el css, se puede establecer un
mecanismo para evitar lo primero, simulando solo la evolucion temporal de las
variables de un canal que inicialmente se encuentra en la posicion p; de la Fi-
gura 3.3. De esta manera, el estado ciclicamente estacionario determinado
para ese canal sera equivalente al de cualquier otro, independientemente del
tiempo (real) que pueda tardar en alcanzarlo un canal que se hubiera encon-

trado en otra posicion angular durante el arranque del equipo.

Teniendo en cuenta lo discutido en los parrafos anteriores, se puede con-
cluir que si la conduccién en sentido angular y radial en el sistema de
inversion de flujo rotativo resulta despreciable, lo desarrollado hasta aqui sera
un modelo general para la determinacion del css en ambos esquemas de in-
version. Cabe resaltar no obstante que, en los balances dados por las
expresiones (3.9) a (3.16), se debera tener en cuenta que el flujo masico sera
diferente dependiendo de la etapa considerada en el esquema rotativo (de
reaccion o de limpieza). Esta situacion no se discriminé en las expresiones de
los balances en pos de una mayor claridad de los mismos. La determinacion

del caudal necesario para la etapa de limpieza se presenta en el Capitulo 4.

Para completar el modelo restan definir las condiciones iniciales, de con-
torno y la relacion que establece la inversion del sentido de circulacion. Esta
ultima puede considerarse asociando un signo a las velocidades masicas en
las Ecs. (3.11), (3.12), (3.15) y (3.16), que dependera del semiciclo a simular.
Otra posibilidad es espejar los perfiles obtenidos al final del semiciclo anterior
sobre la variable axial, tomando el resultado como la condicion inicial del se-
miciclo a simular. Esta ultima opcion es la alternativa utilizada con mayor

frecuencia (Bunimovich y Sapoundjiev, 2013) y ha sido adoptada aqui.
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3.3.1 Condiciones iniciales y de contorno para el sistema

de inversion de flujo convencional

Las condiciones de contorno resultan independientes del semiciclo conside-

rado y del tiempo, quedando determinadas por la temperatura y la fraccion

molar de cada componente en la corriente a tratar, T e y? ¢ » respectivamen-

te. Se debe recordar que dichos valores no se modifican entre semiciclos (las
condiciones de alimentacion al sistema se consideran constantes en todos los
casos), pero si se modifica su “posicion” (es decir, la alimentacion proviene de

uno u otro lado, dependiendo de qué semiciclo se considere).

Si el lecho contiene inerte en sus extremos, se debe establecer una condi-
cion adicional que permita vincular las variables en los limites de dichas
regiones y la region catalitica. Esta vinculacion viene dada por la continuidad
en las variables de la corriente gaseosa (temperatura y fracciones molares). La
condicion analoga para las variables de la fase sélida no se verifica: las frac-
ciones molares en dicha fase presentaran un quiebre abrupto desde cero (el
inerte se considera no adsorbente) al valor que dicte la velocidad de reaccion;
la temperatura también presentara un quiebre como consecuencia de la ener-
gia liberada por la reaccion quimica y la ausencia de términos explicitos de

conduccion en el sélido.

Por otro lado, recordando que las condiciones iniciales dependeran del se-
miciclo considerado como consecuencia de la inversiéon del sentido de

circulacion (a menos del primer semiciclo a simular), se tiene:

e (0, 2)=1 st nse=1 (C13.1)
Tr>o! (tcido/Q L., - z) si nsc>1

Tc‘r;lsc (O , Z) _ G si nsc=1 (CIS.Q)
Tt (tciclo/Q , L, - z) si nsc>1
Yle si nsc=1

Yis(0,2)= (CI3.3)

y;,sé_l (tciclo/2 ’ Leq - Z) st nsc>1
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ini

donde y', Tg" y T;" corresponden a los valores iniciales (para el primer se-

miciclo y en todo el lecho) de las fracciones molares de cada componente en el

gas y de la temperatura del sélido y del gas, respectivamente; L, representa

q
la longitud total del equipo y el superindice “nsc” indica el semiciclo actual a

ini

simular. Los valores adoptados para Tg", T5" e y'; se discutiran en el Capitu-

lo 4.

3.3.2 Condiciones iniciales y de contorno para el sistema

de inversion de flujo rotativo

La existencia de la etapa de limpieza requiere de la definicion de un grupo
adicional de condiciones iniciales y de contorno. Asi, la temperatura y la frac-
cion molar de cada componente en la corriente de gas a tratar, determinan las
condiciones de contorno (alimentacion) de la etapa de reacciéon, debiendo plan-
tear también una condicion de continuidad en las variables de la fase gaseosa

si hay material inerte en los extremos.

Adicionalmente, recordando el esquema mostrado en la Figura 3.1, se pue-

de ver que la temperatura y la fraccion molar de cada componente en la salida
de la etapa de reaccion, (T,)™" e <y j,G>ER respectivamente, determinan las

condiciones de contorno (alimentacion) para la etapa de limpieza. Planteando
sendos balances de energia y materia para el caudal que egresa de cada canal
(recordar que en el css la respuesta temporal quedara asociada a la posicion

angular), se tiene:

<TG >ER tgr Ts (t’Leq )
tee | Cua(T)AT = [| [ c,o(T)dT|dt (3.17a)
(0]

Ter Ter

o, en términos del calor especifico medio, ¢,; (ver Apéndice 3.1):
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- (3.17b)
J. EpG (TG (t? Leq)’j-;ef)(TG (t7 Leq)_ tT‘ref)Cit
0

<yj’G>ER _ ti I Yjo(t, L, )dt (3.18)
0

donde T, es una temperatura de referencia.

Las condiciones iniciales en esta etapa corresponden directamente a las
condiciones finales en la etapa de reaccion, sin invertir el sentido. Por otro la-
do, recordando que se toma como referencia la serie de canales que a tiempo
cero estan justo en la posicion donde se invierte el flujo (posicion p, de la Figu-
ra 3.3), la condicién de inversion viene dada por expresiones completamente
analogas a las (CI3.1) a (CI3.3), pero considerando que se debe invertir los per-
files finales de la etapa de limpieza y no de reaccion (es decir, se debe

reemplazar t_, /2 POr tg, +tg ).

3.3.3 Pérdida de carga

Para el calculo de la pérdida de carga en cada region se considero que el ré-
gimen de flujo en cada canal corresponde al régimen laminar, para lo cual

debera verificarse Re < 2000. Luego, evaluando las propiedades de la co-

rriente a la temperatura media temporal y espacial de cada region y

despreciando los términos asociados a las variaciones temporales:

1 Ly, Ga’
AP|==(fRe)—&—=~ 3.19
[AP] =g (T Re) =5-~ (3.19)

donde |AP| es la caida de presion en la region considerada, L la longitud de la

misma, ( f Re) el producto entre el factor de Fanning y el niumero de Reynolds

(constante dependiente de la geometria para régimen laminar) y p, la viscosi-

- 49 -



COMBUSTION CATALITICA DE VVOCS UTILIZANDO SISTEMAS AUTOTERMICOS CON INTERCAMBIO DE CALOR REGENERATIVO

dad de la corriente gaseosa. ¢,, a,, p; ¥ G, poseen el significado ya dado (solo

que no se discriminé aqui por region).

3.3.4 Contenido de VOCs a la salida del sistema

Para el sistema de inversion de flujo convencional, el contenido de VOCs en

la salida del sistema varia con el tiempo y corresponde directamente a las

fracciones molares de cada componente evaluadas en la posicion z=L,, . Sin

embargo, la informacion requerida habitualmente corresponde al promedio de

las mismas sobre todo el semiciclo. Luego:

toicig /2

(Y56) =% | io(t. Ly )at (3.20a)
3
(Yvocs) = 2 (Ys6) (3.20b)

Jj=1

donde <y j,G> es la fraccion molar de cada componente y <yVOCS> la fraccion mo-
lar total de VOCs, ambas a la salida del sistema.

Por otro lado, para el sistema rotativo, el contenido de VOCs a la salida del
mismo resulta invariante una vez alcanzado el css. De acuerdo con el esquema
presentado en la Figura 3.1, el contenido de VOCs a la salida se obtiene a par-
tir de un balance en el punto de mezcla. Recordando que el peso molecular de

la corriente es (aproximadamente) invariable:

<yj,G> = (1 - Gm,L/Gm,tot)<yj,G >ER + Gm,L/Gm,tot <yj,G>EL (3.21a)
EL 1 tertteL
(Y) = [ yelt,L,)at (3.21b)
BL  th
3
(Yvocs) = 2 (Ys6) (3.21¢)
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ER
’

donde <yj’G> <yj,G> e <yVOCS> poseen el mismo significado ya dado, G,,,, es

el caudal masico total de la corriente a tratar, Gm, . es el caudal masico total

. . . EL . -
derivado para la limpieza e <ij> es la fraccion molar de cada componente a

la salida de la region de limpieza. Para el calculo de <yj,G>ER , ver Ec. (3.18).

3.3.5 Discusion del modelo

Como fuera mencionado, el modelo utilizado para la simulacién de los sis-
temas de inversion de flujo corresponde a un modelo unidimensional
heterogéneo. En el mismo, se desprecian los efectos dispersivos, a menos de la
conduccién térmica de los sé6lidos en sentido axial, que es tenida en cuenta en
forma aproximada a través de la expresion (3.10). Adicionalmente, se despre-
cian todas las contribuciones radiales (y angulares) y las pérdidas de energia
hacia el exterior (sistema adiabatico), asi como la eventual reaccion en fase ga-

S€osa.

A fin de evaluar la validez del modelo escogido, se discutiran brevemente los
dos modelos mayormente utilizados en bibliografia, el seudo-homogéneo y el
heterogéneo, ambos unidimensionales. Como fue senalado por Matros y Buni-
movich (1996), en los sistemas donde se forma un frente de onda que se mueve
a lo largo del reactor, resulta imperativo tener en cuenta alguno de los dos
mecanismos principales de disipacion de energia en el reactor: la dispersion
axial térmica o la velocidad finita de transferencia entre la fase sélida y la ga-

S€osa.

En su forma mas elemental, el modelo unidimensional seudo-homogéneo
(velocidad infinita de transferencia entre el so6lido y el gas) contempla un ba-
lance de energia global que incluye los siguientes términos: acumulacion de
energia, conduccion axial térmica, transporte convectivo de energia y libera-
cion de energia por reaccién quimica. En cuanto al balance de materia por
componente, este incluye solo dos términos: el transporte convectivo de mate-
ria y el consumo/generacion por reaccion quimica. Todos estos términos

constituyen los elementos basicos para la simulacion de un sistema de inver-
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sion de flujo y, por lo tanto, este modelo permite predecir el comportamiento

del sistema, al menos cualitativamente.

El modelo anterior ha sido ampliamente estudiado. Un listado con las prin-
cipales contribuciones al analisis del mismo aplicado a sistemas de inversion
de flujo se puede hallar en Bunimovich y Sapoundjiev (2013). La mayor limita-
cion es la propia de un modelo seudo-homogéneo: si las diferencias locales de
temperatura y/o concentracion entre la fase solida y la gaseosa son significati-
vas, el modelo no permitira una adecuada prediccion del estado del sistema;
en particular, la velocidad de reaccion no sera correctamente evaluada. Estas
diferencias seran tanto mas elevadas cuanto mas rapidas sean las reacciones
involucradas o mayor sea el salto térmico adiabatico de la corriente. Una for-
ma aproximada de resolver tales deficiencias es utilizar la relacion encontrada
por Vortmeyer y Schaefer (1974), de donde se ha derivado la expresion (3.10).
Tal relacion permite tener en cuenta los dos mecanismos de disipacion de
energia, corrigiendo originalmente el coeficiente de dispersion axial térmica
(conductividad térmica para los monolitos), contabilizando el efecto de la resis-
tencia a la transferencia de energia entre las fases solida y gaseosa.
Expresiones analogas fueron utilizadas por van de Beld y Westerterp (1994),
quienes compararon el desempefio del modelo seudo-homogéneo frente al he-
terogéneo (pero considerando un coeficiente de dispersion axial térmica en la
fase gaseosa en lugar de la solida). Los autores demostraron que dicha expre-
sion resulta cualitativamente muy satisfactoria para bajas velocidades (bajos
numeros de Reynolds), donde el término dominante es la dispersion axial
(real). Por el contrario, cuando el término dominante es la resistencia a la
transferencia de energia entre el so6lido y el gas, esta aproximacion no arrojara
resultados precisos. En su lugar, es esperable que funcione mejor la forma
dada en la expresion (3.10) asociada a un modelo heterogéneo, que corrige en
este caso el término dominante. De hecho, Ruthven (1984) utiliz6 una formu-
lacion equivalente a la (3.10) para transferencia de materia en un proceso de
adsorcién, corrigiendo el coeficiente de transferencia de materia por el efecto
de la dispersion axial de materia y verificO que esta correccion resulta muy

adecuada para la situacion descrita.

Cuando el modelo unidimensional seudo-homogéneo no resulta adecuado

para la simulacion del reactor, se debe seleccionar otro modelo con mayor
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grado de detalle, siendo la alternativa mas frecuente el unidimensional hetero-

géneo. Este ultimo ha sido sin duda el modelo mas utilizado.

De acuerdo con Matros y col. (1999), un modelo como el desarrollado al
inicio de la Seccion 3.3, pero sin los términos de acumulacion en la fase ga-
seosa (Ecs. 3.11 y 3.12) y sin la correccion dada por la expresion (3.10),
incorpora todos los factores esenciales que afectan la dinamica de la operacion
de un reactor de inversion de flujo. Sin embargo, otros autores (e.g., Marin y
col.,, 2010; Fissore y col, 2005) incluyen también términos de dispersion y
acumulacion en los balances de materia en ambas fases y en los balances de
energia en la fase gaseosa. Adicionalmente, Fissore y col. (2005) incorpora un
balance de materia global, siendo esto tltimo muy poco usual en la simulacion

de los sistemas de inversion de flujo.

En particular, considerando que para el sistema bajo estudio la velocidad
de las reacciones involucradas resulta muy elevada una vez superados los
=200 °C, es esperable que los gradientes de temperatura y concentracion entre
la fase solida y la gaseosa no puedan despreciarse. Por esta razon, el modelo

seudo-homogéneo fue descartado.

En cuanto a los efectos dispersivos en la fase gaseosa, los mismos se des-
preciaron debido a que solo seran relevantes si la velocidad del gas en el canal
es muy baja (Matros y col., 1999), situacion que presumiblemente no se verifi-
que para dimensiones tipicas de sistemas industriales. En forma similar, la
influencia de la conductividad térmica en la fase sélida también queda vincu-
lada a la velocidad del gas, por lo que es esperable que su impacto no sea
significativo a altas velocidades y la expresion (3.10) sea adecuada, como ya

fue mencionado.

Por otra parte, comparando los términos de acumulaciéon en las expresiones
(3.9) a (3.16), se puede ver que la inercia térmica del s6lido es dominante en el
comportamiento dinamico del sistema, debido a la diferencia entre la densidad
del solido y del gas (aproximadamente 3 6rdenes de magnitud), mientras que
la acumulacion de materia en ambas fases y de energia en la fase gaseosa solo
tendra influencia al inicio de cada semiciclo y durante un tiempo muy breve
en comparacion a la escala de tiempo del sélido. Por esta razon, es usual que

dichos términos se desprecien. No obstante, en el modelo desarrollado aqui se
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han retenido dichos términos para la fase gaseosa, ya que no se obtiene prac-

ticamente ningun beneficio por su omision.

Otro punto a analizar es la inclusion o no de la reaccion en fase homogénea.
Si bien algunos autores incorporan los términos de reaccion homogénea en los
balances de energia y materia para la fase gaseosa (e.g., Marin y col., 2005), la
menor temperatura requerida por la reaccion catalitica permite despreciar di-

cho término en cualquier condicion de operacion realista.

En cuanto a desestimar las pérdidas de energia hacia el exterior, las mis-
mas estan directamente relacionadas a la suposiciéon de adiabaticidad. La
omision de estos efectos esta fundamentada en las dimensiones esperables de
los equipos, por tratarse de sistemas industriales. No obstante, si se necesita-
se cuantificar el posible efecto de las pérdidas de energia, se podria incorporar
un término de transferencia hacia el exterior. En general, los trabajos en don-
de normalmente se incluyen efectos de este tipo estan asociados al estudio de
sistemas a escala de laboratorio, donde los menores diametros del equipo difi-
cultan notablemente la posibilidad de aislar térmicamente el mismo (e.g.,
Hevia y col., 2007; Cittadini y col., 2001). En estos casos, es usual incorporar
también un balance de energia en la pared del sé6lido que delimita el reactor,

debido a que el mismo afecta la dinamica del sistema.

Cabe aclarar que la suposicion de adiabaticidad no puede desligarse del
contenido de VOCs. Es decir, si bien en términos absolutos la condicion de
adiabaticidad solo dependera del nivel térmico del sistema (para dimensiones
definidas de los equipos), la forma en que las pérdidas de energia impactan
sobre la operacion del mismo si dependera del contenido de VOCs, pues define
la energia liberada por unidad de volumen. Teniendo en cuenta lo anterior,
nos referiremos a la condicion de adiabaticidad en términos relativos al impac-
to que las pérdidas de energia pudieran tener sobre la operacion del sistema y
no en términos absolutos. De esta manera, se puede afirmar que en la practica
existira un limite en el minimo contenido de VOCs para que un modelo adia-
batico pueda ser efectivamente adecuado para simular la operacion, atun para
dimensiones tipicas de sistemas industriales. De acuerdo con Matros y col.

(1996), dicho limite corresponde normalmente a un AT,, ~15 °C.

Cuando el contenido de VOCs es cercano o menor a dicho valor, la opera-

cion no podra ser perfectamente adiabatica, llegando inclusive a no ser posible
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la presencia de un estado encendido. Adicionalmente, en aquellos casos en
que las pérdidas de energia al exterior son relevantes, se formaran perfiles ra-
diales de temperatura, pudiendo ser necesaria su inclusién en el modelo.
Logicamente, la informacion obtenida en tal caso sera mas detallada y permiti-
ra estimar con mayor precision el limite mencionado anteriormente en el
contenido de VOCs. Al respecto, Bunimovich y col. (1990) utilizaron un modelo
bidimensional heterogéneo, para estudiar el efecto que pudiera tener la pre-
sencia de perfiles radiales de temperatura en un reactor de inversion de flujo
de un metro de diametro, cuando se procesan sistemas reaccionantes de muy
baja liberacion de energia por reaccion quimica. Los autores encontraron
que aun siendo pequena, la pérdida de energia hacia el exterior puede llevar a
la extincion de la reaccion como consecuencia de la formacion, y posterior mi-
gracion, de una zona fria en las vecindades de la pared del reactor. Segun
informan los autores, en esa condicion limite, dicho proceso puede inclusive

tomar varios dias.

Por otro lado, Salomons (2003) estudia el tratamiento de corrientes de aire
contaminadas con metano en un equipo de inversion de flujo de 20 cm de
diametro interno, tanto en forma experimental como a través de la simulacion
matematica. Para esto tltimo utiliza dos modelos, uno unidimensional hetero-
géneo y otro bidimensional heterogéneo y compara la capacidad de los mismos
para ajustar los valores obtenidos experimentalmente. El autor concluye que
el ajuste del modelo unidimensional es pobre frente al bidimensional. La con-
clusion, no obstante, no es valida porque se basa en una inconsistencia,
debido a que en el modelo unidimensional considerado por el autor se despre-
cian las pérdidas de energia al exterior (reactor adiabatico), mientras que en el

bidimensional son tenidas en cuenta.

En base a lo discutido, se puede concluir que el modelo propuesto sera ade-
cuado para las condiciones a analizar en el presente estudio. De todas
maneras, si en el disefio de los equipos el diametro de alguno de ellos resulta-

ra pequeno (< 1 m), deberia estimarse la pérdida de energia al exterior a fin de

verificar la suposicion de adiabaticidad.
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3.3.5.1 Anadlisis particular del sistema rotativo

Lo discutido previamente resulta general para ambos sistemas de inversion
de flujo. Sin embargo, para el sistema rotativo se requiere una discusion adi-

cional.

Para que el modelo utilizado sea valido, es necesario suponer que no hay
transferencia de energia de un canal a sus vecinos mas cercanos y que, conse-
cuentemente, la evolucion de las variables en un canal es representativa de
todos (es decir, cada canal es independiente). Bajo esta suposicion, si se ob-
serva la seccion transversal del equipo en un instante dado, se vera que existe
una amplia variacion espacial de la temperatura en los canales en la direccion
angular, como consecuencia de la rotacion del equipo para emular la inversion
del flujo. Una vez alcanzado el css, dicha variacion espacial de la temperatura
sera independiente del tiempo considerado. Teniendo presente esto, se puede
razonar que, si el material que constituye la matriz monolitica presenta una
elevada conductividad térmica, habra componentes de conduccién en sentido
angulares. De ser estos importantes, podrian invalidar la suposicion realizada
sobre la independencia de los canales, ya que al ser la longitud de transferen-
cia dependiente de la posicion radial, la temperatura tenderia a ser mas
uniforme hacia el centro del equipo, generandose también un gradiente radial,

con la consecuente transferencia en dicha direccion.

En principio, si este problema fuera importante, se deberia utilizar un mo-
delo que permitiera tener en cuenta la variacion de la temperatura en toda la
matriz solida, incluyendo componentes de conducciéon térmica en sentido an-
gular y radial, aun cuando en cada canal se utilizara un modelo
unidimensional respecto del comportamiento del gas. Cabe aclarar que en la
bibliografia consultada, no se ha detectado que el esquema de inversion de flu-
jo rotativo haya sido explorado, habiéndose encontrado solo dos menciones
breves al mismo (Kolios y col., 2000; Eigenberger y Nieken, 1994), pero en nin-
guna de estas referencias se propone o discute un modelo. No obstante, se
puede razonar que si la conduccion angular fuese significativa, la uniformiza-
cion de la temperatura en sentido transversal seria beneficiosa para este
sistema, ya que al ingresar al equipo la misma corriente en sentidos opuestos
(ver Figura 3.1) y siendo el comportamiento de cada una de ellas equivalente

entre si, el sistema tenderia a comportarse como el reactor en contracorriente
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descrito por Eigenberger y Nieken (1994), el cual sera abordado en la Sec-
cion 3.5. Por lo tanto, si la conduccion angular fuera importante, el error que
se cometeria al no considerar dicho efecto corresponderia a una situacion
“conservativa”. De todas maneras, considerando que en este trabajo se plantea
el uso de un material ceramico, significativamente menos conductivo que los
metales, es esperable que la conduccion angular, si bien presente, sea despre-

ciable (y por lo tanto, también lo sea la radial).

Otra suposicion que puede ser mas objetable en este sistema que en el con-
vencional es la distribucion uniforme del flujo. En el sistema convencional los
problemas de distribucion de flujo estaran asociados estrictamente a un pro-
blema de tipo practico (por ejemplo, defectos en el disefio de los cabezales). En
contraposicion, si para el sistema rotativo se visualiza nuevamente la seccion
transversal del equipo en cualquier instante, la variacion espacial de la tempe-
ratura traera aparejado una variacion de la densidad y viscosidad del gas en la
seccion transversal. Considerando que la caida de presion en cada canal de-
pende de estos parametros (ver Ec. 3.19) y que debe ser independiente del
canal observado, puede pensarse que esto generaria una distribucion no uni-
forme del flujo, ya no como consecuencia de un defecto en el disefio del
equipo, sino como algo inherente al sistema. No obstante, recordando nueva-
mente el esquema presentado en la Figura 3.1, cualquier canal que se ubique
en una posicion angular dada, poseera un perfil de temperatura completamen-
te espejado respecto del perfil presente en un canal ubicado exactamente a
180° de distancia (al menos en el css), con lo cual se puede reconocer una
cierta simetria en el sistema. Esto permite prever que la densidad y la viscosi-
dad promediadas a lo largo de la posicion axial en cada canal para un instante
dado, no varien significativamente de un canal a otro (aunque si lo hagan en la
seccion transversal). En esas circunstancias, es esperable que el caudal que

circule por cada canal sea aproximadamente igual en cada uno.

3.4 Modelo para el sistema regenerador-reactor

Previo a la descripcion del modelo considerado para este sistema (Figu-

ra 3.2), es menester aclarar algunos aspectos particulares.
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Los materiales utilizados en los intercambiadores de calor rotativos comer-
ciales son usualmente metales, principalmente aluminio si las temperaturas
requeridas son bajas o acero cuando las temperaturas son mayores (Product
Catalogue — Heat Exchanger, 2013; Regenerative Heat Exchangers For Industry
and Process Technology, 2003). A pesar de esto, en el presente estudio se con-
sider6 para el material del intercambiador, el mismo material ceramico
informado en la Seccion 3.2 (cordierita). Esta eleccion se realizé con el fin de
establecer un punto de comparacion entre los sistemas de inversion de flujo y
el sistema regenerador-reactor que sea equivalente. A pesar de que los mate-
riales ceramicos no son comunmente utilizados en los equipos comerciales,
puede suponerse que esto no responde a una dificultad técnica sino a desven-
tajas de tipo econdmica (mayor costo del material y mayor costo de
construccion). De hecho, para regeneradores que requieren una elevada tem-
peratura de operacion (mayor a unos 800 °C) se han planteado alternativas
considerando estructuras monoliticas de ceramica, tipo aliumina (Willmott,

2002).

En lo concerniente a la simulacion del sistema aparece, en principio, una
doble problematica. Por un lado, en el regenerador se presenta una situacion
similar a la descrita para el sistema de inversion de flujo rotativo, respecto de
la evolucion temporal de las variables en un canal dado durante el arranque,
dependiendo de la posicion angular (ver Figura 3.3 y discusion asociada). Sin
embargo, recordando nuevamente que el interés en este estudio esta sobre el
css y no sobre la evolucion dinamica real del sistema hasta alcanzar dicho es-
tado, se adopto para este sistema un camino equivalente al tomado para el
sistema de inversion de flujo rotativo, simulando solo lo que ocurre con un ca-
nal que en el comienzo de la operacion estuviese en la posicion angular

indicada como p,; en la Figura 3.3 y teniendo en cuenta que dicho canal sera

representativo del resto en el css.

El otro inconveniente se da en la simulacion del reactor. Si se visualiza
nuevamente el arranque del sistema, se podra concluir que las condiciones de
alimentacion al reactor variaran mientras dure el estado transitorio. Como
consecuencia, la operacion de este ultimo también sera no-estacionaria. No
obstante, recordando nuevamente que en este estudio no se pretende conocer
la evolucion temporal del sistema previo a alcanzar el css, se omitio este as-

pecto. En su lugar, se considerd que el reactor opera en estado estacionario y
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que la temperatura de alimentacion al mismo viene dada por la temperatura
promedio a la salida del regenerador, calculada de acuerdo a la evolucion indi-
cada en el parrafo anterior. Para una discusion mas detallada sobre estos

aspectos, ver la Seccion 3.4.5.

3.4.1 Modelo para el regenerador

Teniendo presente lo mencionado en los parrafos anteriores y considerando
que el significado de cada variable es idéntico al mencionado en la Seccion 3.3
para el inerte, pero aplicado al regenerador, los balances quedan representa-
dos mediante el siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales parciales y

algebraicas:

Balance de energia en la fase sélida (regenerador):

oT,
(1 - SL,I)(p C, )s,z a_ts =a, hyou s (TG - Ts) (3.22)

Balance de energia en la fase gaseosa (regenerador):

oT, oT,
€11 (p Cp )G a_tG =-G; ¢\ a_ZG =, Ry s (TG - Ts) (3.23)

donde la velocidad masica G, dependera de la etapa considerada (enfriamien-

to, limpieza o calentamiento), pero al igual que antes se opté por no hacer una
discriminacién explicita de ello para facilitar la lectura de cada balance. Nue-
vamente, la determinacion del caudal utilizado para la limpieza se presenta en

el Capitulo 4.

Balance de materia por componente en la fase gaseosa (regenerador):

o(C,y; oy
g, ( TyJ,G) ___ G %je j=1.3 (3.24)
’ ot M 0z

aire
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En cuanto a las condiciones de contorno, en forma similar al sistema de in-
version de flujo rotativo, las mismas dependeran de la region considerada.
Para la region de enfriamiento quedan determinadas por la temperatura y la
fraccion molar de cada componente en la corriente a tratar. Para la region de
limpieza, como se hace circular aire puro (ver Figura 3.2), la fraccion molar de
cada componente en la corriente gaseosa alimentada es nula, mientras que la
temperatura se considera igual a la temperatura de la corriente de gas a tra-
tar. Por ultimo, para la region de calentamiento, las condiciones de contorno
quedan determinadas por la temperatura y la fracciéon molar de cada compo-

nente en la corriente efluente del reactor.

Por otro lado, recordando que para la simulacion se considera un canal

ubicado en la posicion indicada como p; en la Figura 3.3, las condiciones ini-

ciales quedaran definidas por:

Condiciones iniciales para la regién de calentamiento:

o Tsini si nc=1
(0. 2) = CI3.4
S ( ) Tsnc—l (tciclo , LReg _ Z) si nc>1 ( )
o TGim‘ si nc=1
(0. 2) = CI3.5
¢ ( ) TC?Lc*1 (tciclo ’ LR@Q a Z) st nc>1 ( )
; yj"é; si nc=1
" )= CI3.6
Yie ( ) yﬁgl (tciclo > Likeg = Z) st ne>1 | |

ini ini

. . . .- . ini
donde, al igual que para los sistemas de inversion de flujo, T5", T;" e y ¢ CO-

rresponden a los valores iniciales (primer ciclo) de la temperatura del sé6lido y

del gas y de las fracciones molares de cada componente en el gas, L, corres-

ponde a la longitud total del regenerador y el superindice nc indica el ciclo

actual a simular.

En forma similar al sistema de inversion de flujo rotativo, las condiciones
iniciales para la etapa de limpieza corresponden directamente a las condicio-

nes finales en la etapa de enfriamiento, sin invertir el sentido. Por otro lado,
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las condiciones iniciales en la etapa de calentamiento corresponden a las fina-

les de la etapa de limpieza invertidas en sentido.

3.4.2 Modelo para el reactor

Recordando que en la simulacion de este equipo no se consider6 la varia-
cion de las condiciones de alimentacion al mismo, los balances se plantean

ignorando los términos de acumulacion.

Luego, para el reactor se tiene un conjunto de ecuaciones diferenciales or-

dinarias y algebraicas, dado por:

Balance de energia en la fase sélida (reactor):

3

hmod,c (TG _TS)+€ Z(‘AH;) V}ef =0 (3.29)

j=1

Balance de energia en la fase gaseosa (reactor):

dT
Ge €6 —<

dz =@, Poac (To = Ts) (3.26)

Balance de materia por componente en la fase gaseosa (reactor):

G, dyj,G
M dz

aire

=, c km,j,C C; (yj,G _yj,s) Jj=1.3 (3.27)

Balance de materia por componente en la fase sélida (reactor):

Kpic Cr(Uje—Yjs)-Lr? =0 j=1.3 (3.28)

Las condiciones de contorno para el reactor quedan definidas por las carac-
teristicas de la corriente de alimentacion al mismo, la cual corresponde a la
combinacion de las corrientes de salida de las etapas de enfriamiento y limpie-

za del regenerador (ver Figura 3.2), resultando constantes en el css. Se
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deberan evaluar la temperatura y las fracciones molares en la alimentacion al
TO,R 0,R . . .

reactor, 15" e y;; respectivamente, para lo cual sera necesario plantear un

balance de energia y otro de materia en las corrientes de salida de las regiones

de enfriamiento y limpieza (analogas a las Ec. 3.17 y 3.18) y luego plantear el

balance de energia y materia en el punto de mezcla. Es decir:

EPG (<TG>EE ,Tref)(<TG>EE —Tref) =
o (3.29a)
t. .[ Cpa (TG (t’ LReg)’Tfef)(TG (t’ LReg)_ Tref)dt

EE O

ttm (3.29Db)
J. EpG (TG (t> LReg ) ’ Tref ) (TG (t’ LReg ) - Tref ) dt

Gt po (T8 (Te) ™ ) (T8 = (T5) ™ ) =

m,tot ~ pG (3 2 )
. gc
m,L =~ pG (< G> G )(< C > )

siendo <TG>EE y <TG >EL , el promedio temporal de la temperatura del gas en la
salida de la region de enfriamiento del sélido y limpieza, respectivamente,
G, ot €l caudal masico total de la corriente a tratary G, , el caudal masico to-

m L

tal utilizado para la limpieza.

~

<yj,G>EE = ti Tz Yja (t ) LReg)dt (3.309)
EE 0
tee +tpr
<yj,G>EL e J. Yja (t ) LReg)dt (3.30Db)
BL  ty
OR _ G, ot EE G,. EL
Yic = G,..+G,, <yj,G> + G, ..+G,, <yj,G> (3.30c¢)
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siendo <yj’G>EE y <yj,G>EL , €l promedio temporal de las fracciones molares en el

gas de salida de la region de enfriamiento del solido y limpieza, respectivamen-

te.

3.4.3 Pérdida de carga

Al igual que para los sistemas de inversion de flujo, para el calculo de la
pérdida de carga se consider6 que el régimen de flujo en cada canal corres-
ponde al régimen laminar. Luego, la caida de presion se calcula a partir de la
Ec. (3.19), evaluando las propiedades de la corriente a la temperatura media

espacial (y temporal en el regenerador) de cada region/equipo.

3.4.4 Contenido de VOCs a la salida del sistema

La salida global del sistema corresponde con la salida de la region de calen-
tamiento del regenerador. Luego, para conocer el contenido de VOCs en la

corriente efluente:

t

ciclo

<yj,G>EC:_ J yj,a(t,LReg)dt (3.31a)

EC tpp+tg

3 EC
(Yvocs) = 2{Ys0) (3.31b)

Jj=1

donde <yVOCS> , representa la fraccion molar total de VOCs a la salida del siste-

EC
ma e <y j’G> es la fraccion molar de cada componente a la salida de la region

de calentamiento del sélido.
3.4.5 Discusion del modelo
El modelo propuesto para ambos equipos en el sistema regenerador-reactor

es, en cuanto a las suposiciones realizadas, equivalente al utilizado para los
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sistemas de inversion de flujo. De hecho, si se parte de los balances dados por
las expresiones (3.9) a (3.16), se pueden obtener las ecuaciones de balances
para el regenerador y para el reactor, eliminando adecuadamente los términos
que no contribuyen en cada caso (por ejemplo, los términos de reaccion quimi-
ca y transferencia de materia entre el solido y el gas para el regenerador). Por
lo tanto, la discusioén realizada previamente para el modelo de los sistemas de
inversion también sera valida para estos modelos, inclusive la evaluacion so-
bre la posible distribucion no uniforme de flujo o la conductividad térmica en
sentido angular y consecuentemente radial (aunque para esto ultimo, ya no
sera valida la idea que el sistema se veria beneficiado por la conduccién angu-
lar, tendiendo al comportamiento del sistema en contra-corriente, como fuera

enunciado para el sistema de inversion de flujo rotativo).

Recordando que se han ignorado los términos de acumulacion en el reactor,
cabe preguntarse si su inclusion serian las Uinicas modificaciones necesarias
si se quisiera obtener la evolucion dinamica completa del sistema, ya sea pre-
via al css o entre un css dado y otro frente a variaciones en las condiciones
operativas. Se puede razonar que, en tales circunstancias, el modelo utilizado
deberia brindar la variacion continua que sufre la temperatura (y eventual-
mente la composicion) a la entrada al reactor mientras el regenerador entra en
régimen. Para ello no seria suficiente la inclusion de los términos de acumula-
cion en el reactor como uUnica modificacion, sino que también se deberia
conocer la variacion temporal de las variables en todos los canales y no solo en
una posicion dada. Es decir, el modelo deberia ser capaz de contemplar la di-
ferencia que se daria en los canales ubicados en diferentes posiciones
angulares cuando el regenerador operase fuera del css (aun cuando en cada
canal se utilice un modelo unidimensional). Luego, la temperatura y concen-
tracion de VOCs a la entrada al reactor se obtendrian de un promedio sobre la
seccion transversal del regenerador a la salida de las regiones de enfriamiento

y limpieza, para cada instante.

Para finalizar, cabe resaltar que el modelo presentado aqui para el estudio
del regenerador, es equivalente al propuesto por Willmott (2002), con la excep-

cion de que en el Ultimo no se contempla la existencia de la region de limpieza.
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3.5 Aproximacion de los sistemas de inversion de flujo

para bajos tiempos de ciclo: reactor en contra-corriente

Cuando se opera un reactor de inversion de flujo utilizando tiempos de ci-
clos muy pequenios para la longitud del equipo (pero aun elevado respecto del
tiempo de residencia del gas en el canal), la temperatura del sélido practica-
mente no variara, como consecuencia de la inercia térmica del mismo,
mientras que la temperatura del gas oscilara alrededor de la anterior. En estos
casos, la operacion del reactor se aproxima a la de un reactor hipotético donde
el gas circule en contra-corriente, separado por una pared sélida con la que
intercambiara materia (si corresponde) y energia, siendo la temperatura del
s6lido uniforme en la seccion transversal, pero no la concentracion de reacti-
vos en su superficie (Eigenberger y Nieken, 1994). Una de las representaciones
esquematicas tipicas para este reactor en contra-corriente (RCC) se muestra
en la Figura 3.4, en donde se ha considerado que la corriente del gas a tratar
se divide en dos sub-corrientes que se alimentan en posiciones y sentidos

opuestos.

—_— . B
Inerte Catalizador Inerte
—— ——
— —

Figura 3.4: reactor hipotético con el gas en con-

tra-corriente.

Si bien este esquema carece de importancia practica, ha sido estudiado por
varios autores y se conoce también como “modelo de altas frecuencias de in-
version” (HSFM, de sus siglas en inglés). Esto se debe a que permite predecir
algunos patrones de comportamiento del sistema, pero con un esfuerzo
computacional significativamente menor, como consecuencia de la operacion
en estado estacionario. De hecho, permite arribar a una expresion analitica de
la temperatura maxima en el lecho (a través de una funcion implicita), pero la
misma esta limitada a situaciones en donde solo existe una Unica reaccién, no
hay resistencia a la transferencia de energia en la interfase sélido-gas y la ci-

nética es lineal (Matros y Bunimovich, 1996) o cuando la cinética es de tipo
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potencial y, en adicion, no hay resistencia a la transferencia de materia en el
interior de los poros del catalizador (Pinjala y col., 1988). Sin embargo, cuando
la expresion cinética es mas compleja, existen efectos difusionales en el inte-
rior de los poros o existen multiples reacciones, no es posible encontrar

expresiones similares.

Uno de los aspectos mas interesantes de este modelo simplificado es que
permite establecer una cota minima para el volumen requerido del equipo de

inversion de flujo, aspecto que se abordara con mayor detalle en el Capitulo 7.

Los balances necesarios para la simulacion se pueden obtener desde los ba-
lances ya planteados para los sistemas de inversion de flujo, debiendo
diferenciar la direccion de la corriente, lo cual se hace aqui mediante los sim-
bolos “—” y “~” sobre cada variable (todas las variables poseen el mismo

significado ya dado en la Seccion 3.3). De esta manera, se puede plantear:

Balance de energia para la fase sélida (regién catalitica):

- — “« — 3 - “«
Rmoa,c (TG—TSJ + Amod,c (TG—TSJ +/( Z(—AH;‘) [V}ef_{_ V}efJ =0 (3.32)
=1

Balance de energia en la fase gaseosa de la seccién superior (region cataliti-

ca):

> dT, > >
Ge Cpi~ = =0, ¢ Ponsic (TG— Tsj (3.33)

Balance de energia en la fase gaseosa de la secciéon inferior (region cataliti-
ca):

<« df “— “—
GC CpG dZG = +a’v,C hmod,C (TG_ TS) (3.34)
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Balance de materia por componente en la fase gaseosa de la seccion superior

(region catalitica):

G d % — — - — .
e Wis g, Koo (yj,G_yj,Sj j=1.3 (3.35)

aire

Balance de materia por componente en la fase gaseosa de la seccién inferior

(region catalitica):

d (7 <« « <« <« .
Ge %Yje _ +a, o kmjc Cy (yj,G_yj,Sj j=1.3 (3.36)

aire

Balance de materia por componente en la fase sélida de la secciéon superior

(regién catalitica):

km.jc Cp (yj,a—yj,sj—fl’ff =0 j=1.3 (3.37)

Balance de materia por componente en la fase sélida de la seccién inferior

(region catalitica):

km.jc Cp (yj,G_yj,Sj_KV}ef =0 j=1.3 (3.38)

Para las regiones inertes, se debe eliminar el Gltimo término a la derecha de
la Ec. (3.32), mientras que las Ecs. (3.33) y (3.34) no se ven alteradas y los ba-
lances de materia por componente para estas regiones no seran necesarios por

encontrarse en estado estacionario.

Por otro lado, se puede reconocer la simetria del sistema respecto de la po-
sicion axial. Esto permite resolver solo una “mitad” (por ejemplo, desde la
posicion de alimentacion de la corriente que circula por la seccion superior
hasta la posicion central). Con ello, las condiciones de contorno quedan defi-
nidas por las condiciones de alimentacion, debiendo exigirse la continuidad de

las variables en el gas en ambos limites inerte-catalizador, asi como en la po-
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sicion central del reactor. De esta manera, el sistema descrito conforma un
sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias y algebraicas, con condiciones

de borde. La estrategia de resolucion adoptada se vera en el Capitulo 4.

Por ultimo, se debe tener presente que la formulacion presentada también
sera util como aproximacion para la operacion del regenerador a bajos tiempos

de ciclos, aspecto que se aborda en el Apéndice 3.3.

3.6 Conclusiones y comentarios finales

Se realiz6 una descripcion detallada de las diferencias entre los dos esque-
mas de inversion de flujo seleccionados en el Capitulo 2. Utilizando un
razonamiento sencillo en base a la descripcion de la operacion realizada en di-
cho capitulo, se enuncié que la operacion del sistema de inversion de flujo
convencional con tiempos de ciclo muy elevados requerira un mayor volumen
(masa) de equipo comparado a operaciones con ciclos cortos. Sin embargo, el
minimo tiempo a utilizar queda limitado por dos factores: la minima vida util
admisible de las valvulas y la emision de los VOCs residuales en las regiones

de entrada de cada semiciclo.

La inclusion del esquema de inversion de flujo rotativo responde entonces a
la posibilidad de minimizar la masa de inerte y catalizador, utilizando para ello
tiempos de ciclos mas pequenos que en el esquema convencional. Esto es po-
sible gracias a la presencia de regiones destinadas a la limpieza (Figura 3.1),
que evitan el problema de emision de los VOCs remanentes (inclusive en las
canerias). Como contrapartida, el esquema resulta mas complejo. Como fuera
mencionado en la Seccion 3.1, la complejidad del sistema se podria reducir
parcialmente utilizando aire proveniente del ambiente, en lugar de la corriente
de salida de la region de reaccion. Sin embargo, esto requeriria de la instala-

cion de otro soplador.

Se describio el esquema del sistema regenerador-reactor (Figura 3.2), el
cual también posee una region de limpieza, con la misma finalidad que en el

sistema de inversion de flujo rotativo.

En la Seccion 3.2 se presento el sistema reactivo en detalle, donde se pudo
apreciar que aparece un tercer componente, como resultado de la oxidacion

parcial del etanol. La presencia de expresiones cinéticas de tipo LHHW, con un
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término de inhibicibn comuin donde participan las concentraciones de dos
componentes, presenta un grado de complejidad que debera ser tenido en
cuenta en la resolucion de las ecuaciones de balances. Esto ultimo sera pre-
sentado en el Capitulo 4, donde se abordan todas las cuestiones relativas a la
resolucion de los modelos. En la Seccion 3.2 también se indicaron los materia-
les a considerar, tanto para las regiones inertes de los equipos (cordierita)

como para el de las cataliticas.

Por ultimo, se plantearon todos los balances necesarios para la simulacion
de cada esquema, incluyendo una aproximacion a tiempos de ciclo pequenos
(RCC). Se discutieron las principales simplificaciones realizadas en los mode-
los planteados, haciendo una breve revision de los principales trabajos
enfocados en la simulacion con modelos de diferentes grados de complejidad.
De dicha discusion, se concluyé que las simplificaciones adoptadas seran ade-

cuadas para el sistema a analizar en el presente trabajo.

- 69 -



COMBUSTION CATALITICA DE VVOCS UTILIZANDO SISTEMAS AUTOTERMICOS CON INTERCAMBIO DE CALOR REGENERATIVO

-70 -



APENDICE 3.1: PROPIEDADES FISICAS Y COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MATERIA Y ENERGIA

Apéndice 3.1: Propiedades fisicas y coeficientes de
transferencia de materia y energia

Teniendo presente el bajo contenido de VOCs en la corriente a tratar, la
misma se consideré como aire puro a los fines del calculo de las propiedades
fisicas. Excepto para la estimacion de la densidad y de los coeficientes de difu-
sion moleculares, para todas las demas propiedades fisicas, se tomaron los

datos y correlaciones de Poling y col. (2008).

Densidad

Para el calculo de la densidad, se consider6 en forma adicional que el com-
portamiento de la corriente se ajusta al comportamiento de gas ideal. Esto se
puede justificar facilmente si se considera que la presion reducida del aire a

presion atmosférica es tan solo 0.027.

Viscosidad

Para la viscosidad, la expresion utilizada es:

T0.5039

~1.42510° ——
Ho 1+108.3/T

(A3.1.1)

donde, T es la temperatura del gas en Ky p, la viscosidad en [Pa s]. El rango

de aplicabilidad de la expresion es 80-2000 K.

Calor especifico

Para el calor especifico, la expresion utilizada es:

B cr T ET |
C,c =A+B {—sinh(C/T)} +D l:—sinh(E/T)} (A3.1.2)
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siendo
A=28958/M,_
B=9390/M,,.
C=3012
D =7580/M,,,
E =1484

y T la temperatura del gas en K, M

aire

el peso molecular del aire en kg/kmol y
¢,c €l calor especifico en [J/(kg K)]. El rango de aplicabilidad de la expresion

es 50-1500 K.

Calor especifico medio

Como se desprende de la expresion (A3.1.2), el calor especifico de la corrien-
te no depende de la composicion de los VOCs, consecuencia directa de haber
considerado las propiedades fisicas de la corriente como las del aire puro. Bajo
estas circunstancias, puede ser util disponer de una expresion para el calor

especifico medio entre una temperatura T y un valor T, como una funcién

de la temperatura T. Es decir:

_ 1
Coe (1T ) = — [ cpo (w)du (A3.1.3)
ref wa

donde c,; (T,T f) es el calor especifico medio en [J/(kg K)] entre T y T,

re

siendo T, una temperatura de referencia, arbitrariamente elegida.

Integrando! luego la expresion (A3.1.2), se obtiene:

1 Los términos hiperbdlicos se integran facilmente mediante un cambio de variables del tipo
v=C/T o v=E/T, segan corresponda.
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B C coth(C/T)-D E tanh(E/T) —G(Tref)

T _7‘ref

Cpo (T5Tp ) = A+

p

(A3.1.4)

siendo, G(T

,ef) =BC coth(C/Tref ) —D E tanh (E/Tref ) , T es la temperatura del

gasen K, M

aire

el peso molecular del aire en kg/kmol.

Conductividad térmica

Para la conductividad térmica, que se utiliza en las correlaciones para los
coeficientes de transferencia (ver mas adelante en este apéndice), la expresion

corresponde a:

T0.7786

1-0.7116/T +2121.7/T?

A, =3.1417 107 (A3.1.5)

donde, T es la temperatura del gas en Ky A, la conductividad en [W/(m K)]. El

rango de aplicabilidad de la expresion es 70-2000 K.

Coeficientes de difusion molecular

Los coeficientes de difusion molecular se evaluaron a partir de la correla-
cion propuesta por Fuller y col. (1966), considerando que cada componente
difunde en aire, como si fuera un problema de difusividad binaria. Esta expre-

sion viene dada por:

(A3.1.6)
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donde la temperatura T debe ingresarse en K, M; y M,

aire

son los pesos mole-

(P

culares del componente “j” y del aire, respectivamente, ambos en g/mol, P es

(PR

la presion en atm, v; y U,, son los volimenes de difusion del componente ©j

y del aire (los cuales se listan en la Tabla A3.1.1), respectivamente, ambos en

[cm3/mol!]. D,

; es el coeficiente de difusion molecular del componente “j” en

aire, dado en [m?/s!].

Tabla A3.1.1: voliumenes de difusion.

Acetato de etilo Etanol Acetaldehido Aire
(1) (2) (3)

v; [ecm3/mol]] 65.73 39.08 37.66 20.1

Entalpias de combustion

Para la evaluacion de las entalpias de combustion a la temperatura de reac-
cion, se tomaron los valores de las mismas en el Estado de Gas Ideal, referidas
a 1l atm y 298 K, y se corrigieron por temperatura mediante la integracion de
la capacidad calorifica a presion constante de las sustancias involucradas en
la reaccion. Para esto ultimo, se consideré una expresion lineal de la capaci-
dad calorifica molar de cada componente con la temperatura, propuesta por

Campesi (2012), de la forma:

Cp;=a;+b; T (A3.1.7)

Luego, considerando que las reacciones de combustiéon completa corres-

ponden a:
C,H,0,+50,->4C0O,+4 H,0 ()
C,HO0+30,>2C0,+3 H,0 ()
C,H,0+%0, >2C0, +2H,0 (r)
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Nombrando los componentes de acuerdo con: 1 - acetato de etilo, 2 - etanol,
3 - acetaldehido, 4 - oxigeno, 5 - diéxido de carbono, 6 - agua, y definiendo la
matriz de coeficientes estequiométricos (las filas corresponden a las sustancias

y las columnas a las reacciones):

-1 0 0
O -1 O
0 o -1
a-=
=75 3 -y
4 2 2
4 3 2|

Se puede calcular la entalpia de combustion de cada componente clave (1 a
3) de:

T+T

= rn

AH' :AH°+9T{a+b[ (A3.1.8)

. # . ..
siendo, AH" un vector columna con las entalpias de combustion de los com-

ponentes claves a la temperatura T (en K), AH® el vector columna con las
entalpias de formacion de los componentes claves en el Estado de Gas Ideal, a

y b vectores columna con los coeficientes correspondientes a las capacidades

calorificas de cada componente dadas por la expresion (A3.1.7) y T, la tempe-

ratura de referencia (298 K en este caso). Las unidades de AH" y AH’ son

[J/mol]. Los valores de AHJ(.’ , 4; y b; se dan en la Tabla A3.1.2.
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Tabla A3.1.2: coeficientes para el calculo de las entalpias de combustién.

AH] a, b,
Componente

[J/mol] [J/(mol K)] [J/(mol K?)]
1 -2.061 10° 5.324 10' 2.154 10!
2 -1.235 10° 3.445 10* 1.121 10!
3 -1.105 10° 3.141 10! 9.000 1072
4 2.630 10* 1.000 1072
5 3.188 10! 2.500 1072
6 2.967 10* 1.100 10!

Coeficientes de transferencia

Para el calculo de los coeficientes de transferencia de materia y energia, se
utilizé la correlacion propuesta por Barreto (2008) para el numero de
Sherwood, con la condicion de concentracion constante. Dicha correlacion

adopta la forma:

5.4 6 Pe;
(128, +0.519 Pe3?)”

Sh, = Sh, + (A3.1.9)

donde Sh, es el valor que alcanza el Sh para cualquier componente cuando los
perfiles de velocidad y concentracion se encuentran desarrollados (valor asin-

totico), Pe; es el numero de Peclet transversal para el componente “j” y 8, es

una funcion del numero de Schmidt, Sc;, y la forma del canal. Estos parame-

tros se definen como:

2
Pe, :(S—LJ _Gle (A3.1.10)
Pa
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- [fReTB”+£i+&j_2 (A3.1.11)
! 100 ) "~ o o

Se, =“—g (A3.1.12)
Pa

m, j

donde, L, representa la longitud de cada modulo del monolito y B,, B, ¥ B..

son constantes independientes de la forma del canal. Finalmente, a partir de

la definicion del nimero de Sherwood y considerando que el diametro hidrau-

lico del canal corresponde a 4(g/a, ), €l coeficiente de transferencia de materia,

k se calcula de:

m.j

_Sh, D,

Ky s T (A3.1.13)

Los valores de cada uno de los parametros necesarios para el calculo del
coeficiente de transferencia de materia se listan en la Tabla A3.1.3. Para aque-
llos valores que dependen de la geometria del canal, solo se da el valor

correspondiente a un canal perfectamente cuadrado.

Tabla A3.1.3: parametros para el calculo de los coeficientes de transferencia.

(f Re) Shw ﬁo B1 ﬁaa LM

(canal cuadrado) (canal cuadrado) [m]

14.2 2.977 0.5642 0.3392 0.4273 0.25

En cuanto al coeficiente de transferencia de energia, considerando la simili-
tud entre este proceso y el de transferencia de materia, se puede utilizar la
expresion (A3.1.9) para el calculo del primero, reemplazando el Sh por el nu-

mero de Nusselt, Nu, el Sc ; por el numero de Prandtl, Pr, y el Pe por el namero

de Peclet térmico, Pe,. De esta manera, se tiene:
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C
pr=e %0 (A3.1.14)
7\’G
*c . Gle
Pe, =(8—L] —p6 TITL (A3.1.15)
a, ) Pg Ly *q
Nu A
h=—"""_ (A3.1.16)
4(8L/av)
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Apéndice 3.2: Parametros geométricos del sistema

La caracterizacion de las matrices de monolitos se realiza usualmente me-
diante el conocimiento de: la forma del canal, el nimero de celdas totales en

una dada seccion transversal, N_, el espesor de tabique, §,, y €l radio de
curvatura, R. (ver Figura A3.2.1). Adicionalmente, para aquellas matrices con

un depodsito de material catalitico, se debera conocer el espesor del depésito,

d

dep *

En la Figura A3.2.1 se muestran las variables principales para una matriz
cuadrada que permiten el calculo de los parametros geométricos necesarios
para el modelo, esencialmente €, a, y (. En la misma se delimito con lineas

punteadas una celda del monolito, senalando qué representa cada una de las

variables antes mencionadas y definiendo la longitud de la celda, L.

8T 6df:p

=

)

J

L
R

[

Figura A3.2.1: representaciéon de una celda de

monolito.

Luego, a partir de relaciones geométricas se obtiene:

L.=N." (A3.2.1)
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4(1e-5,)-4(2R.) v "5 |

4 5,) 1 R
a - 2 S PRV R e (A3.2.2)
Z LI L.) 2 L.
L,—35,) —4R2 + nR? ’ ’
o = Le=¥) ARcrmRe 1.8 J(a_q)|Be (A3.2.3)
L L, Le

Finalmente, para el calculo de la longitud caracteristica del catalizador, (,

suponiendo que el espesor de deposito catalitico es completamente uniforme y

0 . . . .
recordando que ¢, representa la porosidad que tendria el monolito previo a

haber depositado el catalizador, se tiene:

L2
c (A3.2.4)

(A3.2.5)

Por una cuestion de generalidad, se ha incluido en la formulacion el radio
de curvatura, R_. . No obstante, el mismo se consider6 nulo en todos los casos,
entendiendo que su efecto no sera significativo ni modificara cualitativamente
los resultados alcanzados en el presente estudio. En adicion, cabe resaltar que

para el presente caso resulta en general (=3, .
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Apéndice 3.3: Similitud entre el regenerador y un
intercambiador en contra-corriente para bajos
tiempos de ciclo

Tal como sucede en el esquema de inversion de flujo, cuando el regenerador
se opera con un tiempo de ciclo muy pequefio (pero aiin mayores que el tiem-
po de residencia del gas), la temperatura de la fase solida no varia
apreciablemente en el tiempo (y consecuentemente tampoco lo hara entre re-
giones, sino solo en el sentido axial). En tal circunstancia, el comportamiento
térmico de este equipo se aproximara al de un intercambiador de calor en con-
tra-corriente (despreciando la influencia de la region de limpieza sobre los
perfiles de temperatura). Como fuera enunciado en la Seccion 3.5, se pueden
utilizar los balances de energia presentados en la aproximacion del reactor en
contra-corriente, eliminando los términos de reaccién quimica. Es decir, man-

teniendo la nomenclatura utilizada en dicho caso para diferenciar la corriente

que circula por la region de enfriamiento del soélido, fG , de aquella que circula

«

por la region de calentamiento, T, , se tiene:

Balance de energia para la fase soélida:

Ronod (TZ—TS)+Emd(TZ—TSJ=o (A3.3.1)

Balance de energia en la fase gaseosa (region de enfriamiento):

G cpo dde = 0, Foa (TZ— Tsj (A3.3.2)

Balance de energia en la fase gaseosa (region de calentamiento):

- dT,
Gc,e de

= +0, Rnod (TZ—TSJ (A3.3.3)
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Explicitando T, de la Ec. (A3.3.1), se tiene:

— -« «—
_ hmod TG+ hmod TG
«

T, = e (A3.3.4)
hmod+ hmod
—a, Romoa (TZ— TS) = &, Rinoa (fG— Tsj —a M( - ;) (A3.3.5)
Rmod + Rmoa

Con la Ec. (A3.3.5) en (A3.3.2) y (A3.3.3), se puede corroborar que si c,; re-

-

sulta constante, la diferencia T,-T, = AT® permanecera constante a lo largo

del regenerador (siendo igual al salto térmico en el reactor).

Manteniendo tal suposicion sobre el calor especifico del gas (la variacion

- <«

. .. Nmod Nimoa .
que ofrece c¢,; es muy baja), la relacion ——_~— vendra dada por

hmod+ hmod

- «

hmod hmod 1 1
hmod+ hmod hmod (

Mooa (T8 +T57)[2)  (A3.3.6)

donde, a fines de simplificar la formulacion, se consider6 un valor constante

para el coeficiente de transferencia de energia (evaluandolo a la temperatura

promedio de la corriente) y tomando h,,, (CFG+ ATRJ ~h,., (Y?Gj .

Incorporando la Ec. (A3.3.6) en la (A3.3.3) e integrando entre ’.I_‘; (0)=T; y

-

T, (L

Reg) =T>" (siendo Lg., la longitud del regenerador):

@, Vi oa (T8 +T87)/2)

Reg

5 ATR (A3.3.7)

Q=G Cpo (T6" - T5 ) =
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en donde G

m,tot

es el caudal masico total de la corriente a tratar, Vg, el volu-

men total del regenerador y Q la energia intercambiada entre las corrientes.
Ademas, se ha considerado G/ Liey =Gt / (VReg /2), para lo cual se tuvo en

cuenta que, en ausencia de la region de limpieza, las secciones de flujo para

ambas corrientes seran iguales entre si (e igual a la mitad de la seccion total).

Finalmente, a partir de la ecuacion de disefio tipica para un intercambiador

de superficie en contra-corriente:

Q=U AAT, (A3.3.8)

siendo U el coeficiente global de transferencia de energia, A el area de inter-

cambioy AT,, €l salto térmico medio logaritmico (igual en este caso a ATF), se
puede encontrar la equivalencia entre el factor UA y las propiedades del rege-

nerador. Es decir, igualando la Ec. (A3.3.8) con la expresion derecha de la

Ec. (A3.3.7):

P (76 +75")/2) a, Vi,
2 2

UA-=

(A3.3.9)

El conjunto de ecuaciones presentado hasta aqui (Ecs. A3.3.4 a A3.3.9)
permite establecer un vinculo con un intercambiador de calor de superficie.
Luego, suponiendo conocido el salto térmico en el reactor, cuando el tiempo de
ciclo es pequeno, permite estimar la temperatura de entrada al reactor si el vo-
lumen de equipo esta definido o, dado un valor de dicha temperatura, estimar

el volumen requerido para alcanzar la misma.
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CAPiTULO 4: IMPLEMENTACION NUMERICA

Definidos los modelos a utilizar para la simulacion de cada sistema, resta
abordar la resolucion de las ecuaciones resultantes a fin de determinar el css.
Aqui se puede reconocer una doble problematica: por un lado, para un dado
ciclo, se debera resolver un conjunto de ecuaciones diferenciales parciales,
mediante un método numérico adecuado. Por el otro, una vez resuelto el ciclo
en cuestion, se debera establecer un algoritmo de busqueda para la determi-

nacion del css.

Otro aspecto relativo a la implementacion del modelo en un simulador, es el
calculo de las velocidades de reaccion efectiva de cada especie, lo que no resul-
ta trivial para un sistema con mas de una reaccién cuyas expresiones

cinéticas se encuentran vinculadas entre si.

Considerando lo expuesto en los parrafos anteriores, en este capitulo se
describe en primer lugar el procedimiento adoptado para la evaluacion de las
velocidades de reaccion (consumo) de cada especie. En segundo lugar, se
aborda la determinacion del caudal de limpieza (ver Capitulo 3), tanto para el
esquema de inversion de flujo rotativo como para el regenerador. Luego, se
presentan las estrategias de calculo utilizadas para las dos tareas descritas
inicialmente. A fin de reconocer la diferente entidad de las mismas, se desig-
nara como “algoritmo interno” a la estrategia adoptada para la simulacion de
un dado ciclo y como “algoritmo externo” a la busqueda del css, esto ultimo
supuesto que se dispone de la informacion referente al comportamiento del
sistema en los ciclos inmediatos anteriores. Adicionalmente, se presenta un
analisis sobre el desempeno de los algoritmos propuestos, particularizado para
el sistema de inversion de flujo (esquema convencional). Por tltimo, se descri-
ben también los lineamientos basicos de la implementacion para la
aproximacion de ese sistema a tiempos de ciclos muy pequenos a través del

reactor en contra-corriente (RCC) presentado en el Capitulo 3.

4.1 Velocidad de reaccion efectiva

Como se vio en el capitulo anterior, el sistema reactivo queda descrito por
tres reacciones de oxidacion con expresiones cinéticas de tipo LHHW, involu-
crando un término de inhibicion comun a todas. En principio, este tipo de

sistema requeriria de la integracion de los balances de conservacion de cada
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componente en la capa cataliticamente activa, en cada posicion a lo largo del

lecho, dados por:

DVC, =r, (4.1a)
D,V°C, =r, (4.1b)
D,V°C, =1, -, (4.1c)

[P

donde C; representa la concentracion del componente “j”, D; el coeficiente de

difusion efectivo asociado a dicho componente y las r, corresponden a las ex-

presiones cinéticas informadas en el Capitulo 3. Los coeficientes de difusion
efectivos de cada componente se calculan con la expresion de Bosanquet,

siendo:

-1
11
D, =‘°’—C( +—j j=1.3 (4.2)

con g. y t. la porosidad y tortuosidad del material catalitico (informadas en

[P

la Tabla 3.1), Dy ; el coeficiente de difusion de Knudsen de la especie “j” y

(P

D_ . el coeficiente de difusiéon molecular de la especie “j” en aire (expresion

m,j

A3.1.6).

Sin embargo, se ha desarrollado una alternativa que permite evitar dicha
integracion, con muy poca pérdida de precision y una clara ganancia en esta-
bilidad y tiempo requerido para el calculo. La misma se basa en explotar la
similitud en las expresiones cinéticas (término de inhibicion comun), combi-
nando los balances de forma tal que cada una de las ecuaciones resultantes
quede expresada bajo una misma forma, lo cual da lugar a la aparicion del ba-
lance de conservacion de un componente “ficticio”. Los detalles para su
implementacion pueden encontrarse en Campesi y col. (2012a), por lo que aqui

solo se daran los lineamientos generales.
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Para el presente caso, luego de combinar adecuadamente los balances da-

dos en (4.1) se tendra:
DV°C; =k,C; /In j=1.3 (4.3)

(P

donde C;. representa la concentracion del componente “j”, en principio modifi-
cado (real o ficticio), D; el coeficiente de difusion efectivo asociado a dicho

componente, k; el coeficiente cinético de la reaccion asociada a dicho compo-

nente e In el término de inhibicibn comun. Para este sistema reactivo, las

[P

concentraciones de los componentes “j” modificados y los parametros k; y D;

quedan definidos en términos de las concentraciones de los componentes y

parametros reales como:

donde B es un coeficiente de combinacion y viene dado por 8 =D,/D, -k, /k, .

Teniendo en cuenta la relacion entre las concentraciones de los componen-

tes modificados y reales, el término de inhibicion se puede escribir como:
. Ky .
In=1+K_C, +?(c3 -G) (4.4)

Luego, la velocidad de consumo efectiva de cada componente modificado,

«\ef -
(Vj ) , se calcula a través de:

() =(5) j=1.3 (4.5)
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S . . .
donde (rj ) es la velocidad de consumo en la superficie externa del catalizador

y nj el factor de efectividad, ambos para los componentes modificados. El fac-

tor de efectividad para cada componente se aproxima utilizando la expresion
correspondiente a una Unica reaccion con cinética lineal. Asi, considerando
que el deposito catalitico se comporta como si se tratase de una placa plana, el

factor de efectividad queda definido en términos del Mdédulo de Thiele para ca-

da componente modificado, ¢; , segun:

n; = tanh(¢; )/0; j=1.3 (4.6)
. 2(rY
(6;) = *(r]*)s ; Insl j=1.3 (4.7)
D;(c;) 2j _ydy;
o In(v;)

donde Y; =C; / (CJ )s . Para calcular el integrando en (4.7), las Y; se relacionan

con las concentraciones de los restantes componentes “I” (con [ # j), a partir

de:
Y, =(v;)" con m =(D/k)/(Dk;) j=1.3 (4.8)

Finalmente, la velocidad de consumo efectiva de cada componente (real), se-

ra:
Vief _ (Vi*)ef; V';f _ (V;)ef; Véef _ l|:(yg)ef _ D3 (V;)efj| (49)

Esta aproximacion ha sido comparada con la resolucion rigurosa de los ba-
lances de conservacion dados por las expresiones (4.1), demostrando ser muy

precisa y encontrando que los mayores errores quedan sujetos al uso de
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la expresion (4.6), mas que en la aproximacion en si misma. Para todas las

simulaciones realizadas en este estudio, se adopté la aproximacion descrita.

4.2 Determinacion de caudales de limpieza

En los sistemas rotativos se debe estimar el caudal utilizado para la etapa
de limpieza (ver Figuras 3.1 y 3.2). Definida la fraccion de la seccion total des-
tinada para ello, dicho caudal debera ser elegido de manera tal que permita
desplazar todo el volumen de gas residual (es decir, la fraccion de volumen que
queda sin tratar), hasta una posicion dada. En el caso del sistema de inversion
de flujo, dicha posicion debera corresponder a la zona en la region catalitica
donde la temperatura resulte suficientemente elevada como para que la reac-
cion se lleve a cabo. Para el sistema regenerador-reactor, se debera desplazar
la totalidad del volumen residual en el regenerador, por lo cual la posicion

axial correspondera a la longitud total.

En primer lugar, resulta inmediato que si el caudal utilizado es muy peque-
no, no se podra desplazar la totalidad del volumen residual. Existe pues un
valor minimo que permitira cumplir el objetivo propuesto y corresponde al va-
lor para el cual el tiempo necesario para desplazar dicho volumen coincide
exactamente con el tiempo de duracion de la etapa. Por lo tanto, el caudal uti-

lizado en la region de limpieza debera ser siempre mayor o igual al minimo.

Por otro lado, el uso de caudales muy elevados para la limpieza del canal no
sera recomendado, debido a que aumentara la pérdida de carga en la etapa y
una vez que el volumen remanente haya sido desplazado, el tiempo restante
solo contribuira al enfriamiento del canal (efecto que debera evitarse). En adi-
cion, si para el sistema de inversion de flujo el caudal utilizado para la
limpieza fuese tal que la velocidad masica en esta etapa resultase significati-
vamente mayor a la velocidad masica en la etapa de reaccion, se desplazaria el
volumen remanente pero podria no tener el tiempo de residencia necesario pa-
ra reaccionar, por lo cual no se lograria cumplir el objetivo de mitigar dicha
emision.

Teniendo esto presente y suponiendo que se ha fijado la fraccion utilizada
para la limpieza, se puede estimar el caudal masico minimo necesario, asu-

miendo que la temperatura del gas no varia en dicha etapa (esta suposicion
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solo se utiliza en esta estimacion y luego se libera). Luego, para el regenerador

se tendra:
1S g, ,
_ J L ~tot,Reg “L,I
G pumin = =20 [ po (T (e, 7)) d2 (4.10)
EL 0
donde G, , .. representa el caudal masico minimo, S, ., la seccion transver-

sal total del regenerador y f, la fraccion de la seccion del equipo destinada

para la limpieza respecto de la total, mientras que L, corresponde a la longi-

g

tud total del regenerador.

Por otro lado, para el sistema de inversion de flujo rotativo, identificando la

zona donde la reaccion es efectivamente llevada a cabo como aquel punto del
sistema, z*, donde la conversion total de VOCs evaluada al tiempo t, ha al-

canzado el 99%, se tendra:
3 3 o
Zyj,G(tR 7Z#):O-Olzy]‘,c (4.11)
Jj=1 j=1

Si no existe un valor z* donde se verifique (4.11) se adopta directamente la
longitud total del equipo, es decir z" = L., (esto solo ocurrira cuando el nivel
térmico en el lecho no resulte suficientemente elevado para que la reaccion
proceda a una velocidad adecuada; sin embargo, no se abandona el calculo
para facilitar la implementaciéon en el simulador). Luego, para el sistema de in-

version de flujo:

Sw/2] 1 i
G, i :—fL 2 €r1 IPG (TG (tEC’Z))dZ+8L,CJ.pG (TG (tEC’Z))dZ (4.12)

m,L,min t
EL 0 L
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donde L, es la longitud de la region inerte y S,, la seccion transversal total

del equipo.

Finalmente, para la implementacion en el simulador, en ambos casos se
modificé el valor minimo del caudal de limpieza estableciendo un coeficiente
de seguridad C=1.1, que resulté adecuado para todas las condiciones estu-

diadas. Es decir:

G,.=CG (4.13)

m,L,min

4.3 Algoritmo interno

Como se vio en el Capitulo 3, el modelo seleccionado para la simulacion de
los sistemas de inversion de flujo y para el regenerador, queda formado por un

conjunto de ecuaciones diferenciales parciales y algebraicas.

Considerando que los algoritmos existentes para la integracion de ecuacio-
nes diferenciales ordinarias y algebraicas (DAEs, de sus siglas en inglés) se
encuentran bien desarrollados, se optd por dividir la longitud total del equipo
en un numero N de intervalos y aproximar las derivadas espaciales presentes
en las ecuaciones de balances a través de un esquema de diferencias finitas
atrasadas de orden “n” (DFA.). Con ello, la derivada de una variable “x” cual-
quiera respecto de la posicion axial z, evaluada para un tiempo ty en la

posicion z, , se puede representar mediante:

ox 1 &
— | =— ) b _x_ 4.14
[az jk Az qzo Ak ( )
. 0x 0x .
siendo P = 6—(t, zk) , Az el intervalo tomado (Az = (zk -z, )/n , constante
z). 0z

en este caso), b, los coeficientes de combinacion y Xy g = x(t, zqu). Los coefi-

cientes de combinacion para una malla uniforme y distintos 6rdenes se dan en
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la Tabla 4.1. Los aspectos basicos de este tipo de métodos pueden encontrarse

en Burden y Faires (2011).

La ventaja de este método es que permite reducir el sistema de ecuaciones
diferenciales parciales a diferenciales ordinarias. Mas atn, como en el modelo
utilizado no se consideran en forma explicita términos de dispersion, la utili-
zacion de este método permite “avanzar” en la coordenada axial punto a
punto, integrando en el tiempo las ecuaciones resultantes localmente, comen-
zando por el primer punto del sistema, donde la alimentacion (variables de la
fase gaseosa) esta completamente definida. Esto resulta muy ventajoso, espe-
cialmente para los sistemas de inversion de flujo, en el cual el numero de
variables y la complejidad de las ecuaciones a resolver son muy elevados en la
region cataliticamente activa (habra 8 variables por punto: dos temperaturas y

6 fracciones molares).

Tabla 4.1: coeficientes de combinacion para el método de DFA.

Orden b, b, b, b, b, b,
1 -1 1
2 - - --- 1/2 -2 3/2
3 - --- -1/3 3/2 -3 11/6
4 --- 1/4 -4/3 3 -4 25/12
5 -12/60 5/4 -10/3 5 -5 137/60

No obstante, el método elegido requiere aun de consideraciones adicionales
para poder aplicarlo en forma exitosa. De acuerdo con la expresion (4.14), para

estimar la derivada espacial de una variable x cualquiera en el punto z, y un

tiempo t, se debera conocer el valor de dicha variable para el mismo tiempo en
las “n” posiciones anteriores. Esto genera dos problemas desde el punto de vis-
ta de la implementacion. El primero es que la informacion temporal de las
variables en los puntos anteriores, luego de haber integrado las ecuaciones co-
rrespondientes, sera discreta y no continua. La forma usual de sortear este
inconveniente, y adoptada en los simuladores desarrollados, consiste en reali-

zar una interpolacion (cuibica) a partir de la informacion discreta.
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El segundo problema es como se resuelve la ausencia de informacién en el
extremo menor del intervalo para los “n-1” primeros puntos cuando el orden es
mayor a 1 (se exceptua al primer punto, debido a que las condiciones de ali-
mentacion o de continuidad en las variables de la fase gaseosa exime del uso
de los balances en la misma para dicho punto). Existen dos formas basicas de
sortear este inconveniente; una opcion es sencillamente reducir el orden del
esquema DFA en los primeros puntos, avanzando en la malla (y aumentando
el orden simultaneamente) hasta alcanzar una posiciéon donde se posea la in-
formacion necesaria en su totalidad. La otra opcién es similar a la anterior,
pero incorpora puntos intermedios a fin de compensar la pérdida de precision
que implica bajar el orden. Esta tltima alternativa fue implementada en el si-
mulador desarrollado. En la Figura 4.1 se muestra una representacion

esquematica de esta opcion, supuesto se utilice un esquema de tercer orden.

DFA,
- Al
k=0 k=1 k=2 k=3 k=4
® * » °
k=0 k=1 k=2
%/_J
DFA,
.
DFA,

.
DFA,

Figura 4.1: representacion esquematica de la incorporacién de
puntos adicionales en los primeros puntos para un esquema

DFA,.

El método aqui descrito se implementé en los simuladores desarrollados,
utilizando una malla uniforme. En adicion, para los sistemas de inversion de
flujo se mantuvo una longitud de intervalo entre la region inerte y catalitica,
en principio equivalente?, tratando el limite inferior de las fronteras iner-
te-catalizador y catalizador-inerte, de la misma manera que la descrita en el
parrafo anterior. Finalmente, se trabajo en general con el esquema DFA;, pese

a que en los simuladores desarrollados se puede seleccionar hasta un orden 5.

2 El procedimiento en este caso fue calcular el nimero de intervalos en la region inerte y cata-
litica, exigiendo que los intervalos en cada region fuesen iguales y que la cantidad de intervalos
totales resultantes se mantenga en el valor seleccionado. Luego, como dificilmente el nimero de
intervalos en cada region calculados de esa manera seran numeros enteros, se redondean los
valores obtenidos y se recalculan los intervalos de cada region.
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Esto se decidi6 en base a los resultados sobre la relacion entre la precision ob-

tenida y el tiempo de calculo requerido, como se analizara en la Seccion 4.3.1.

Para la integracion temporal de las ecuaciones diferenciales ordinarias re-
sultantes, se utilizo la subrutina “odel15s” de MATLAB, la cual se basa en un
meétodo llamado genéricamente férmulas de diferenciacion numérica (NDF’s de
sus siglas en inglés) y que esta recomendada para sistemas de DAEs de tipo

“rigidos” (Shampine y col., 1999; Shampine y Reichelt, 1997).

Por ultimo, se debe tener presente que en el caso del sistema regenera-
dor-reactor, el reactor se considera en estado estacionario. Luego, las
ecuaciones de balances correspondientes forman directamente un conjunto de
DAEs (Ecs. 3.25 a 3.28). Como tal, las mismas también se resuelven con la

subrutina “ode15s” de MATLAB para su simulacion.

4.3.1 Desemperno del algoritmo interno

Considerando que los sistemas de inversion de flujo son, en cuanto a su re-
solucion, mas complejos que el sistema regenerador-reactor, el algoritmo
utilizado para la aproximacion de las derivadas espaciales solo se estudié en

profundidad para el esquema de inversion de flujo convencional. Todos los pa-

rametros relativos a la simulacion se dan en la Tabla 4.2, donde L, es la

longitud total del equipo, D,, su diametro, f; la proporcion entre la longitud

de las regiones inertes frente a la longitud total (abreviadamente “fraccion de
inerte”), AT,, es el maximo salto térmico adiabatico (se mantiene la proporcion
de acetato de etilo y etanol informada en el Capitulo 2), N, el numero de cel-
das (canales) por unidad de superficie transversal y 5, el espesor total de

tabique.

Tabla 4.2: parametros utilizados para el estudio de los algoritmos.

Leq D eq f I tciclo ATad NC 6'1‘
[m] [m] [%] [s] [°C] [m?] [m]
0.815 2.5 50 120 40 3.110° 3.17510*
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Para llevar a cabo el estudio del algoritmo, se evalu6 la prediccion de la

temperatura maxima (temporal y espacial) en el sélido en todo el lecho, T, ...,

y de la emision promedio de VOCs, <yVOCs> , Ecs. 3.20a y 3.20b, en el css (ver

Seccion 4.4 para la discusion sobre su determinacion y las condiciones inicia-
les en el primer ciclo), utilizando diferentes nimeros de intervalos totales, N, y
ordenes del método DFA, registrando en cada caso el tiempo de calculo reque-

rido, t

calc

. Las respuestas de estos tres parametros con el niumero de intervalos
considerados se presentan en la Figura 4.2.

En primer lugar, la aproximacion de orden 1 (DFA,), presenta una respues-
ta de tipo asintética con convergencia muy lenta, tanto en 7T, 6, como en
<yVOCS> (Figuras 4.2a y 4.2b). Esto se puede explicar si se tiene presente que

dicha aproximacién sera esencialmente equivalente a considerar que la fase
gaseosa se comporta en cada intervalo como una serie de tanques en serie con

mezcla perfecta en cada uno de ellos.

10"
! (=)
3 10@:‘%;-*#%——3
TS,maX 300’3 tmlc
[°C] ' [h]
2‘30'5 10°
280/
10° 10° 10° 10°
N N
#DFA,  —DFA, --DFA, % DFA, DFA,

Figura 4.2: variables en el css y tiempo de calculo requerido para diferentes 6rdenes y numero

de intervalos.

Por otro lado, el aumento en el orden de la aproximacién permite disminuir
rapidamente el requerimiento en la cantidad de intervalos, con un costo adi-
cional en el tiempo de calculo muy pequeno (Figura 4.2c), aunque como es
habitual en los métodos numéricos de esta indole, el mayor beneficio se obtie-

ne para bajos ordenes (i.e., el cambio es mucho mas significativo al pasar del
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esquema DFA; al DFA; que en el resto). Esto ultimo justifica la eleccion del es-

quema DFA, para el simulador, como fuera anticipado.

A los fines de seleccionar un rango en la cantidad de intervalos a utilizar, se
considero como solucion “exacta” a los datos obtenidos con el esquema DFAs y
500 intervalos. Luego, llamando Tg’.. € (Yyoe,) @ la prediccion en la tempera-

tura maxima y la cantidad de VOCs emitida para las condiciones

mencionadas, respectivamente, se definieron los errores relativos como:

T -1

E, = W (4.15)
S,max
E, = {Yocs) ;f<yV00s> (4.16)
yVOCs

donde, y;Z .. es el valor de referencia para la fraccion molar total de VOCs en

el efluente, equivalente a 1 ppm (valor que, como se vera en el Capitulo 7, se

adopto como parte de los criterios de diseno). Cabe aclarar que para relativizar
el error en la prediccion de <yvoc5> , se consider6 dicha referencia y no (y,oe,)

debido a que este ultimo podria resultar muy pequefio y por lo tanto magnifi-

car el valor de E, sin que esto fuese representativo.

Finalmente, con las definiciones (4.15) y (4.16), se graficaron las curvas pa-

ramétricas t

calc

(N) frente a E, (N) y E, (N), mostradas en las Figuras 4.3a y
4.3b. Considerando las Figuras 4.2 y 4.3 en conjunto, si se exige que

max(|ET

; Ey|) <2%, se puede concluir que sera suficiente el uso de aproxi-
madamente 100 intervalos para el esquema DFA,. No obstante, se debe
reconocer que este resultado, si bien es representativo, puede depender de las
condiciones operativas y configuracion que se pretendan simular3. Previendo

esto ultimo, se utilizaron para todas las simulaciones 150 intervalos totales.

3 Por ejemplo, si el reactor tuviera una longitud mayor, seria esperable que la reaccién proce-
da en una pequena porcion del mismo, pudiendo esto aumentar el error para una cantidad fija
de intervalos.
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10+ ‘ ' ‘ i 104
(&) (b)
8- 81
1c‘alc 6 L lcalc 6
[b] [b]
4 H
- "‘/;‘
‘ . oL ) .
-4 -3 -2 -1 1 -4 -2 0 2 4 6 8
B, (%) B, (%)
= DFAI . l_)l-“i’\2 - Dl—"!\s D [“A4 D FAS

Figura 4.3: tiempo de calculo requerido frente a los errores en las predicciones de las variables

en el css para diferentes 6rdenes del esquema DFA.

4.4 Algoritmo externo

Previo a desarrollar la estrategia adoptada para la busqueda del css, es me-
nester aclarar que, si bien la misma no cambia de un sistema a otro, en el
caso del sistema regenerador-reactor se debe definir un aspecto adicional.
Como la simulacion del regenerador depende de la cantidad convertida en el
reactort, es necesario conocer dicha informacion. La opcion adoptada en el
presente estudio fue resolver el regenerador hasta la etapa de limpieza inclusi-
ve, con lo cual se tienen las condiciones de alimentacion al reactor y se puede
resolver este tltimo. Luego, con las condiciones de salida del reactor, se puede
completar el ciclo del regenerador. De esta manera, se incorpora la resolucion
del reactor en cada ciclo simulado del regenerador, aunque debe recordarse
que esto no representa la evolucion dinamica real del sistema, tal como fuera

discutido en el Capitulo 3.

Habiendo aclarado esta diferencia y establecido un algoritmo que permite la
resolucion de las ecuaciones de balances en cada ciclo/semiciclo, podemos
concentrarnos entonces en la estrategia para la busqueda del css. La alterna-

tiva basica es lo que se podria definir como una busqueda directa y

4 Supuesta una temperatura de entrada al reactor, la cantidad de VOCs que hayan reacciona-
do determinaran las condiciones de salida del mismo y por ende, de entrada a la zona de

calentamiento del regenerador.
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corresponde al uso, sin ninguna modificacion, de las condiciones iniciales
mencionadas en el Capitulo 3, partiendo desde una condicion en la cual todo
el lecho se encuentre a la temperatura 7% (y siendo 72" = T¢%) y el contenido

ini

de VOCs en la fase gaseosa sea uniforme e igual a un valor yj;.

Para definir dichos valores iniciales, debe tenerse presente que el nivel de
temperatura en el lecho debe asegurar que la reaccion pueda efectivamente
desarrollarse durante los primeros ciclos, de forma tal que el sistema no evo-
lucione hacia un estado apagado. Por esta razon y recordando que el
catalizador considerado presenta una buena actividad a temperaturas por en-

cima de los 200 °C, se establecio 7¢% = 300 °C para todos los casos. Por otro

lado, si se considera el inicio de la busqueda del css visualizando como podria
llevarse a cabo el arranque de los equipos, pareciera ser logico que los valores

ini

de y;; fuesen todos nulos. No obstante, en algunas situaciones esto perjudi-

caba la convergencia del sistema en el primer ciclo, por lo que se adoptdé como

ini

condicion para las fracciones molares y;; = y?’G / 1000, permitiendo esto tltimo

eliminar dicho inconveniente.

Definidos los valores iniciales para la simulacion del primer ciclo, se puede
visualizar la busqueda directa a través de la resolucion de cada ciclo como un
proceso iterativo sobre los perfiles iniciales del mismo. Esto es, suponiendo
que se tiene un vector X (la variables vectoriales y matriciales se indicaran en
“negrita” y “negrita y subrayadas”, respectivamente) que define los perfiles ini-
ciales (de todas las variables) para un dado ciclo y que se conoce la funcion
g(X) que devuelve los perfiles finales al cabo de ese ciclo (la simulacion del ci-

clo en cuestion), ambos con N, elementos’, la busqueda del css quedaria

definida por la busqueda de la raiz de la funcion G(X) , definida como

G(X)=g(X)-X (4.17)

5 El numero de elementos del vector X dependera de la cantidad de intervalos considerados y,
en el caso de los sistemas de inversién de flujo, de la proporcion de inerte. Asi por ejemplo, para
cualquiera de los esquemas de inversion de flujo, suponiendo que se tomaron N intervalos y que

todo el lecho es cataliticamente activo, el nimero de elementos N, seraiguala 8N +4 .
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Luego, la busqueda directa se puede escribir como X7 = g(X(p )) , donde

“p” indica el numero de iteracion en cuestion (equivalente a un ciclo para este
caso). Un método de este tipo corresponde a los llamados “métodos sin memo-

ria”, pues solo trabajan con la informacion de la iteracion inmediata anterior

P Resulta natural entonces preguntarse

para determinar el nuevo vector X!
si es posible acelerar el proceso de busqueda reteniendo informacion de itera-
ciones anteriores (por ejemplo, en forma similar al uso del método de Aitken
en el algoritmo de punto fijo para una tnica variable, conocido como algoritmo
de Steffesen —Burden y Faires, 2011-). Una alternativa para esto viene dada
por la generalizacion del método llamado “mezclado o combinacion de Ander-
son” descrito por Eyert (1996) y llamada por el autor como “Extended
Anderson Mixing”, que, como se demuestra alli, resulta equivalente a la forma

generalizada del segundo método de Broyden.

El algoritmo de Anderson parte de una forma un poco mas general para la

busqueda directa, que se puede escribir como:

x(P) _ x(P) 4 5P G(X(p)) (4.18)

donde &'? es un “parametro de mezcla” asociado a la iteracién p-ésima. Logi-

camente, si se toma o” = 1 se obtiene el esquema de la busqueda directa

mencionado previamente.

Definida la expresion (4.18), la propuesta del algoritmo es modificar la mis-
ma a partir de una combinacion lineal de la informacién procedente de las “M”

iteraciones anteriores mediante:

x(P) — x(?) 4 PG (X(p)) _ [g_,_ G(p)A_G':| Yy (4.19)

en donde cada columna “m” de las matrices AX y AG de N,xM estan defini-

das como:
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AX =X _ xg(p-Miml) m=1.M (4.20)

AG = G(X(p’M“")) - G(x(P*M*'"*”) m=1..M (4.21)

y el vector v(p ) se obtiene de la resolucién del sistema de ecuaciones lineales

de MxM dado por:

AyY = [&T G(x“’) ﬂ (4.22)

Teniendo en cuenta que 9, , representa la funcion delta de Kronecker, cada

hm

elemento de la matriz A se puede escribir como:
A, =(1+3,,u7)[ AG; AG,, ] (4.23)

en cuya definicion se incluye el factor w? para prevenir el caso en que el de-

terminante de la matriz AG' AG fuese cero.

Las Ecs. (4.19) a (4.23) definen el procedimiento para obtener el nuevo vec-
tor de condiciones iniciales para simular un nuevo ciclo, supuesto se hubieran
definido los valores de &'?, w? y la cantidad de iteraciones previas, M, a ser

(p)

tenidas en cuenta. Eyert (1996), sugiere el uso de ¢” =6 =1/2 (independiente

de la iteracion), w7 =10*y M =4 o M = 5. A pesar del valor sugerido para
o?), dicho parametro se adopté como 1, debido a que esto es lo que surge de

forma natural en el sistema (verificandose que para este caso resulta mas efi-

ciente), mientras que se mantuvo el valor de w; sugerido por el autor. En

cuanto al parametro M, se estudié su impacto en el numero de iteraciones y
tiempo de calculo requeridos, verificandose que los valores sugeridos represen-

tan la situacion mas conveniente, como se vera en la Seccion 4.4.2.
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4.4.1 Criterios de corte

Otro aspecto importante en la implementacion de los modelos presentados
en el Capitulo 3 y de los algoritmos descritos en el presente, son los criterios
de corte a utilizar, es decir, ¢cuando puede concluirse que el estado del siste-
ma corresponde efectivamente al css? Logicamente, como sucede con todo
proceso que alcanza un estado dado en forma asintotica, se debe definir una
tolerancia para poder responder a la pregunta planteada. Es decir, el css se

determina a menos de esa tolerancia.

Recordando que la temperatura del so6lido domina el comportamiento del
sistema, se establecio el control con dos condiciones simultaneas entre itera-
ciones sucesivas: la variacion en los perfiles de la temperatura del sélido y la
variacion sobre la prediccion de la cantidad de VOCs emitidos. Luego, defi-

niendo la tolerancia relativa como “rtol” (igual para todas las variables), las

[1

absolutas como “atol.” (para la temperatura) y “atol,” (para la emision de

VOCs) y llamando a los componentes en el vector X asociados a la temperatu-

ra de la fase so6lida como X, , dicho control se establecio como:

ngf"*” —x<;’>H2 < max{ (N +1)" atol, ; rtol “X@HZ } (4.24a)
3

‘<yvocS>(p+l) _<yVOCS >(p) < max{ atozy ; rtol Zly?,c } (4.24Db)
&

en donde | |, representa la norma euclidea o norma 2. Los valores adoptados
para rtol, atol, y atol, fueron 3 10°, 2 10° K y 5 10, respectivamente. Cabe

aclarar que con el valor de atoly indicado, la restriccion (4.24b) queda en

realidad controlada enteramente por el mismo. Esta situacion se mantuvo de-
bido a que valores menores carecen de sentido practico y podrian generar un
conflicto con los valores adoptados para el resolvedor “odel5s” con el que se

resuelven las ecuaciones diferenciales ordinarias en cada punto.
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4.4.2 Desemperno del algoritmo externo

Para analizar el desempeno del algoritmo utilizado para la busqueda del
css, se optdé nuevamente por el esquema de inversion de flujo convencional,
debido a su mayor complejidad, como fuera ya senalado. En todos los casos,

los parametros utilizados en la simulacion son los dados en la Tabla 4.2.

En la Figura 4.4 se muestran los resultados en la prediccion de la tempera-
tura maxima en el lecho y de la cantidad de VOCs emitida, en funcion del
numero de iteraciones necesarias para satisfacer las condiciones (4.24), en

donde se ha considerado que M = O corresponde a la busqueda directa.

380
TS,mwc 360 L <yVOCs>
[°Cl [ppm]
340 [ 0
320 . [
h— ¥ 3! .
] 20 40 60 0] 20 40 60
[teraciones Iteraciones

||-%-M=0 (t = 216 min)
- M=1(
[ale]
S-M=2 (tC =61 min)
A M=3(t =60 min)
(t = 60 min)
—+M=5 (tc = 55 min)

1071 ‘ , ‘ ‘ s M=61

tote™ = 48 min)
0] 10 20 30 40 30 60
Iteraciones

—64 min)
p+1)_s (D) 10

13X Py
(K]

Figura 4.4: respuesta durante la prediccion del css para distintos valores del parametro M.

Se puede observar que la convergencia al css resulta muy lenta para M = 0,
principalmente debido al incumplimiento de (4.24a). Si bien esto podria indu-
cir a pensar que dicha condicion es muy restrictiva, se han encontrado casos
en los cuales el css del sistema corresponde a un estado “apagado”, pero como
consecuencia de la cercania al limite entre el estado apagado y el encendido, la
temperatura maxima en el lecho varia muy lentamente durante un numero
elevado de iteraciones (ciclos en este caso), hasta un ciclo en que el nivel tér-

mico del lecho comienza a disminuir en forma mas drastica.

Por otro lado, la retencion de al menos un dato adicional en las iteraciones

efectuadas (es decir, M >1) resulta claramente beneficioso. De hecho, para
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M = 5 se llega a disminuir el nimero de iteraciones requeridas en 5 veces (de
61 a 12) y el tiempo de calculo en 4 veces. En base a los resultados obtenidos
y siguiendo las sugerencias dadas por Eyert (1996), se adopt6é para todas las

simulaciones y para los tres esquemas a estudiar, M = 5.

Por ultimo, cabe resaltar que la “funcion” de residuos G(X) con la que se

computan los nuevos valores para los perfiles iniciales en cada iteracion co-
rresponde directamente a la diferencia entre los perfiles iniciales y finales en la
iteracion, por lo cual es esperable que si el css correspondiente resultase apa-
gado, se produzca una gran variacion en los perfiles en alguna iteracion y, por
ende, los residuos aumenten. En esa circunstancia, el intento de acelerar la
convergencia a través del algoritmo descrito en esta seccion podria llevar a
comportamientos oscilatorios y, contrario al objetivo propuesto, ralentizar la
convergencia. Por esta razon, previo a la estimacion de los nuevos perfiles ini-

ciales, es conveniente verificar que la norma de los M vectores almacenados
de G(X) sean decrecientes y solo aplicar la aceleracion en ese caso. Si no se

verifica lo anterior, la aceleracion se omite y se procede con la busqueda direc-

ta (expresion 4.18), al menos hasta disponer de M valores consecutivos de

G(X) cuyas normas sean decrecientes.

4.5 Algoritmo para el reactor en contra-corriente

En el Capitulo 3 se describio6 el reactor en contra-corriente (RCC) como mo-
delo correspondiente a la aproximacién para altas frecuencias de ciclo, a
través de las Ecs. (3.32) a (3.38). Dicho conjunto representa un sistema de
ecuaciones diferenciales y algebraicas ordinarias, pero de “condiciones de bor-

de” en lugar de iniciales.

Las alternativas basicas para resolver este tipo de problemas son dos. Por
un lado, se pueden suponer los valores no conocidos en un extremo, utilizar
un resolvedor convencional (“odelSs” por ejemplo) y al finalizar la resolucion
verificar la igualdad en el otro extremo (método de shooting). La segunda alter-
nativa consiste en discretizar la variable axial z para aproximar simultanea-
mente las derivadas en un conjunto de nodos, lo cual permite reducir el

sistema de DAEs a solo un sistema de ecuaciones algebraicas.
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De estos métodos, el primero fue probado de dos maneras. En la primera,
se suponia un valor para la temperatura y fracciones molares en la fase gaseo-
sa a la salida y se verificaba la igualdad de estas variables en la posicion
central del canal, con lo cual se corregian los valores propuestos. En la segun-
da, se suponian los valores de esas variables en el centro del canal y se
verificaban los valores a la entrada. Ninguna de estas opciones fue adecuada,
mostrando grandes problemas de estabilidad, siendo muy dificil la convergen-

cia, a menos que se partiera de valores supuestos muy cercanos a la solucion.

Como consecuencia de lo anterior, el método de shooting fue desechado y se
trabajo aproximando las derivadas mediante un esquema diferencias finitas
centradas (un punto hacia cada lado). En todos los casos, se tomaron 100 in-
tervalos, considerando los resultados alcanzados para el sistema de inversion

de flujo presentado en la Seccion 4.3.1.

De esta manera, se obtiene un sistema de ecuaciones algebraicas, que pue-
de ser resuelto con un resolvedor convencional que permita manejar un
sistema multidimensional. En este caso, se trabajo con la funcion “fsolve” de
MATLAB, que utiliza el algoritmo de la “region de confianza” (o trust region-
dogleg). Este esquema resulté ser muy eficiente y practicamente no se encon-
traron problemas de convergencia. Adicionalmente, a diferencia de los
sistemas de inversion de flujo que requieren un tiempo de calculo elevado
(normalmente mayor a 30 minutos), para este modelo se requiere apenas unos

cuantos segundos.

4.6 Conclusiones y comentarios finales

En este capitulo se presentaron los algoritmos utilizados para la simulacion
de cada sistema, tanto para la resolucion de un ciclo/iteracion dado (algoritmo

interno) como para la busqueda del css (algoritmo externo).

Se corrobord que el esquema de diferencias finitas atrasadas (DFA), particu-
larmente el de orden 2, resulta muy eficiente para la simulacion del sistema de
inversion de flujo. En el caso del esquema de orden 1, se comenté su similitud
con la aproximacion al comportamiento de la fase gaseosa en cada intervalo
como una serie de tanques agitados con mezcla perfecta. Como se verifico a

través del estudio realizado, esto genera que la cantidad de intervalos necesa-
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rios para que la soluciéon se pueda considerar independiente del nimero de in-
tervalos resulte muy elevado (>1000). Por otro lado, esquemas de orden mayor
a 2 no aportan ventajas significativas respecto del DFA,. Por estas razones, en

todos los simuladores desarrollados se utilizé este altimo.

En cuanto a la determinacion del estado estacionario ciclico, css, se imple-
menté un método para acelerar la convergencia durante su determinacion,
pudiendo corroborar que el mismo es sumamente eficiente para valores del
parametro M de 4 o 5, tal como recomienda Eyert (1996). Esto permitio una
reduccion en el tiempo de calculo requerido a % del valor correspondiente a la

simulacion sin tener en cuenta iteraciones previas.

Para finalizar, se dieron los lineamientos principales para la simulacion del
RCC, basada enteramente en el método presentado para el sistema de inver-
sién de flujo, indicando los problemas que surgen si se pretende utilizar un
esquema tipo shooting. El método finalmente utilizado, aproximando las deri-
vadas mediante un esquema diferencias finitas centradas, resulté sumamente

eficiente, alcanzandose la solucion en unos pocos segundos.
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CAPiITULO 5: ANALISIS DE LOS SISTEMAS DE INVERSION DE FLUJO

En este capitulo se presenta un analisis de la respuesta de los sistemas de
inversion de flujo frente a variaciones en los parametros operativos y de disefio
mas relevantes, entendiendo que para lograr un diseno satisfactorio del mismo

resulta imprescindible conocer previamente su comportamiento.

Particularmente, se consideraron las siguientes variables:

* tiempo de duracién del ciclo,

* volumen total de equipo para una seccion transversal dada (traducido en

la longitud total),
% proporcion de la region inerte,

* contenido total de VOCs en la corriente a tratar (traducida en el maximo

salto térmico de la misma),

% caida en la actividad del catalizador.

Se excluye, por ejemplo, la velocidad masica, la cual se fijo para obtener

una adecuada pérdida de carga, < 0.1 bar para todos los casos, aspecto que

sera abordado con mayor detalle en el Capitulo 7. Para un caudal masico total

dado, esto define inmediatamente el diametro del equipo.

La condicion base para realizar el analisis se muestra en la Tabla 5.1, don-

de L., es lalongitud total del equipo, D,, su diametro, f, la proporcion entre

q
la longitud de las regiones inertes frente a la longitud total (abreviadamente

fraccién de inerte), t

.o €l tiempo de duracion del ciclo, AT,, el maximo salto
térmico adiabatico (se mantiene la proporciéon de acetato de etilo y etanol in-

formada en el Capitulo 2), N,

- €l numero de celdas (canales) por unidad de

superficie transversal y &, el espesor total de tabique. La fraccion de inerte,
f;» se ha elegido como un parametro para todos los casos, considerando que

la misma esta distribuida en partes iguales en los extremos del equipo. Como
se vera a lo largo de este capitulo, esta eleccion se debe a que la fraccion de
inerte en el lecho condiciona en gran medida el tipo de comportamiento obser-

vado al modificar el resto de las variables.

Cabe aclarar que el analisis se hace casi exclusivamente para el esquema

de inversion de flujo convencional. No obstante, se presentan algunos resulta-
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dos para el esquema rotativo frente a la variacion del tiempo de cicloé. Como
se vera en la Seccién 5.1, la similitud de los resultados obtenidos permite con-

ducir el resto del analisis considerando Unicamente el esquema convencional.

Tabla 5.1: parametros utilizados para el estudio de los sistemas de inversién de flujo.

Leq De‘l f I tciclo ATad NC 67‘
[m] [m] [%] [s] [°Cl [m-?] [m]
0.815 2.5 [0;25;50;75] 120 40 3.1 10° 3.175 10

En todos los casos, la respuesta del sistema se da en términos de la tempe-

ratura maxima del so6lido en todo el lecho (maximo en posicion y tiempo),

T,

s.max» ¥ d€ la emision total de VOCs promedio en el ciclo, <yVOCS> , entendiendo

que estas son las dos variables mas relevantes en el sistema.

Cabe recordar que en el presente estudio no se hara, en términos generales,
referencia a la conversion promedio de VOCs, pese a ser algo frecuente en la
bibliografia especifica. En su lugar, se retendra el concepto de emision total de
VOCs promediada en el ciclo, que es la condicién establecida como criterio de
“limite de descarga”, resultando por lo tanto mas adecuado. Para ejemplificar
la relacion entre ambas magnitudes, se puede senalar que el limite establecido
en el Capitulo 2 (9 ppm) corresponderia a una conversion de VOCs cercana al

99% para el caso base considerado en este capitulo.

5.1 Consideraciones generales. Analisis preliminar me-

diante el reactor en contra-corriente

El reactor en contra-corriente (RCC) presentado en el Capitulo 3, permite
predecir la forma de los perfiles de temperatura y fraccion molar para la ope-

racion del sistema de inversion de flujo a muy bajos tiempos de ciclo,

6 El analisis del impacto que posee la fraccion de la seccion total destinada a la limpieza, f,,

para el esquema de inversion de flujo rotativo, se reserva para el Capitulo 7 donde se aborda el
disefio de los esquemas de inversion de flujo. Este se debe a que es esperable una mayor in-

fluencia de f, sobre la pérdida de carga total (la alimentacion a la region de limpieza

corresponde a la salida de la etapa de reaccién —ver Figura 3.1-) y, por lo tanto, es recomenda-
ble incluir este factor en el analisis.
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incorporando todas las particularidades del intercambio de calor regenerativo
con simultanea reaccion quimica. Por esta razon, se comenzara discutiendo el
comportamiento de este sistema para los parametros dados en la Tabla 5.1

(excepto el tiempo de ciclo, que carece de significado en este modelo).

En la Figura 5.1 se condensan los perfiles de temperatura en ambas fases y
de fraccion molar en la fase gaseosa, para cada uno de los valores de f,. Cabe
aclarar que se han graficado Ginicamente los perfiles de la region superior, de
acuerdo con la Figura 3.4, para facilitar luego su comparacion con los perfiles

en el sistema de inversion.

T
[°C]
7
[°C]
n
[°C]
7
[°C]
f,= 75%
0.4 0.6
z [m]
H Ve SV Ui

Figura 5.1: efecto de la fracciéon de inerte en el lecho segtiin el RCC. Las lineas de trazos vertica-
les indican los limites inerte-catalizador. (Los simbolos en cada curva se agregaron para facilitar
la lectura, sin indicar necesariamente todos los puntos calculados. Este criterio sera utilizado

en diversas figuras en los capitulos posteriores).

En primer lugar, se puede observar que para f, = O existe una porcion del
lecho que es utilizada exclusivamente para el intercambio de energia, debido a

que la temperatura resulta significativamente inferior a la de ignicién, T,
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(siendo esta ultima cercana a los 200 °C, para todos los componentes). Esta
region, en donde la corriente gaseosa eleva su temperatura sin reaccionar, la
identificaremos como “region de precalentamiento”. Luego, resulta inmediato
que si el material catalitico de dicha region se reemplaza por material inerte,
con las mismas o muy similares caracteristicas, no se deberia observar ningin
efecto significativo en el comportamiento del sistema. Esto se ve reflejado en

los perfiles de temperatura y fraccion molar en la configuracion con f, = 25%,
donde no hay cambios apreciables respecto del caso con f, = 0. De hecho, en

todos los casos analizados en las secciones siguientes, las curvas de tempera-
tura maxima y emision de VOCs resultaron practicamente idénticas (quedan
superpuestas entre si); por esta razon, solo se mostrara en los analisis de cada

caso la curva para f, =25%.

En segundo lugar, para los casos con f, =0y f, = 25%, se observa la

formacion de una amplia “meseta” en los perfiles de temperatura en la region
central del reactor. Adicionalmente, se puede ver que la formacion y acumula-
cion de acetaldehido en estos casos es apreciable, aspecto no menor si se
considera que el mismo participa del término de inhibicion en las expresiones
cinéticas. Esta acumulacion se debe a que el etanol posee una menor tempe-
ratura de ignicion que el acetaldehido, por lo que el primero comienza a
reaccionar cuando el nivel térmico del lecho es aun bajo para que el acetal-
dehido se consuma. Esta situacion no se verifica cuando la temperatura en la
region catalitica es mas elevada como consecuencia de la mayor proporcion de

region inerte.

La formacion de la meseta en la region central se puede explicar si se con-
sidera la representacion del RCC mostrada en la Figura 3.4. La misma se
repite aqui en la Figura 5.2, pero se han adicionado dos lineas verticales, indi-
cando una posicion hipotética para la cual ya se podria haber liberado toda la
energia. Si se recuerda que los perfiles de temperatura en uno y otro lado de-
ben ser simétricos, resulta inmediato que en la region comprendida entre
dichas lineas no habra un aumento de la temperatura, permaneciendo la
misma aproximadamente constante (esto es similar, por ejemplo, a lo que ocu-
rre hacia la salida de un reactor adiabatico convencional, si el tiempo de

residencia es muy elevado).
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— . —_—
Inerte Catalizador Inerte
—— ——
— —

Figura 5.2: reactor hipotético con el gas en contra-

corriente.

En el caso extremo, puede suponerse que una vez superada la temperatura

de ignicion de los VOCs, T,

ign »

la reaccion es completa y procede en una zona

muy estrecha (Eigenberger y col., 2007), situacion en la cual se puede conside-

rar:
T e ® Tign + AT, (5.1)

donde Ty, representa la temperatura maxima en el lecho y AT,, el maximo

salto térmico adiabatico, dado en este caso por:

1
AT, = M[(_AHI#)ZJEG + (_AH;)yg,G] (5.2)

siendo, M

.. €l peso molecular del aire, CEG y AH;'t el calor especifico del aire
y las entalpias de combustion del acetato de etilo y del etanol, evaluados a la

temperatura de alimentacion, e y;{G las fracciones molares del acetato de etilo
y del etanol en la alimentacion.

Por otro lado, cuando la cantidad de material inerte es significativa (para es-

te caso, f, = 50%), el sistema dispondra de una zona de precalentamiento

mayor, comparada con el caso descrito en los parrafos anteriores. Esto se debe
a que, aun cuando la temperatura de la fase gaseosa hubiera superado la
temperatura de ignicion, la reaccion no tendra lugar hasta que los reactivos
alcancen la region catalitica. Como consecuencia, si el estado estacionario del

sistema resulta encendido, la energia recuperada y logicamente el nivel térmi-
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co en el lecho, seran mayores, lo que permitira compensar con creces la dis-
minucion de la longitud catalitica. No obstante, si la fraccion de material
inerte se aumentara aun mas, se podria llegar a una situacion en la cual la
menor longitud de la region catalitica ya no pueda ser compensada. Adicio-
nalmente, como consecuencia del mayor nivel térmico en el reactor y la
elevada energia de activacion de la reaccion de combustion del acetaldehido, el
mismo no alcanza a formarse y acumularse en forma significativa en este ca-
so, como se puede observar en los perfiles de fracciones molares para

f, = 50%y f, =75%.

En este caso, en la region inerte la variacion de la temperatura con la posi-
cion para ambas fases depende de la fuerza impulsora para el intercambio de
energia. A partir de las Ecs. (3.32) a (3.34), considerando propiedades cons-
tantes, eliminando los términos correspondientes a la reacciéon quimica y por

un balance de energia global en el sistema, se puede concluir que

72—7:; =AT, y que Tg = (ZFG+ 72)/2, para toda la posicion axial. Con ello, su-

mando las Ecs. (3.33) y (3.34) se obtiene:

d 7?G av hmod ATrad

= (5.3)
dz Gec,; 2

Expresion que resulta completamente analoga a la propuesta por Nieken y
col. (1995). Luego, integrando la expresion (5.3) entre z=0y z=L, =L, fi/2,

la temperatura del gas al final de dicha region quedara definida por:

'I?G (L]) — T(;J + avhmodATad.fI L

. (5.4)
4G c,q ?

Manteniendo la suposicion realizada por Eigenberger y col. (2007), si Y?G (L)

resulta menor a la temperatura de ignicion, parte del material catalitico sera

utilizado como zona de precalentamiento hasta alcanzar dicho valor. Por el
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N
contrario, si T, (L;) es mayor a la temperatura de ignicién, toda la energia se-

ra liberada al alcanzar la region catalitica, pero a una temperatura mayor.

Considerando lo anterior, se puede modificar la expresion (5.1) tomando el

maximo valor entre T,

ign

y ZI_‘; (L,), segan la Ec. (5.4):

- ah AT _f.L
Tomar ~ Tomax ¥ maxy T, ;5 Tg +——2 aafiLeq +AT,, (5.5)
’ ’ 4G c
rG

Como se vera en las siguientes secciones, esta aproximacion junto con los
razonamientos en términos de la region de precalentamiento, permiten expli-
car cualitativamente la mayoria de las tendencias observadas en el sistema de
inversion de flujo, esclareciendo asi algunos aspectos que no resultan inme-

diatos.

5.2 Tiempo de ciclo

Una de las variables mas importantes en la operacion de un sistema de in-
version de flujo corresponde al tiempo de ciclo utilizado. Como fuera discutido
anteriormente, debe ser lo suficientemente pequeno para que el frente de onda
no penetre en el reactor al punto tal que la reaccion se “apague”. No obstante,
si se utilizan tiempos de ciclo muy pequenos, en el caso del sistema conven-
cional, se disminuira la vida util de las valvulas en forma proporcional y
aumentara la contribucion de la emision de los VOCs alojados en la region de

entrada al equipo al invertir el sentido de circulacion.

Para este caso, se consideraron tiempos de ciclo en el rango comprendido
entre 10 y 360 segundos y se evalu6 la respuesta de ambos sistemas de inver-

sion, el esquema convencional y el rotativo.

La respuesta del esquema convencional se muestra en la Figura 5.3, donde
puede observarse un comportamiento térmico bien diferenciado segun la frac-
cion de inerte en el lecho. Para bajos valores de dicho parametro (i.e.,

fi; < 25%), la temperatura maxima del lecho resulta practicamente invariable
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en un amplio rango de t_ . Por otro lado, a medida que se incrementa la frac-

ciclo

cion de inerte la temperatura maxima en el lecho aumenta y se vuelve mas
sensible al cambio en el tiempo del ciclo. Para elevados valores de f, (i.e.,
75%), la misma se vuelve significativamente sensible. Esto se halla en concor-

dancia con resultados de otros autores, por ejemplo Matros y col. (1993).

440 : : : 15
420
400
3801 101
TS, max 3601 <yVOCS>

[°C] [ppm]
3401

MRS

3201

3007

2807

2604

100 200 300 100 200 300
[s] toicto 18]

tciclo ciclo

*f,=25% e f=50% & f=75%

Figura 5.3: efecto del tiempo de duracién del ciclo en el sistema convencional.

El cambio en la sensibilidad de la temperatura maxima con el tiempo de ci-

clo, entre bajos y altos f, (Figura 5.3), se puede comprender razonando en

primera instancia en términos del RCC, el cual se corresponde con un tiempo
de ciclo muy pequeno en el sistema de inversion de flujo. Como fuera discutido
previamente, si en dicho sistema la fraccion de inerte es nula (o pequena), se
formara una amplia meseta en donde la temperatura se mantendra aproxima-
damente constante e igual a la maxima. Si ahora se piensa en una situacion

en la que t,, sea mayor, se debera considerar el movimiento del frente de on-

iclo
da que se genera en la region de precalentamiento y se mueve en el sentido de
avance de la corriente. Como la longitud efectiva de precalentamiento quedara
determinada por la temperatura de ignicion de los VOCs, es esperable que el

aumento de ¢,

ciclo

solo modifique la longitud de la meseta, sin cambiar aprecia-

blemente el valor de Ts,max. Esto ultimo se puede apreciar en las Figuras 5.4 y

5.5, en donde se muestran los perfiles de temperatura en ambas fases y de

fracciones molares en la fase gaseosa para diferentes tiempos. Adicionalmente,
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Figura 5.4: perfiles de temperatura y fraccién molar en el sistema de inversion de flujo con-

vencional sin inerte, para el css. Sentido de flujo: de izquierda a derecha (¢,
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Figura 5.5: perfiles de temperatura y fracciéon molar en el sistema de inversion de flujo con-

vencional sin inerte, para el css. Sentido de flujo: de izquierda a derecha (¢,
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en la Figura 5.6 se condensan en un unico grafico, los perfiles de temperatura
de la fase sélida y la fraccién molar de acetato de etilo, a fin de visualizar con

mayor facilidad el movimiento del frente de onda.

$B8$ S5
400
yI,G 00
[Ppm]
200
1001
: : . 04 e
0 02 04 06 08 0 02 04 06 = 08
z [m] %z [m]
[Sk-t=3s —#-1=23s $-t=49s Ht=74s t=100s|

Figura 5.6: perfiles de temperatura en la fase sé6lida y de acetato de etilo en la fase gaseosa para

diferentes tiempos. Sentido de flujo: de izquierda a derecha (¢,

ciclo

=200 s).

Por otro lado, a medida que la fraccion de inerte aumenta, la temperatura
maxima resulta mas sensible al tiempo de ciclo empleado, debido a que la lon-
gitud de precalentamiento (promedio) variara casi proporcionalmente con ¢, .

Esto se puede visualizar mas facilmente si se comparan situaciones con tiem-

pos de ciclos bien diferenciados para f, = 75% (ver Figuras 5.7 y 5.8). Si el

tiempo de ciclo es pequeno (Figura 5.7), la longitud efectiva de la zona de pre-
calentamiento correspondera a la totalidad de la longitud inerte en el extremo
donde la corriente esta ingresando. Esto se debe a que, cuanto mas pequeno

sea t

ciclo ?

la temperatura de la fase so6lida varia muy poco en todo el ciclo, acer-

candose al valor predicho mediante el RCC. Por el contrario, si el tiempo de
ciclo es elevado (Figura 5.8), la totalidad del inerte sera utilizado como zona de
precalentamiento solo al inicio de cada semiciclo, mientras que el desplaza-
miento de la onda fria con el simultaneo enfriamiento del sélido en el extremo

donde ingresa la corriente, reducira la longitud efectiva de precalentamiento.

En cuanto a la cantidad de VOCs emitida, el comportamiento frente a la va-
riacion en el tiempo de duracion del ciclo (Figura 5.3, derecha) responde a dos
factores. En primer lugar, a bajos tiempos de inversion (ver Figuras 5.4 o 5.7)

la onda no penetra en la region central del lecho, la cual se mantiene a una
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Figura 5.7: perfiles de temperatura y fraccion molar en el sistema de inversion de flujo

convencional con un 75% de region inerte, para el css (las lineas punteadas verticales indi-

can los limites inerte-catalizador). Sentido de flujo: de izquierda a derecha (¢,
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Figura 5.8: perfiles de temperatura y fraccion molar en el sistema de inversion de flujo

convencional con un 75% de region inerte, para el css (las lineas punteadas verticales indi-

can los limites inerte-catalizador). Sentido de flujo: de izquierda a derecha (¢,
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temperatura elevada formandose la “meseta” tipica de los sistemas de inver-
sion de flujo (Matros y Bunimovich, 1996) y los VOCs que alcanzan dicha
region son convertidos practicamente por completo. Sin embargo, la emision
de los VOCs alojados en los extremos comienza a ser predominante cuando se
opera en el sistema convencional. En segundo lugar, a altos tiempos de ciclo la
onda penetra significativamente en el lecho (ver Figuras 5.5 o 5.8), aumentan-
do rapidamente la emision de VOCs, principalmente como consecuencia de la

disminucion del nivel térmico del lecho.

Para finalizar, en la Figura 5.9 se muestran los resultados del mismo estu-
dio, realizado para el sistema de inversion de flujo rotativo (siendo la fraccion

de la seccion transversal utilizada para la limpieza, f, = 2%).

15
420<

4004

380
10+

T 3607

S, max

] Wyocs
[°cl

3401 [ppm]

320

3007

2801

260+

100 200 300 100 200 300
[s] Leicto 151

tcicl o ciclo

*-f,=25% e f,=50% O f,=75%

Figura 5.9: efecto del tiempo de duracion del ciclo en el sistema rotativo ( f, = 2%).

En primer lugar, se puede observar que el comportamiento térmico del sis-
tema convencional y del rotativo es practicamente equivalente (comparar con
la Figura 5.3), con la excepcion de que en el ultimo, la temperatura maxima es
ligeramente inferior y se modifica muy levemente el valor de tiempo de ciclo
para el cual el sistema se extingue. Esto se debe a que la velocidad masica es
ligeramente superior en el sistema rotativo que en el convencional, debido a
que una fraccion de la seccion total en el primero es utilizada para la limpieza
de los canales. La principal diferencia se da en la emision de VOCs, pudiendo
apreciarse que el uso del sistema rotativo evita la expulsién del volumen de

gas conteniendo VOCs (alojado en la region fria y/o inerte) al invertir el senti-
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do de circulacién, tal como fuera mencionado en el Capitulo 3. De esta mane-
ra, se logran niveles de emision practicamente nulos para fracciones de inerte
menores o iguales al 50% y tiempos de ciclos tan pequefios como 10 segundos

(en términos de la velocidad de rotacion, 6 rpm).

Teniendo en cuenta entonces que la Unica diferencia significativa del uso
del sistema rotativo se observa en la emision de VOCs a bajos tiempos de ciclo
(emision practicamente nula), en el resto del presente capitulo solo se estudia-
ra el efecto de las variables seleccionadas anteriormente en el esquema

convencional.

Por ultimo, cabe destacar que el uso de tiempos de ciclos bajos quedara re-
servado exclusivamente para el sistema de inversion de flujo rotativo. En el
Capitulo 7 se dara una discusion mas detallada del rango de operacion espe-

rable de cada esquema.

5.2.1 Comparacion de los perfiles para t = 10 s con los

ciclo

perfiles del RCC

En el Capitulo 3 se enuncié la similitud entre el RCC y la operacion del
reactor de inversion de flujo a bajos tiempos de ciclos. A fin de corroborar esto,
en la Figura 5.10 se muestran los perfiles de temperatura en cada fase y de
fraccion molar de cada componente, para ambos sistemas (para el RCC se
omiten los perfiles en la seccion inferior). Se puede apreciar claramente la gran
similitud entre ambos sistemas, tal como indican Nieken y col. (1995). No obs-
tante, cabe aclarar que si el tiempo de ciclo se disminuye ain mas, de forma
tal que el tiempo del semiciclo sea sustancialmente menor que el tiempo de re-
sidencia de la corriente gaseosa, el sistema ya no alcanzara un css encendido
debido a que la misma no dispone del tiempo necesario para pasar a través del
reactor (Vanden Bussche y col., 1993). De todas maneras, entendiendo que es-
to carece de importancia practica, se asumira en general la equivalencia entre

el sistema de inversion de flujoa ¢t,,, — 0 y el RCC.

iclo
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Figura 5.10: comparacion entre los perfiles de temperatura y fracciéon molar segun el RCC y el

modelo completo. Sentido de flujo: de izquierda a derecha (¢,

ciclo

=10 s).

5.3 Longitud del equipo

Otro aspecto importante en este sistema es como influye la longitud total
del equipo y si dicha influencia también dependera de la fraccion de inerte
presente en el lecho. Para estudiar este aspecto, se consideré el rango com-
prendido entre 0.41 y 1.63 m (para el diametro informado en la Tabla 5.1,
dichos valores corresponden a un volumen total de lecho de 2 y 8 m3, respecti-
vamente). La respuesta del sistema se muestra en la Figura 5.11. En la misma
se puede observar nuevamente un comportamiento térmico bien diferenciado
entre la configuracion con una fraccion de inerte baja o nula y una fraccion

elevada.

En primer lugar, para un dado tiempo de ciclo, existe un valor de longitud
minima para el cual el precalentamiento de la corriente resulta insuficiente y
el sistema no alcanza un css encendido. Si bien este limite dependera fuerte-
mente del tiempo de ciclo utilizado, principalmente como consecuencia del
movimiento del frente de onda, existira un valor critico que corresponde al ca-

SO en que t

ciclo

— 0. Luego, para una dada condicion operativa, la longitud

total del lecho no podra ser menor que ese valor. Este aspecto sera explorado

con detalle en el Capitulo 7.
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Figura 5.11: efecto de la longitud total del equipo en el sistema convencional

(t,,, =120 s).

Superada la longitud minima necesaria para el tiempo de ciclo utilizado (en
este caso, 120 segundos), la temperatura maxima en el lecho resulta practi-
camente independiente de la longitud total para fracciones de inerte pequenas
(solo hay un ligero aumento a altos valores de longitud total para la configura-

cion con f, = 25%). Por el contrario, cuando la fraccion de inerte es elevada,

la temperatura maxima resulta muy sensible a la longitud de lecho, exhibien-
do un comportamiento aproximadamente lineal con la misma para valores

elevados de longitud si f, = 50% y en todo el rango si f, = 75%. Esto se debe

basicamente al mismo fenémeno ya descrito en la seccién anterior. Es decir,
mientras la cantidad de inerte presente sea nula o muy baja, la region de pre-
calentamiento (sin reaccion quimica) quedara determinada por la longitud
necesaria para alcanzar la temperatura de igniciéon de los VOCs. Como dicha
region se mueve sin cambiar apreciablemente su forma, la temperatura maxi-
ma no varia significativamente si la longitud del lecho aumenta. Por otra
parte, cuando la cantidad de inerte es significativa, la region de precalenta-
miento es, al menos durante un periodo de tiempo, directamente proporcional
a la longitud de la region inerte?. En ese caso, el aumento de la longitud total
traera aparejado un aumento en la longitud de precalentamiento, en forma

proporcional a la fraccion de inerte.

7 Dependiendo del tiempo de ciclo, si la onda formada penetrase apreciablemente en la region
catalitica, la region de precalentamiento comenzaria a disminuir, tendiendo a adoptar la forma
correspondiente al caso de baja fraccién de inerte.
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De hecho, la aproximacion (5.5) dada en la Seccién 5.1 permite, pese a su
simplicidad, explicar la tendencia observada. Por un lado, si la temperatura al
final de la primera region inerte no supera la temperatura de ignicion o si todo
el lecho es catalitico, la temperatura maxima no dependera de la longitud total
del lecho. Por el otro, si la temperatura al final de dicha region supera a la de
ignicion, la temperatura maxima dependera linealmente con la longitud total
del lecho, con una pendiente que es proporcional a la fraccion de inerte pre-

sente.

En cuanto a la emision de VOCs, la misma permanece practicamente inal-
terada al aumentar la longitud total del lecho, a excepcion de un ligero

incremento para las configuraciones con f, = 50% y f, = 75%. Esto ultimo es

una consecuencia de la emision de los VOCs alojados en la region inerte donde

se alimenta la corriente.

La poca sensibilidad en la emision de VOCs con la longitud total (superada
la longitud minima necesaria), es tipica de los sistemas de inversion de flujo,
en los cuales los css (estables) suelen caracterizarse por una conversion nula
(estado apagado) o practicamente completa (estado encendido), como se des-

cribe, por ejemplo, en Marin y col. (2010).

5.4 Contenido total de VOCs

El contenido total de VOCs es una de las variables de mayor relevancia en
los sistemas autotérmicos en general, pues determina la fuerza impulsora,

AT, , para la transferencia. De hecho, en muchos trabajos donde se intenta es-
tablecer mecanismos de disefio simplificados para este tipo de sistemas, este
parametro posee un rol central (e.g., Marin y col., 2009).

En este caso, se evaluo6 la respuesta del sistema frente a la variacion en el
contenido total de VOCs en el rango de AT,, comprendido entre 20 y 60 °C, la

cual se muestra en la Figura 5.12.

En primer lugar, se puede apreciar que existe un umbral de AT, por debajo

del cual el css resultante es apagado, aunque dicho limite depende de las con-
diciones operativas y del volumen total. Por otro lado, se observa nuevamente

un comportamiento térmico bien diferenciado entre las configuraciones con
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baja y alta proporcion de inerte en el lecho. Para todos los casos, la tendencia

observada resulta aproximadamente lineal con el aumento del AT, ,, pero con

pendientes que dependen de la fraccion de inerte en el lecho. El analisis sim-
plificado en términos del RCC, también permite explicar este comportamiento
desde un punto de vista cualitativo. De hecho, la expresion (5.5) predice una

tendencia lineal con AT

ad ?

cuya pendiente varia en forma proporcional al valor

. av hmod -fl Leq
de f, segun: 1+ ——.
4G ey
15
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500_ lo,
S max <yVOCs>
rc) 4507 [pprm]
2
4007
5,
3501
K
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AT [°C] AT [°C]
‘+f1= 25% e f,=50% &f,=75%

Figura 5.12: efecto del contenido total de VOCs en el sistema convencional (en términos

del AT ; t., = 120 s).

ad ? “ciclo

En lo que respecta a la emision de VOCs, se observa un comportamiento
similar al producido al variar la longitud total: una vez superado el valor um-
bral de AT,, la emision de VOCs permanece practicamente inalterada,
independiente de la fraccion de inerte. Solo la curva para f, = 75% muestra
una variacion ligeramente distinta, siendo decreciente en todo el rango. Esto
se debe a que, con fracciones de inertes menores o iguales al 50%, la tempera-
tura en el sistema y la longitud catalitica son lo suficientemente elevadas para
garantizar la destruccion total de los VOCs y el nivel de emision queda deter-
minado por la cantidad de VOCs alojada en los extremos frios y/o inertes. Por

el contrario, para f, = 75%, la longitud de la region catalitica no es suficiente

y el descenso observado en la cantidad emitida responde al mayor grado de
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destruccion de los VOCs cuando el contenido de los mismos es mayor. Esto ul-
timo ocurre debido a que el aumento de temperatura en este caso supera con
creces la corta longitud de la region catalitica y el aumento en la cantidad de

VOCs.

5.5 Caida en la actividad del catalizador

Como fuera dicho al comienzo del presente capitulo, el conocimiento del
efecto que tiene las variables hasta aqui estudiadas, permite comprender me-
jor el sistema bajo analisis, lo cual presumiblemente derivara en criterios de

disenio y/u operacion mas adecuados segiin el objetivo establecido.

En este contexto, también es importante conocer qué tan sensible es el sis-
tema a la caida en la actividad del catalizador, debido a la diferencia en
general entre los procesos de tratamiento de efluentes y los de tipo producti-
vos. En los sistemas productivos, una de las alternativas mas comunes para
compensar la caida de la actividad catalitica es establecer un protocolo de va-
riacion de la temperatura de operacion o, dependiendo de la aplicacion, variar
la carga al reactor dejando la temperatura constante, entre otras opciones
(Bartholomew y Farrauto, 2006). Sin embargo, en los procesos de purificacion,
la Ginica alternativa posible recaeria en la temperatura de operacion, que en el
esquema estudiado en este capitulo, podria variarse a través de la modifica-

cion del tiempo de ciclo (dependiendo de la fraccion de inerte).

Para estudiar el efecto de la caida en la actividad del catalizador sobre la
operacion del sistema de inversion de flujo, se asumié en primer lugar que la
vida util del catalizador es significativamente mayor al tiempo de ciclo. En se-
gundo lugar, considerando que aqui solo interesa conocer el efecto que la
caida en la actividad del catalizador tiene sobre el estado de operaciéon del sis-
tema y no como es el tipo y velocidad de desactivacion, se vinculo la caida en
la actividad a una disminucion en el factor pre-exponencial de cada coeficiente
cinético. Por ultimo, se asumio que la desactivacion del catalizador es la mis-

ma en cualquier posicion del lecho.

De acuerdo a lo descrito en el parrafo anterior, se consideré una variacion

en la relacion entre la actividad del catalizador en un momento dado y la acti-

vidad del catalizador fresco, a/ao, entre 1 y 10°. Los resultados se muestran
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en la Figura 5.13, donde se puede apreciar un comportamiento atipico en la
temperatura maxima del lecho: la misma aumenta a medida que la actividad
del catalizador disminuye, hasta que esta ultima alcanza un valor critico por
debajo del cual el sistema se apaga. Esta tendencia caracteristica del sistema
de inversion de flujo, pareciera ser completamente contradictoria con la dis-
minucion de la actividad catalitica, a tal punto que ha sido llamado como
“comportamiento erroneo” por algunos autores (e.g., Eigenberger y Nieken,

1988).
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Figura 5.13: efecto de la caida en la actividad del catalizador en el sistema convencional

(tciclo = 120 S)’

Sin embargo, lo anterior se explica con los conceptos ya discutidos en este
capitulo. Teniendo en cuenta que la caida en la actividad catalitica puede vin-
cularse a un aumento en la temperatura de ignicién, se puede ver a partir de
la aproximacion (5.5) que la longitud de precalentamiento aumentara (debido a
que el catalizador también participa del intercambio de energia en forma rege-
nerativa). Como consecuencia, el sistema tiende a adaptarse automaticamen-
te, aumentando la temperatura en el lecho y consiguiendo con ello velocidades
de reaccion nuevamente elevadas. No obstante, la longitud disponible para la
reaccion disminuye, y no se logra compensar por completo la disminucién de
la actividad, por lo cual aumenta la emision de VOCs, como se observa en el
grafico derecho de la Figura 5.13. De todas maneras, este aumento es practi-

camente imperceptible para valores de actividad de hasta diez veces menores

-129 -



que los niveles del catalizador fresco. En la practica, este valor resulta mas
que razonable como el maximo admisible de caida en la actividad catalitica,

previo a su reemplazo o, de ser posible, su regeneracion.

A los fines de clarificar la discusion del parrafo anterior, en la Figura 5.14
se muestran los perfiles de temperatura en la fase sélida y de acetato de etilo
en la fase gaseosa, calculados mediante el RCC para 4 niveles de actividad. En
la misma se observa claramente que a medida que la actividad disminuye, la
reaccion (y consecuentemente la liberacion de energia) se desplaza hacia el
centro del reactor. Como consecuencia, aumenta la region de precalentamien-

to y el sistema alcanza una temperatura mas elevada.

Se debe reconocer que este comportamiento no se observa en un sistema
autotérmico convencional, como por ejemplo uno formado por un intercam-
biador de superficie y un reactor catalitico, debido a que dicho sistema no

posee la capacidad de adaptar el area de intercambio.
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Figura 5.14: efecto de la caida en la actividad del catalizador segiin el modelo RCC

(fi = 50%).

5.6 Aspectos adicionales

Hasta aqui se ha estudiado el efecto de las variables mas relevantes en el
sistema, dejando de lado otras, ya sea porque es esperable que no varien en el

proceso bajo analisis o su efecto sea muy poco significativo. En esta seccién se
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discutira brevemente el efecto de otras variables, con la intencion de completar

el panorama general brindado en este capitulo.

Una de las variables no consideradas es la temperatura de alimentacion de
la corriente, la cual presumiblemente no cambiara en mas de unos ~20 °C. No
obstante, Matros (1989) estudi6 su efecto en un amplio rango, para una confi-
guracion sin inerte en los extremos, corroborando que su efecto sobre el

estado de operacion del sistema es practicamente nulo (es decir, no se ve alte-

rado ni T.

S, max

ni <yVOCS>), a menos que la misma sea comparable a la
temperatura de ignicion de los VOCs. Esto puede predecirse a partir de la ex-

presion (5.5), la cual se reduce a T, zmax{ T, ;TS }+ATad, para f, = 0.

ign ?
De hecho, esta aproximacion también permite estimar un efecto directamente
proporcional de la temperatura de alimentacion sobre la temperatura maxima,

si la cantidad de inerte es muy elevada, situacion en la cual T, sera menor

ign
que Ty, (L;).

Otra variable que se ha omitido hasta aqui es la composicion de VOCs en la
corriente de alimentacion para un dado AT,,. En base a lo discutido en las
secciones precedentes (en particular sobre el efecto del AT, y de la actividad
del catalizador), pareciera logico suponer que la composiciéon no afectara en
forma significativa el estado del sistema mientras se mantenga el AT,, cons-
tante. En particular, si se analizan los valores de los coeficientes cinéticos de
las tres reacciones (ver Tabla 3.3) en el rango de 200 a 400 °C, se encuentra
que los mismos siguen la tendencia AE<Et<Ac, para todo el rango. Luego, re-
cordando el estudio sobre la actividad catalitica, es esperable que la mayor
temperatura maxima se presente para el caso en que la alimentacién solo con-

tenga acetato de etilo.

Para completar esta discusién, en la Figura 5.15 se presentan los resulta-

dos de la variacion de la composicion manteniendo el AT, en el valor base de
40 °C y variando la relacion de yﬁG/(yEG +y§7G) entre O y 1. Como era de espe-

rar, en la misma se observa que el efecto de la composicion es muy leve, tanto

en la temperatura maxima como en la emisién de VOCs.

En primer lugar, la variacion de la temperatura maxima se explica, en prin-

cipio, en base al analisis realizado en los parrafos anteriores. Sin embargo,
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hay un efecto interesante al aumentar la fraccion de inerte en el lecho hasta

valores muy elevados (i.e., f, = 75%). En ese caso, la temperatura maxima en

el lecho pierde sensibilidad frente a la variacion de la composicion, respecto de
los casos con una menor fraccion de inerte. Esto puede deberse a las altas

temperaturas encontradas en la configuracion con f, = 75%, en donde es es-

perable que predomine la resistencia a la transferencia de materia y la cinética

posea un rol secundario.

En segundo lugar, la emision de VOCs no se ve alterada en forma significa-
tiva, aunque nuevamente aparece una diferencia de comportamiento entre la

configuracion con f, = 75% y el resto.

400+ ‘ ‘ ‘ ‘ ¥ 15 I ‘ ‘ ‘
AT
380
3601 . 101
S, max <yVOCs>
[°Cc] 3407 " [ppml
320 r
W i 5]
3004 L
280 L
E
‘ ‘ ol : : ‘

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 0 0.2 04 06 0.8 1
0 0 0 0 0 0
Yo/ (Y6t ¥s0) Yo/ (W6t Ys0)

Hf,=25% e f,=50% & f,=75%

Figura 5.15: efecto de la composicion de VOCs en la alimentacién para AT, = 40 °C

(¢

ciclo

= 120 s).

Para explicar este fenomeno puede ser Util recordar que la emision global de
VOCs en el sistema convencional esta fuertemente influenciada por la canti-
dad expulsada al invertir el sentido de circulacion. Adicionalmente, se debe
tener en cuenta que la relacion entre las entalpias de combustion del acetato
de etilo y del etanol es cercana a 2, por lo cual el contenido total de VOCs (mo-
lar) es mayor cuando toda la corriente contiene etanol. Luego, si se considera
una situacion extrema en la cual todos los VOCs que alcanzan la region catali-
ticamente activa reaccionan por completo, resulta inmediato que la emision

global (la cual estaria dada exclusivamente por la emision al invertir) debe
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disminuir a medida que la proporcion de acetato de etilo aumenta. Esto tltimo

es lo que se observa en la Figura 5.15 (derecha) para f, < 50%.

Por el contrario, cuando la fraccion de inerte es del 75%, la emision de
VOCs sigue, llamativamente, un comportamiento inverso al anterior. No obs-
tante, debe considerarse que en esta circunstancia ya no puede mantenerse la
suposicion realizada anteriormente (ver, por ejemplo, las Figuras 5.7 y 5.8) y la

cantidad remanente de VOCs a la salida en la corriente comienza a tener mas
peso en la emision global. Luego, el aumento observado en <yVOCS> se debe a

que la velocidad de reaccion efectiva para el acetato de etilo, cuando el mismo
es el Unico componente presente, es significativamente menor a la velocidad

de reaccion del etanol en las mismas condiciones.

5.7 Conclusiones y comentarios finales

En este capitulo se estudi6 la influencia de las principales variables en el
estado de operacion de los sistemas de inversion de flujo. Como tales se han
considerado: la fraccion de inerte en el lecho, el tiempo de ciclo, la longitud to-
tal del equipo, el contenido total de VOCs manteniendo la composicion

constante y, finalmente, la actividad catalitica.

Se ha utilizado el modelo del reactor en contra-corriente para estudiar de
manera simplificada el efecto de la proporcion de material inerte en el lecho.
La misma posee una gran influencia en el comportamiento térmico del siste-
ma, sin afectar significativamente la emision de VOCs. En base a algunos
razonamientos sencillos seguidos por otros autores, se desarrolld una expre-
sién (Ec. 5.5), que permite explicar la diferencia de comportamiento al variar la

fraccion de inerte.

Los principios fundamentales que rigen el comportamiento del sistema de
inversion de flujo guardan una estrecha relacion con los del reactor en con-
tra-corriente. Sin embargo, en los sistemas de inversion de flujo aparece otro
concepto adicional: la formacion y movimiento de un frente de onda térmico.
En consecuencia, el comportamiento de este sistema queda determinado cua-
litativamente por la interaccion entre el intercambio de calor y la liberacion de

energia por reaccion quimica, asi como por el movimiento del frente de onda.
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En particular, se corroboré que para bajos tiempos de ciclo, los perfiles del sis-

tema de inversion de flujo adoptan la forma de los perfiles que estima el RCC.

De estos estudios se puede concluir que el tiempo de ciclo, la longitud del
lecho y el contenido total de VOCs juegan un rol primordial, especialmente si
se considera que el sistema posee una mayor sensibilidad a los parametros

mencionados cuando la fraccion de inerte es elevada (i.e., f, = 50%) y que en

la practica es muy usual el reemplazo del material catalitico por otro inerte

(e.g., Marin y col., 2010).

Se verifico que el sistema de inversion de flujo rotativo presenta un compor-
tamiento térmico practicamente idéntico al sistema convencional. Como fuera
enunciado en el Capitulo 3, la ventaja principal de este sistema es que elimina
el problema de la emision de los VOCs alojados en la region inerte y/o fria del
equipo (por donde se alimenta la corriente en un semiciclo dado) al invertir el
sentido de circulaciéon. Esto hace posible disminuir el tiempo de ciclo sin au-

mentar la emision global de VOCs (aun para la configuracion con f, = 75%),

lo cual permitiria disminuir la longitud total del lecho en una etapa de diseno.

Se analiz6 el efecto de la caida de la actividad catalitica en el estado de ope-
racion del esquema de inversion de flujo convencional. Este sistema presenta
un comportamiento atipico, “adaptandose” naturalmente a dicha caida de ac-
tividad, lo cual lleva a que la misma no posea un efecto adverso sobre la
emision de VOCs si dicho decaimiento se limita a una décima parte de la acti-
vidad del catalizador fresco, cualquiera sea la fraccion de inerte utilizada (para
el valor inicial elegido en la comparacion). Este comportamiento “anémalo” se
explic6 nuevamente con conceptos introducidos mediante el RCC: la capaci-
dad del sistema de modificar la extension de la region de precalentamiento
segun la temperatura de ignicién de los VOCs. De hecho, el RCC presenta un
comportamiento completamente analogo, lo cual se ejemplifico mediante el es-

tudio de la caida en la actividad para este ultimo, con f, = 50%.

Finalmente, se mencionaron los principales efectos de la variacién en la

temperatura de alimentacion y de la composicion de VOCs para un A7, cons-

tante. Ninguna de estas variables influye marcadamente en el comportamiento
del sistema de inversion de flujo, para las condiciones y el sistema reactivo

analizado en el presente estudio.
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CAPiTULO 6: ANALISIS DEL SISTEMA REGENERADOR-REACTOR

En forma similar a lo expuesto en el Capitulo 5, se presenta aqui un anali-
sis de la respuesta del sistema regenerador-reactor frente a variaciones en los

parametros operativos y de disefio mas relevantes.

Previo al analisis, es util resaltar una importante diferencia entre este sis-
tema y cualquiera de los esquemas de inversion de flujo. Como fuera
estudiado en el Capitulo 5, los sistemas de inversion de flujo presentan una
caracteristica muy distintiva, que es su capacidad de “adaptar” la longitud
efectiva de la zona de precalentamiento, sin la necesidad de introducir nin-
gun tipo de modificacion en la operacion. Esto es posible debido a que el
material catalitico también participa del intercambio regenerativo de energia.
Se debe recordar que dicho comportamiento trae aparejado respuestas singu-
lares frente a la variacion de algunos parametros, dandole cierta “flexibilidad
natural”. Un claro ejemplo de ello es el aumento de la temperatura maxima en
el lecho y la practicamente nula variacion de la emision de VOCs, a medida
que la actividad catalitica disminuye. Un analisis cualitativo previo, permite
concluir facilmente que en el sistema regenerador-reactor no se encontraran
respuestas de ese tipo, ya que el lecho catalitico no participa del intercambio
de energia regenerativo, sino que se comporta como un reactor adiabatico con-

vencional.

En este sistema la capacidad de intercambio queda determinada tnicamen-
te por la longitud del intercambiador rotativo y por el tiempo de ciclo utilizado.
De hecho, debido a la operaciéon estacionaria del reactor una vez que se ha al-
canzado el css, el comportamiento del sistema es muy similar al de uno
convencional formado por un intercambiador de superficie (por ejemplo, de ti-
po compacto) y el mismo reactor. La principal diferencia es que, en el esquema
aqui estudiado, se podra variar la capacidad de intercambio de energia una
vez instalados los equipos, modificando el tiempo de duracion del ciclo. Un
aumento de este ultimo parametro se traducira en una disminucion de la ca-
pacidad de intercambio (disminuye la “eficiencia térmica del equipo”) y
viceversa (Willmott, 2002). De hecho, a muy bajos tiempos de ciclo (pero atn
mayores que el tiempo de residencia del gas), el comportamiento térmico del
regenerador se aproxima al de un intercambiador de calor en contra-corriente,
representando esta situacion un limite (superior) en la capacidad de intercam-
bio de energia. Este aspecto sera abordado con mayor detalle en el

Apéndice 6.1.
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Aun cuando el efecto de la variacién del tiempo de ciclo es conocido (al me-
nos cualitativamente), se debe tener presente que el mismo representa una
variable operativa de suma importancia (al igual que en los sistemas de inver-
sion de flujo, es la Unica variable operativa una vez instalados los equipos).
Por esta razon, es importante estudiar qué impacto posee en el sistema, sa-
biendo que el mismo fijara, para una dada longitud del regenerador, la

temperatura de alimentacion al reactor.

Por otro lado, una condicion operativa que naturalmente se modifica es la
actividad catalitica. Recordando que el esquema no posee una capacidad na-
tural para adaptarse a dicho cambio (aspecto que, como fuera mencionado en
los parrafos iniciales, lo diferencia de los sistemas de inversion de flujo), resul-

ta importante evaluar su efecto sobre el estado de operacion.

En adicion, un caracter distintivo del regenerador, para este tipo de aplica-
cion, es la fraccion de la seccion total destinada a la limpieza de los canales. A
diferencia del esquema de inversion de flujo rotativo, la alimentaciéon a la re-
gion de limpieza es independiente de la corriente principal, por lo cual es
esperable que su impacto sobre la pérdida de carga total sea menor (al menos
siempre que la velocidad masica en dicha etapa resulte menor o igual a la de
las regiones de enfriamiento y calentamiento). Esto justifica su inclusion en el

presente capitulo, en lugar de su estudio como parte de la etapa de diseno.
Como consecuencia de lo explicado anteriormente, el analisis en este capi-
tulo solo se centra en el efecto de:
* el tiempo de duracion del ciclo,

* la fraccion de la seccion total del regenerador utilizada para la limpieza,

fu

% la caida en la actividad del catalizador.

En todos los casos, se consider6 el tiempo de ciclo como un parametro (en
forma similar a lo realizado con la fraccion de inerte en el sistema de inversion
de flujo), lo que permite ver el impacto del mismo sobre la temperatura de ali-

mentacion al reactor y de esta sobre la operacion del sistema. Los datos

generales para realizar el analisis se muestran en la Tabla 6.1, donde Lg,, y
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D

Reg SON la longitud y diametro del regenerador respectivamente, L, y D, son
la longitud y diametro del reactor respectivamente, N_. el numero de celdas
(canales) por unidad de superficie transversal, §, €l espesor total de tabique,
t.., €l tiempo de duracion del ciclo y AT,, es el maximo salto térmico adiaba-

lo

tico (se mantiene la proporcion de acetato de etilo y etanol informada en el

Capitulo 2). Cabe resaltar que se considero en todos los casos f, + f, =1/2,
siendo f, la fraccion de la seccion total del regenerador utilizada para la lim-
pieza 'y f, la fraccion que corresponde a la seccion de enfriamiento del sé6lido

(ver Figura 3.2).

Tabla 6.1: parametros utilizados para el estudio del sistema regenerador-reactor.

Regenerador Reactor Ambos equipos
tciclo ATad
LReg DRey LR DR NC 6T
[s] [°C]
[m] [m] [m] [m] [m?] [m]
0.519 2.5 0.570 1.768 3.1 10° 3.175 10 [10;40;80;100;120] 40

Se excluye nuevamente la velocidad masica, la cual se fijo para obtener una

adecuada pérdida de carga (< 0.1 bar para todos los casos), considerando adi-

cionalmente que la relacion entre la seccion transversal total del regenerador y
la del reactor es de 2. Para un caudal masico total dado, esto define inmedia-
tamente el diametro de ambos equipos. Estos aspectos seran abordados con

mayor detalle en el Capitulo 8.

Por otro lado, no se analizan en forma detallada las variaciones en la longi-
tud del intercambiador o en la cantidad total de VOCs, pues su influencia
resulta directa en este sistema (definido el tiempo de ciclo, el esquema no di-
fiere significativamente de uno convencional). Un aumento en la longitud del
intercambiador derivara siempre en un aumento en la temperatura de alimen-
tacion al reactor y consecuentemente en una disminucion en la cantidad
remanente de VOCs (incremento de la conversion). Un mayor contenido de
VOCs a la entrada poseera dos efectos simultaneos. Por un lado, suponiendo

que la conversion en el reactor es completa, aumentara el AT,, y consecuen-

temente aumentara la temperatura de alimentacion al mismo. Por otro lado,

para el sistema reactivo presentado en el Capitulo 3, la mayor concentracion
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de los VOCs favorecera a la velocidad de reaccion de cada componente. Esto se
debe a una mayor elevacion de temperatura en el reactor (atn si no se modifi-

case la temperatura de alimentacion al mismo).

6.1 Fraccion de limpieza

Si bien la fraccion de la seccion total del equipo utilizada para la limpieza de
los canales (abreviadamente, fraccién de limpieza) no es uno de los parametros
con mayor impacto en el comportamiento del equipo, resulta interesante eva-
luar su impacto. Para ello, se consider6 el rango de f, comprendido entre O
(sin fraccion de limpieza) y 3% de la seccion total del regenerador (sujeto siem-
pre a f, + f, =1/2). La respuesta obtenida se muestra en la Figura 6.1, en
donde se han considerado como variables de “salida” mas relevantes al conte-

nido total de VOCs remanente, (y,..), ¥ & la temperatura de alimentacion al

reactor TF.

15
E
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0,R
Te 280] L Yvoes 2
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Figura 6.1: efecto de la fraccién de limpieza en el sistema regenerador-reactor.

En primer lugar, cabe aclarar que el primer punto de cada curva ( f, = 0),

corresponde al caso en que no existe fraccion de limpieza y, logicamente, tam-
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poco circula un caudal destinado para tal fin. Por esta razén, se aprecia una

discontinuidad para f, = O en la temperatura de alimentacion al reactor (mas

evidente en la curva para t_, = 10 s).

En segundo lugar, se puede notar la presencia de un maximo local en la
temperatura de alimentacion al reactor (claramente mas evidente en la curva

para t., = 10 s, pero presente en todos los casos). Para entender esto, es con-

ciclo

veniente remitirnos en primera instancia a las Ecs. (4.10) y (4.13), que

determinan el caudal de limpieza minimo, G, , ...,y €l real, G, . Recordando

que el tiempo de la etapa de limpieza, t

= » queda determinado por ¢, = f, t.

y habiendo fijado f, + f, =1/2, la Ec. (4.10) se puede reescribir como:

Liey

S
Gm,L,min :% .[ pG |:TG( (1/2_fL)tciclo » 2 ):|dZ (61)
ciclo 0

Luego, mientras f, adopte valores pequenos ( f, <3%, de acuerdo al rango
considerado en el presente estudio) es esperable que p, [TG( (1/2 - fL)tcidO , Z )J

no varie apreciablemente entre una condiciéon y otra, siendo Uinicamente una
funcion de la posicion. De verificarse esto tltimo, el caudal de limpieza deberia
ser constante para un dado tiempo de ciclo. En la Tabla 6.2 se presentan los

valores calculados del caudal de limpieza para cada valor de ¢t , (promedios),

iclo

habiendo verificado que la variacion entre los caudales de limpieza para dife-

rentes valores de f, es, en todos los casos, del orden del 1%o. Adicionalmente,
se presenta en la misma el valor aproximado de f, en donde ocurre el maximo

estacionario en la temperatura de alimentacion al reactor, f,, y la relaciéon
G,. / [Q(Gm’L +Gm,tot):" cuyo significado quedara identificado posteriormente,

donde G

m,tot

representa el caudal masico de la corriente a tratar.

Teniendo presente que el caudal de limpieza es practicamente independien-
te de f,, la presencia del maximo se puede explicar facilmente. En primer
lugar, si la fracciéon de limpieza es muy pequenia, la velocidad masica del aire
utilizado en esta region sera muy elevada y, en consecuencia, circulara por el

canal sin haber incrementado suficientemente su temperatura. Simultanea-
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mente, el comportamiento térmico de la corriente a tratar en la region de en-
friamiento del solido no habra cambiado apreciablemente respecto al sistema

sin limpieza. Por otro lado, si el valor de f, es elevado, la velocidad masica del

aire de limpieza sera baja y su temperatura a la salida del regenerador se
aproximara a la temperatura del solido en tal posicion. Sin embargo, como se

ha fijado f, + f, =1/2, la velocidad masica de la corriente a tratar en la region

de enfriamiento sera mayor y comenzara a disminuir su temperatura de sali-
da. En consecuencia, es esperable que la temperatura de alimentacién al
reactor sea mayor cuando estos efectos se compensen y las velocidades masi-

cas sean comparables.

Tabla 6.2: valores del caudal de limpieza, fraccion de limpieza para el
maximo local en To® y de la relacién entre el caudal de limpieza y el to-

tal en la regién de calentamiento del sélido, para los diferentes tiempos

de ciclo empleados.

it G, para f, #0 £ ;G,.tLGr(L*,..m
[s] [kg/s] [%] %]

10 1.639 107! 0.585 0.636

40 4.323 1072 0.156 0.169

80 2.326 102 0.081 0.091
100 1.923 10 0.069 0.075
120 1.650 102 0.057 0.065

Asumiendo que se conoce el valor de G, , para un dado tiempo de ciclo, se

puede estimar la posicion del maximo estacionario con relativa sencillez, exi-

giendo la igualdad en las velocidades masicas en cada region. Es decir:

Gm,tot — C‘Tm,L — Gm,L + Gm,tot (6 2)
fE fL 1- fE - fL
\ﬁ/—l
region de region de region de

enfriamiento limpieza calentamiento
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Luego, resolviendo las Ecs. (6.2), se obtiene: f, + f, =1/2 (lo que justifica la

eleccion de estos valores) y f, = Gm’L/ [Q(G

m.

1 +Goor )] . Esta ultima relacion es

la volcada en la Tabla 6.2, donde se puede apreciar que predice con razonable

precision la ubicacion del maximo local en T.2%.

Por ultimo, en términos de la emision total de VOCs, al igual que lo obser-
vado en el sistema de inversion de flujo rotativo, la presencia de una region
destinada a la limpieza de los canales permite evitar la emision de los VOCs
retenidos en el volumen de aire alojado en los canales previos a la posicion
donde se invierte el sentido de circulacion de la corriente en el regenerador

(observar los diferentes puntos con f, = 0, comparados al resto de los valores

—-ver ampliacion insertada en la Figura 6.1-). La excepcion a este comporta-

miento ocurre para la curva con t = 120 s, como consecuencia de la

ciclo

cercania al limite entre el css encendido y el apagado (de hecho, para dicha

curva el css resulta apagado si la fraccion de limpieza es mayor a =2.4%).

6.2 Caida en la actividad del catalizador

Como fuera mencionado con anterioridad, este sistema no posee la capaci-
dad de “adaptar” la capacidad de transferencia de la zona de precalenta-
miento, aspecto que si se verifica en los sistemas de inversion de flujo (para
ambos esquemas propuestos). Esta carencia posiciona al conjunto regenera-
dor-reactor en desventaja, al menos en principio y en relacion a la cantidad de
material involucrado (inerte y catalitico). Cabe preguntarse entonces si es fac-
tible encontrar condiciones de operacion/disefio que permitan alcanzar un
cierto grado de flexibilidad en términos de la desactivacion del catalizador,
comparable a lo observado en los sistemas de inversién de flujo. Para ello, se
consider6 una variaciéon en la relacion entre la actividad del catalizador en un

momento dado y la actividad del catalizador fresco, a/a, , entre 1 y 10, para
diferentes tiempos de ciclo. Los resultados se muestran en la Figura 6.2.

Como puede observarse en la Figura 6.2, mientras el css resulta encendido,
la temperatura de entrada al reactor permanece practicamente invariable fren-

te a la variacion en la actividad del catalizador. En cada caso existe un umbral

de actividad (que llamaremos actividad critica) para el cual el estado encendi-
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do no puede mantenerse sin introducir alguna modificacién en la operacion y
por ende el sistema se apaga8. Adicionalmente, la transicion entre un estado y
otro es, en todos los casos, marcadamente abrupta. Esto es una consecuencia
directa de la operacion con elevada conversion de VOCs en el reactor en dicha
situacion. En este aspecto, los esquemas analizados en el presente estudio son
semejantes: debido a la pequena fuerza impulsora para la operacion autotér-

mica (el AT,,) y la elevada energia de activacion de las reacciones involucradas,

los estados de operacion posibles se caracterizan por una conversion practi-

camente nula (css apagado) o esencialmente completa (css encendido).

320 * % ¥ ¥ ‘ﬂj
1
300+

Wvocs?
80 r
rc) 2 [ppm]

260

240

220+

10° 10" 107 107

a/a

a/a

(]
‘*tciclo= 10s !

=40 s -Q—tcido =80s et =100 s t =120 s

ciclo ciclo ciclo

Figura 6.2: efecto de la caida en la actividad del catalizador en el sistema regenerador-reactor

(fy =1%).

Adicionalmente, puede observarse que el umbral de actividad catalitica que
separa los estados encendido y apagado, depende fuertemente de la tempera-
tura de alimentacion al reactor (en este caso, modificada a través del tiempo
de ciclo). Por el contrario, como se desprende de los resultados del analisis
realizado para los sistemas de inversion de flujo (Figura 5.13), en este ultimo
no existe tal sensibilidad o bien no resulta relevante si se consideran los bajos

valores de actividad critica alcanzados.

Lo senalado en el parrafo anterior es una consecuencia directa del tipo de
esquema propuesto: una vez alcanzado el css, el reactor opera en forma adia-

batica y en estado estacionario, como en cualquier sistema convencional.

8 Cabe senalar que la emision de VOCs en tal condicién podria superar el valor limite estable-
cido en el Capitulo 2 (9 ppm). No obstante, el conocimiento de la actividad critica (definida como
el valor umbral previo al apagado del sistema) sirve para establecer un marco de referencia.
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Luego, es de esperar que la temperatura de alimentacion al mismo posea un
fuerte impacto sobre el estado de operacion, independientemente de como se

haya alcanzado la misma. Para corroborar esto tiltimo, se busco el valor de ac-

tividad critica (con una tolerancia relativa de 107°) para cuatro valores de
longitud de regenerador (0.494 m, 0.519 m, 0.545 m, 0.570 m), y consideran-

do un rango de t,, comprendido entre los 10 y los 100 segundos. Todos los

iclo

demas parametros corresponden a los informados en la Tabla 6.1.

Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 6.3, donde se han regis-

trado los valores de la actividad critica, (a/a,) ,, la temperatura de

alimentacion al reactor y la cantidad de VOCs remanentes en dicha condicion.
En la misma se observa que un aumento en el tiempo de ciclo, o una menor
longitud del regenerador, produce un descenso en la temperatura de alimenta-
cion al reactor en la condicion critica. Consecuentemente, el valor de actividad

critica aumenta (situacion mas desfavorable) al incrementar el tiempo de ciclo.

(=]

10 L 1
[
- L =0.494 m
(a/ay,. e Reg
e —oL =0.519m
10”2 R
S« %-Lp,, = 0545 m
%L =0.570 m
Reg
107 : : : .
20 40 60 80 100
tciclo [S]
‘ : ‘ ‘ 25
3407
¢ ]
or 320
Ty 3004 Wyocs' .8
[°C] [ppm]
280’ ? 10,
2601 5
2 5-
240
r 0
20 40 60 80 100 20 40 6 80 100

0
[s] [s]

tc:iclo tciclo

Figura 6.3: efecto del tiempo de ciclo y la longitud del regenerador sobre la actividad

critica del catalizador ( f, =1%).

Por otro lado, la cantidad de VOCs emitida en la condicién critica resulta

aproximadamente constante y muy pequena para todas las condiciones (cer-
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cana a unos 15 ppm). Esto es una caracteristica general de los esquemas au-
totérmicos cuando se procesan reacciones de oxidacion, cuyas energias de
activacion son tipicamente muy elevadas, y la temperatura de alimentacion al
sistema es significativamente menor a la temperatura de reaccion. Este aspec-

to se aborda desde una perspectiva simplificada en el Apéndice 6.1.

Todo lo discutido en los parrafos anteriores se puede visualizar eliminando

el tiempo de ciclo como parametro y graficando directamente los valores de

(a/ a, )m.t contra la temperatura de alimentacion al reactor (para cada longitud

de regenerador). Esto se muestra en la Figura 6.4, en donde se observa clara-

mente que la dependencia de (a/ ao) ., con el tiempo del ciclo o la longitud del

Cri
regenerador se debe exclusivamente a la variacion de la temperatura de ali-

mentacion al reactor (todas las curvas se solapan en una sola).

De esta manera, operando el sistema de forma tal de obtener una tempera-
tura de alimentacion al reactor suficientemente elevada (por ejemplo, en el
rango comprendido entre los 260 y los 300 °C), se alcanza un grado de flexibi-

lidad comparable con los que ofrecen ambos esquemas de inversion de flujo.

(a/ay)

crit

10

107

107 T T T T T T
240 260 280 300 320 340
O.R 1o
5" el

*LReg =0.494 m +LReg =0.519 m -@—LRQQ =0.545 m —ﬁ'—LReg =0.570 m

Figura 6.4: actividad critica del catalizador vs. la temperatura de alimentacién al

reactor (f, =1%).
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6.3 Conclusiones y comentarios finales

En primer lugar, se discutieron brevemente las diferencias entre este es-
quema y los de inversion de flujo, centrado en el rol que posee el catalizador
en uno y otro caso. Debido a que en esta variante el catalizador forma parte
Unicamente del reactor catalitico y que, en el css, el mismo opera en forma es-
tacionaria, se concluydo que el comportamiento de este sistema frente a
variaciones en algunos parametros (por ejemplo, en la cantidad total de VOCs),

no diferira del dado para un esquema autotérmico de tipo “convencional”.

Considerando lo anterior, en este capitulo solo se analiz6 la respuesta del
sistema frente a variaciones en el tiempo de ciclo, la fraccion de limpieza y la

caida en la actividad del catalizador.

A través del estudio sobre la fraccion de limpieza se pudo concluir que la
inclusion de una pequena region de la seccion total (menor al 3%), utilizada
para el barrido de los VOCs alojados en los canales previos a la inversion (pa-
saje de la region de enfriamiento a la region de calentamiento), no perjudica la
operacion desde el punto de vista de la temperatura de entrada. Por el contra-
rio, permite disminuir los niveles de emision para todos los tiempos de ciclo
considerados, respecto de los valores observados sin utilizar una fracciéon des-

tinada a limpieza ( f, = 0). En adicién, se corroboré que el caudal necesario
para la limpieza no depende de f,, dentro del intervalo considerado, y que el

valor optimo de tal fraccion corresponde a aquel que permite mantener la velo-
cidad masica entre cada una de las regiones en un mismo valor. Esto
corresponde a una fraccion de limpieza que oscila entre 0.06 y 0.6%. No obs-
tante, se recomienda adoptar un valor de 1%, debido a que el mismo no
genera diferencias apreciables y que el caudal de limpieza depende no solo del
tiempo de ciclo, sino también de la longitud del regenerador (ver Ec. 6.1). En

todos los casos, se puede considerar que estos valores de f, no traeran apare-

jados un cambio significativo en la pérdida de carga, respecto del valor que la

misma presentara cuando no existe zona de limpieza.

Por otro lado, se analiz6 la respuesta del sistema frente a una caida en la
actividad del catalizador, observando que este sistema resulta mas sensible a
la misma, en términos de la emision de VOCs (comparar las Figuras 5.13 y

6.2), pero que la temperatura de entrada al reactor (y por ende la maxima), no
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se ve practicamente afectada. Este analisis se complement6 con una busqueda
de la actividad critica (valor mas pequeno de actividad que permite mantener
un estado encendido para un tiempo de ciclo y longitud definidos) para dife-
rentes tiempos de ciclo y longitudes del regenerador. Como se anticipara, se
pudo corroborar a partir de ello que la variacion en el valor de actividad critica
con cualquiera de los dos parametros anteriores se debe enteramente a la va-

riacion en la temperatura de alimentacion al reactor.
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Apéndice 6.1: Analisis cualitativo del esquema au-
totérmico

A través del Capitulo 5 y del presente, se ha visto que tanto el sistema de
inversion de flujo como el formado por el conjunto regenerador-reactor poseen
una caracteristica comun. En el estado estacionario ciclico (css) apagado, la
emision de VOCs corresponde practicamente al contenido total de la alimenta-
cion (es decir, la conversion de VOCs es nula). Por el contrario, el css
encendido presenta niveles de emision muy por debajo de dicho valor (nor-

malmente, del orden de las decenas de ppm como maximo).

Este comportamiento tan extremo en términos de la conversion puede en-
tenderse mediante una analogia con un sistema autotérmico convencional
hipotético, conformado por un intercambiador en contra-corriente y el propio
reactor adiabatico analizado aqui. Recordando que el comportamiento térmico
del regenerador se asemeja al de un intercambiador como el mencionado, el
planteo de tal analogia para el caso del esquema regenerador-reactor es direc-
ta, razéon por la cual se incluye este analisis en el presente capitulo. No
obstante, si bien puede requerir un nivel de abstracciéon mayor, las conclusio-

nes seran generales para los diferentes tipos de esquemas en estudio.

Para efectuar la analogia se considera un tnico VOC (el acetato de etilo, por
ser el mas representativo), ajustando su concentracion de forma tal que el sal-
to térmico adiabatico sea de 40 °C (571 ppm). En cuanto a las dimensiones de
cada equipo, se toman como base los mismos valores de longitud y diametro

considerados previamente (ver Tabla 6.1).

A partir de la Ec. (A3.3.7) (ver Apéndice 3.3) la temperatura de alimentacion

al reactor, T2%, se puede escribir como:

TOR = TO + WATR (A6.1.1)

donde AT® representa el salto térmico en el reactor, T la temperatura de ali-

mentacion al sistema y y la capacidad del intercambiador. Esta ultima se

define como:
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__va (A6.1.2)
v G .c o

m,tot~ pG

siendo U el coeficiente global de transferencia de energia, A el area de inter-

cambio, G

m,tot

el caudal masico total de la corriente a tratar y C,; €l calor
especifico del gas.

Teniendo en cuenta la Ec. (A3.3.9), la capacidad del intercambiador

(Ec. A6.1.2) puede reescribirse en términos de las variables en el regenerador:

1 (T8 +757)/2) 0,
Cpr 2 2

v =y (T9") = S (A6.1.3)

m,tot

siendo h,, el coeficiente de transferencia de energia modificado (ver Ec. 3.10),

V

ey €l volumen total del regenerador y a, el area total de transferencia por

unidad de volumen total.

Por otro lado, los balances de materia y energia para el reactor quedan re-
presentados por el conjunto de ecuaciones diferenciales algebraicas definido

en el Capitulo 3 (Ecs. 3.25 a 3.28), que para el caso de una Unica reaccion se

reducen a:
G Che % =-a, hy,, (TG _Ts) (A6.1.4)

G d
S = a, K, C; (Yo~ ys) (A6.1.5)
Proa (T = Ts) + (L (~AH" ) r¥ =0 (A6.1.6)
km CT(yG_ys)_EV.ef:O (A617)

donde T es la temperatura de la fase sé6lida en el reactor, ( la longitud carac-

teristica del catalizador, C, la concentracion molar total en la fase gaseosa y
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M

el peso molecular del aire. AH*, r¥ y k_ son la entalpia de combustién,
la velocidad de consumo efectiva y el coeficiente de transferencia de materia

del acetato de etilo, respectivamente. Finalmente, y, € y, son la fraccion mo-

lar del acetato de etilo en la fase gaseosa y en la superficie del solido,

respectivamente.

Una forma usual de visualizar los posibles estados estacionarios asociados
a las Ecs. (A6.1.1) a (A6.1.7), es tomando la temperatura de alimentacion al
reactor como un parametro. Para ello, eliminando los términos de transferen-
cia y velocidad de reaccion entre las ecuaciones (A6.1.4) a (A6.1.7), se puede

reducir el balance de energia en la fase gaseosa a:

(-AH*)yd (

aire c pG

T, (2)-T9" = 1-y./yo) = AT, x(2) (A6.1.8)

donde x =1-y,/y2 es la conversion de acetato de etilo (se desprecia el cambio
en el caudal molar total) e y? es la fraccion molar de acetato de etilo en la co-

rriente a tratar. Evaluado la Ec. (A6.1.8) en la salida del reactor (define el salto

térmico en el reactor) y reemplazando en la Ec. (A6.1.1), se tiene?:

O,R _ 70
x=—e ~To (46.1.9)

B v (T(g,R)ATad

Por otro lado, incorporando la expresion de T

(Ec. A6.1.8) en la
Ec. (A6.1.6) y reacomodando, los restantes balances se pueden re-escribir co-

mo:

av = G

m,tot

M. ak C
dx M, a,k, T[(l_x)_&} (A6.1.10)

9 Notar que, debido a la variacion del coeficiente de transferencia de energia con la temperatu-
ra, la Ec. (A6.1.9) no resulta lineal con To%.
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Poa| (TS% + AT,y X) =Ty |(-AH )+ L ¥ =0 (A6.1.11)

Ky Cr[ Y8 (1-x)—ys |- (r? =0 (A6.1.12)

Habiendo definido la temperatura de alimentacion al reactor, se puede re-
solver el conjunto de ecuaciones diferenciales algebraicas definidas por las

Ecs. (A6.1.10) a (A6.1.12), obteniendo T, y, y la conversion x. Luego, grafi-
cando por un lado la curva que define x en funcion de 7% (Ec. A6.1.9), y por
otro lado el valor de x calculado para cada valor de T9* a partir de las

Ecs. (A6.1.10) a (A6.1.12), las intersecciones de ambas representaciones defi-
nen los estados estacionarios posibles. Esto se muestra en la Figura A6.1.1
para el caso “base” definido al inicio de la presente seccion (la linea de trazos
corresponde a la Ec. A6.1.9 y la llena a las Ecs. A6.1.10 a A6.1.12). Alli se ve
claramente la presencia de dos estados estacionarios de tipo “estables” (uno de
ellos con conversion practicamente nula y otro con una conversion completa) y
otro de tipo “inestable” (presumiblemente presente en los esquemas analizados
en el Capitulo 5 y en el presente, pero imposible de visualizar debido a la na-

turaleza de la resolucion).

e

100

#*
*

80—

60
x [%]

40

*
*

50 100 150 200 250 300 350 400
TGO.R Ke)

Figura A6.1.1: solucién al conjunto de Ecuaciones (A6.1.9) a (A6.1.12) para el caso

base.

Por otro lado, en la Figura A6.1.2 se muestran las curvas obtenidas para

valores decrecientes de la capacidad de intercambio, lograda a partir de una
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reduccion del volumen (que resultaria equivalente a aumentar el tiempo de ci-
clo del regenerador). Los valores informados en el grafico estan evaluados a la

temperatura correspondiente a la solucion de estado estacionario encendida.

100

80+

x (%]

S0 100 150 200 250 300 350 400

m OR jor
7.0k [c)
[*-w=753 & y=6638 % y=565 y = 4.89|

Figura A6.1.2: conjunto de soluciones obtenidas al disminuir la capacidad de inter-

cambio.

En la Figura A6.1.2 se puede ver que la conversion permanece practicamen-
te inalterada al variar v, excepto en las cercanias con la transicion entre el
estado encendido y apagado. De hecho, el punto en donde una posterior dis-
minucion de dicho parametro conducira a un Unico estado estacionario

apagado, corresponde a x ~97.6% (13.7 ppm).

En forma similar, en la Figura A6.1.3 se varia la actividad del catalizador en
lugar de variar y (ver Seccion 6.2 para los resultados en el sistema regenera-
dor-reactor con el modelo completo). En este caso la curva definida por la
Ec. (A6.1.9) no se ve alterada y en su lugar se modifica la curva de conversion
obtenida de las Ecs. (A6.1.10) a (A6.1.12). Para tales condiciones, la conver-
sion en el punto previo a la desaparicion del estado estacionario encendido
corresponde a un 97.7% aproximadamente (13.1 ppm), observando que el
comportamiento de la conversion en la transicion del estado encendido al apa-

gado no difiere del anterior.

En adicion, la formulacion presentada permite concluir que, cuanto mas

elevada sea la energia de activacion de la reaccién involucrada, la conversion
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predicha por las Ecs. (A6.1.10) a (A6.1.12) tendera a comportarse como un
“escalon”. En tal caso, los estados estacionarios estables solo podrian presen-

tar una conversion nula o total.

| L Lo L L L L L 1 |
100 - e
80 / B
|
601 | L
x (%]
40
20
O_ (-
s ——————————————— — —
50 100 150 200 250 300 350 400
T, [°C)
S a/ay=1.0000 & a/a,=01000 < a/a,=0.0150 o a/a,=0.0013

Figura A6.1.3: conjunto de soluciones obtenidas al disminuir la actividad del catali-

zador.

En resumen, mediante este analisis pueden entenderse los valores extremos
de conversion de VOCs en este tipo de sistemas. Tal comportamiento esta in-
timamente asociado a la presencia de reacciones con elevadas energias de
activacion (para el acetato de etilo el valor de este parametro es de
1.48 10° J/mol —aproximadamente 35000 cal/mol-) y a una elevada diferencia
entre la temperatura de alimentacion al sistema frente a la temperatura de

reaccion (elevadas capacidades de intercambio).
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CAPiTULO 7: DISENO DE LOS SISTEMAS DE INVERSION DE FLUJO

En los capitulos previos se han definido los modelos y métodos numéricos
para la simulacion de cada sistema y se ha estudiado la respuesta de cada
uno de ellos frente a variaciones en los principales parametros. El objetivo de
tal analisis fue lograr un mejor conocimiento de los sistemas bajo estudio, en-
tendiendo que ello es primordial para establecer criterios de disefio que

resulten adecuados.

Particularmente, se ha podido verificar en los Capitulos 5y 6 que los tres
esquemas propuestos se caracterizan por solo dos tipos posibles de estados
estacionarios ciclicos estables. El primero corresponde a un estado apagado
con conversion practicamente nula. Por el contrario, el segundo representa un
estado encendido con una muy elevada conversion (usualmente mayor al
98%), o en términos de la emision de VOCs, con una emision residual no ma-
yor a los 10-20 ppm. Mas aun, siempre que todos los parametros operativos
estén alejados de los valores criticos!0, la emision residual de VOCs normal-
mente oscila en valores menores a los 2 ppm (ver Capitulos Sy 6).
Consecuentemente, es esperable que si se ajustasen las dimensiones de al-
guno de los sistemas (o una variable operativa si correspondiera), de forma tal
que cumpliera estrictamente con la cota de emision de 9 ppm mencionada en
el Capitulo 2, el disefio alcanzado (o la condicién operativa seleccionada) fuese
relativamente inestable. Esta situacion definitivamente debe evitarse, por lo

cual tendra que ser considerada en los criterios de disefno.

Para cada uno de los esquemas presentados, se pretende alcanzar un dise-
no que permita tratar la corriente de aire contaminada con VOCs, detallada en
el Capitulo 2, cuyas caracteristicas se repiten en la Tabla 7.1. Como se men-
cion6é en dicho capitulo, usualmente las condiciones de la misma podran
fluctuar, especialmente el contenido total de VOCs. Por esta razéon, un ade-
cuado criterio de disefio, para cualquiera de los esquemas, no solo debera
considerar la concentracion nominal de VOCs en la corriente, sino un rango
posible convenientemente elegido. En base a lo discutido en los capitulos ante-
riores, se puede concluir que el diseno de cualquiera de los sistemas
analizados en el presente estudio se vera perjudicado cuanto mas bajo sea el

contenido de VOCs. Por esta razon, se ha considerado una concentracion de

10 Entendiendo como tal el valor umbral de un parametro dado, a partir del cual un aumento
o disminucién del mismo, segun corresponda, conduce a la extincion de las reacciones.
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acetato de etilo y etanol minima, tal como fuera mencionado en el Capitulo 2.

Dicho valor se indica también en la Tabla 7.1.

Tabla 7.1: caracteristicas de la corriente a tratar.

0 0
Gm tot P g T((;) yjYG yjYG
(minima) (nominal)
[kg/s] [bar] [°C]
[ppm] [ppm]
AE Et AE Et
12.7 1.01 50
307 125 615 250

Como fuera senalado en el Capitulo 5, el esquema convencional y el rotativo
son, desde el punto de vista del comportamiento, equivalentes. La principal di-
ferencia se da en la posibilidad de operar el segundo a muy bajos tiempos de
ciclo, gracias a la incorporacion de la region de limpieza que permite eliminar
el problema de la emision de VOCs sin tratar, cuando se invierte el sentido de
circulacion. En adicion, cabe recordar que el tiempo de ciclo minimo en el sis-
tema convencional esta determinado por la capacidad de respuesta de las
valvulas y su vida util, mientras que en el rotativo queda definido por la ma-

xima velocidad de rotacion admisible.

Las diferencias senaladas en el parrafo anterior deberan ser tenidas en
cuenta en los criterios de disefio, los cuales no seran estrictamente iguales.
Por esta razon, se abordara todo lo concerniente al dimensionamiento (crite-

rios, busqueda y resultados) por separado para cada uno de los esquemas.

7.1 Diseno del esquema convencional

Uno de los primeros pasos a seguir para establecer los criterios y estrategia

de diseno es identificar los grados de libertad y restricciones de cada sistema.

Asumiendo que se conoce la configuracion de la celda, un analisis del es-
quema de inversion de flujo convencional y su descripcion (ver Capitulo 3),

permite identificar cuatro grados de libertad para el mismo. Estos son:
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* la fraccion de inerte,
* el volumen total del equipo,
* el diametro del equipo,

* el tiempo de ciclo,

De los grados de libertad identificados, los tres primeros corresponden a va-
riables estrictamente de disefio (volumen, diametro y fraccién de inerte). Por el
contrario, el tiempo de ciclo representa una variable operativa y por lo tanto
merece una consideracion adicional. El valor de este parametro podra ser dife-
rente para las condiciones nominales o las de minimo contenido de VOCs, lo
que permite abarcar el rango propuesto, sujeto a una serie de condiciones de-

terminadas.

En lo que respecta a las restricciones, la Gnica establecida a priori en el sis-
tema corresponde a la cota de emision global de 9 ppm (ver Secciéon 2.3.1). No
obstante, como se discutio en la introduccion del presente capitulo, tal valor
de emision se obtiene tipicamente para condiciones cercanas al limite entre los
estados apagado y encendido. Por esta razon, se exige alternativamente que la
emision de VOCs sea de 1 ppm para la condicion de operacion con el minimo

contenido de VOCs (situacion mas desfavorable).

En adicion, si se pretende utilizar un soplador convencional para impulsar
la corriente a tratar sera necesario limitar la pérdida de carga en el sistema.

Para ello, se exige que la pérdida de carga no supere los 50 mbar en ningun

caso (es decir |AP| < 50 mbar).

Otro aspecto a considerar es que la temperatura maxima en el lecho no de-
bera superar un cierto nivel a fin de evitar la temprana desactivacion del
catalizador empleado. No disponiendo de datos sobre la estabilidad del catali-

zador frente a la temperatura, se adopté un valor de temperatura maxima

admisible en el lecho de 400 °C (es decir, T

smax S 400 °C). Sin embargo, se
asume que dicho valor es conservativamente bajo. De esta manera, a lo largo
del periodo de vida util del catalizador se dispondria de cierto margen para
elevar la temperatura de operacion, a fin de compensar los efectos de desacti-

vacion del mismo de ser necesario.
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La cantidad y tipo de restricciones enunciadas hasta aqui no permiten anu-
lar completamente los grados de libertad sefialados y, consecuentemente, no
podra establecerse un Unico diseno. Para solventar esto se deben definir res-
tricciones adicionales, fijar en forma directa los valores de algunos de los
grados de libertad enunciados o definir una funcion objetivo y seleccionar el
disefio que minimice/maximice la misma. Esta tltima opcion se descarté de-
bido a que la busqueda de un diseno optimo cae fuera de los alcances
propuestos para el presente estudio, quedando solo las dos primeras alternati-

vas.

Teniendo en cuenta que el material catalitico sera presumiblemente mas

costoso que el inerte, se fijo la fraccion de inerte en el equipo, f,, en un 40%

(valor que puede considerarse razonablemente elevado).

Por otro lado, de acuerdo a Barresi y col. (2007), las valvulas utilizadas en
los sistemas de inversion de flujo soportan en promedio unos 500000 movi-
mientos o 250000 ciclos. Por lo tanto, sera deseable establecer un limite
inferior para el tiempo de ciclo. Definiendo la minima vida util tolerable de la
valvula, se puede determinar el tiempo de ciclo minimo para el sistema. De es-
ta manera, si se pretende que la vida util de la valvula sea de al menos 2 anos,

el tiempo de ciclo no podra ser menor a 240 s (es decir, t___ > 240 s).

ciclo

Para completar la propuesta de diseno es conveniente considerar dos aspec-
tos adicionales. Por un lado, el minimo volumen necesario sera mayor cuanto

menor sea el contenido de VOCs a tratar y mas elevado sea el tiempo de ciclo.

Luego, el volumen total del equipo, V,, , se determinara para la condicion de

eq
operacion con el minimo contenido de VOCs y utilizando el menor tiempo de
ciclo posible (240 s para este caso). Por otro lado, sera deseable que tanto el
tiempo de ciclo para la condicion de operacion con el contenido de VOCs no-

minal, asi como el diametro del equipo, D

.q» S€an bajos (el primero para que el
estado de operacion se encuentre alejado del limite con el css apagado y el se-
gundo para facilitar una correcta distribucion del flujo). Para ello, teniendo en
cuenta que tanto la mayor pérdida de carga como la maxima elevacion de
temperatura en el lecho se encontraran para la condicién de operacion con el

contenido de VOCs nominal, se exige que en tal condicion se verifique simul-
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taneamente!! T, = 400 °Cy |AP| = 50 mbar. Cabe aclarar que podria resul-

tar TSJW < 400 °C en la condicion nominal, aun para el minimo tiempo de

ciclo. En tal caso, se adoptara también ¢

ciclo

= 240 s para la misma. Asi, sin ex-
plicitar la secuencia iterativa, los criterios enunciados se pueden resumir

segun:
* Fijar la fraccion de inerte en 40%.
% Para el contenido de VOCs minimo:

+ fijar la emision global en 1 ppm y el tiempo de ciclo en su menor va-

lor (240 s). Determinar el volumen del equipo.

% Para el contenido de VOCs nominal:

4+ si para el menor tiempo de ciclo, la temperatura maxima en el lecho
resultase menor a 400 °C, fijar el tiempo de ciclo en su valor minimo

(240s) y determinar el diametro que permita satisfacer

|AP| = 50 mbar;

4+ caso contrario, determinar el diametro y el tiempo de ciclo que permi-

tan satisfacer en simultaneo |AP | = 50 mbar y TSMX = 400 °C.

Finalmente, se propone el estudio de cinco configuraciones de celda, pre-
sentadas en la Tabla 7.2, donde se numerdé cada una para facilitar su
identificacion. Las tres primeras corresponden a formas estandar comerciali-
zadas por la empresa Corning (Boger y col.,, 2004). Las 4 y 5 son alternativas a
las 2 y 3, respectivamente, variando el espesor de tabique de forma tal que la
porosidad sea la misma que para la configuracion 1, aspecto que se discutira
con mayor detalle en la Seccion 7.1.1.2. El significado de los parametros indi-

cados en dicha tabla es:

N. numero de celdas (canales) por unidad de superficie transversal (el
numero entre paréntesis indica su valor en canales por pulgada

cuadrada).

11 Nétese que las restricciones que permitiran ajustar el volumen y diametro del equipo que-
dan definidas en condiciones diferentes, lo cual conduce a un calculo de tipo iterativo.

- 161 -



COMBUSTION CATALITICA DE VVOCS UTILIZANDO SISTEMAS AUTOTERMICOS CON INTERCAMBIO DE CALOR REGENERATIVO

3, espesor total de tabique (el nimero entre paréntesis indica su valor

en milésimas de pulgada).

€] porosidad del lecho (fraccion de seccion transversal disponible para
el flujo).

a, area de transferencia por unidad de volumen total.

d, =4g, /a,. Diametro hidraulico. Notar que, para el caso considerado

en el presente estudio (radio de curvatura nulo en los rincones del

canal), resulta exactamente igual al lado del canal (L. -3§,), donde

L. es la longitud de celda (ver Apéndice 3.2).

=a’/e} . Factor de pérdida de carga. Esta agrupacién condensa los

efectos geométricos sobre la pérdida de carga, lo cual se puede ver

reordenando la Ec. (3.19) segun:
(Pa|AP|)/(L., 16 G) =1/8(f Re) R, . Luego, suponiendo que G esta de-
finido, sera deseable un valor pequefio de R, para que la pérdida

de carga resulte baja.

K, =a’/e,. Factor de transferencia de materia o energia por unidad de

volumen total. Suponiendo que los efectos de entrada son despre-

ciables!?, esta agrupacion condensa los efectos geométricos del

canal sobre la capacidad de transferencia de materia (a,k, ;) o de

energia (a, h). Esto puede verse explicitando sendos productos de
las Ecs. (A3.1.13) y (A3.1.16) (con los valores asintéticos del Shy del
Nu, Sh, y Nu,, respectivamente) segun: a,k,;=1/4D, . Sh K, y
a,h =1/4,;Nu, K, . En estas condiciones sera deseable que la con-

figuracion del monolito posea elevados valores de K, .

H =K, / (1 —€ L) . Factor de calentamiento del solido (o coeficiente de en-

cendido). Este parametro esta estrechamente vinculado con la

12 En el caso de la transferencia de energia, se debe asumir también que el efecto de la con-
duccién térmica axial del s6lido es despreciable.
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velocidad a la cual se calienta (o enfria) el sélido. Contrariamente a
otros procesos, para la presente aplicacion este parametro debera

ser pequeno, para favorecer la estabilidad del sistema.

MIF  =(5,/L.) / [1-(8;/L.)]. Factor de resistencia al aplastamiento en di-

reccion diagonal. Directamente relacionado con la resistencia

estructural del monolito.

Tabla 7.2: configuraciones de celda y propiedades de las mismas.

N°  10°N, 10%5, & a, 10°d, 10°R, 10°K, 107H. 10°MIF
[m2] [m] [m] [m] [m2] [m2] [m?2]

1 3.1 3.18 0.678 1833 1.48 1.08 4.96 1.54 3.80
(200) (12.5)

2 6.2 1.91 0722 2677 1.08 1.90 9.92 3.57 2.65
(400) (7.5)

3 9.3 1.02 0.814 3480 0.94 2.25 14.9 7.98 1.06
(600) 4)

4 6.2 225 0.678 2593 1.05 2.16 9.92 3.08 3.80
(400) (8.8)

5 9.3 1.83 0.678 3176 0.85 3.24 14.9 4.62 3.80
(600) (7.2)

7.1.1 Determinacion de los rangos de busqueda

Logicamente, como en cualquier proceso de busqueda (ya sea de raices de
un sistema de ecuaciones y/o de valores 6ptimos), es deseable, eventualmente
necesario, disponer de valores iniciales para comenzar el mismo o mejor aun,

de un rango de valores en donde se encuentre el punto buscado.

Existen algunos trabajos en bibliografia que abordan la problematica del
dimensionamiento del sistema desde un punto de vista simplificado. Destacan
particularmente tres métodos, los cuales han sido resumidos y comparados
por Marin y col. (2009). Todos ellos se basan en dos elementos basicos: la
aproximacion a través del reactor en contra-corriente y el movimiento del fren-

te de onda (ver Capitulo 5). El mas claro desde un punto de vista conceptual
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es quizas el método propuesto por Cittadini y col. (2001), el cual, de acuerdo
con Marin y col. (2009), resulta mas adecuado para un disefio preliminar, es-
timando la longitud del reactor por exceso en todos los casos. Si bien dicho
método esta basado en un sistema donde solo existe una tnica reaccion con
cinética lineal, los conceptos mencionados no dependen de ello y, por lo tanto,

seran utilizados para establecer los rangos de busqueda.

Cabe aclarar que el objetivo en los trabajos mencionados es establecer un
disenno directamente basado en las simplificaciones alli propuestas. Sin em-
bargo, aqui se propone un camino alternativo: basandose en la aproximacion
del reactor en contra-corriente, es posible establecer una cota inferior para las
dimensiones del sistema. Luego, considerando el movimiento del frente de on-
da, se puede estimar una cota superior!3. Para ello, debe tenerse en cuenta
que la operacion a tiempos de ciclo bajos es mas eficiente, en términos de la
capacidad para retener la energia liberada por la reaccion. Luego, las dimen-

siones requeridas por el reactor en contra-corriente representaran una cota

inferior de volumen y diametro, V,, ... v D,, .., respectivamente. Por otro la-

do, teniendo en cuenta el movimiento del frente de onda, resulta inmediato
que el sistema de inversion de flujo debera disponer de un volumen total ma-
yor que el minimo, de modo tal que permita el desplazamiento de dicho frente
durante el tiempo que durase el semiciclo. Por lo tanto, definido un tiempo de
ciclo, el conocimiento de una cota maxima para la velocidad a la que se des-
plazaria el frente de onda, permitira estimar el volumen necesario para tal

desplazamiento y, en consecuencia, se podra disponer de una cota superior de

volumen, V, y de diametro, D

eq,max ? eqg,max *

7.1.1.1 Cota inferior de volumen y diametro del equipo

Recordando que el modelo del reactor en contra-corriente esta representado
por un conjunto de ecuaciones diferenciales algebraicas (Secciéon 3.5), la bus-
queda de las cotas inferiores de volumen y diametro mediante este modelo
sera iterativa, debiendo resolver dicho conjunto de ecuaciones en cada paso de

la iteracion. Por esta razén, se expone en esta seccién un calculo aproximado

13 Debe tenerse presente que este procedimiento resultarda adecuado en la medida que los
tiempos de ciclo deseados sean relativamente bajos. De lo contrario, si bien aun serviria como
un marco de referencia, el rango obtenido seria muy amplio.
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que permite obtener una primera estimaciéon de dichas cotas. Cabe resaltar
que, aun representando un buen punto de partida para tal iteracion, los valo-
res obtenidos con esta formulacion no son adecuados como cotas en forma
directa, pues resultan menores que los valores obtenidos con el modelo deta-
llado del reactor en contra-corriente, perjudicando la estimacion de la cota

superior (ver Seccion 7.1.1.2).

Suponiendo que todo el lecho es catalitico y utilizando las mismas simplifi-
caciones dadas en la Seccion 5.1 en lo que respecta al comportamiento
térmico, el volumen del reactor en contra-corriente se puede descomponer en

dos contribuciones. Una de ellas corresponde a las regiones extremas del reac-
tor en donde la corriente eleva su temperatura hasta el valor de T, * 220 °C,
con un volumen que se identificara como V. La otra corresponde al volumen
necesario para que la reaccion proceda hasta el nivel requerido, el cual se

identificara como V.

En primer lugar, se puede evaluar el volumen V,, a partir de la Ec. (5.3).
Considerando las propiedades constantes (evaluadas a la temperatura media
entre TC? y T,.) y utilizando el valor asintético del coeficiente de transferencia

de energia (indicado como h_), sin la modificacion para contabilizar el efecto

de la conduccioén axial térmical4, se tiene:

G, 0t Cpi (Tign _ o) _ 4G, 0t Cpi (Tign B Tf(})) (7.1)

1
vV, = 1
™ ah, (AT, /2) ¢ AoNu, (AT,/2) K,

donde, de acuerdo con los criterios dados en la Seccion 7.1, el valor de AT,

debe corresponder a la condicion de minimo contenido de VOCs. Adicional-

mente, se ha explicitado la dependencia con el factor geométrico K, , discutido

en la Seccion 7.1.

Por otro lado, para evaluar el volumen V}; se supone que toda la region

donde hay reaccion quimica permanece a una temperatura uniforme, e igual a

14 Ambas simplificaciones sobre el coeficiente de transferencia de energia se adoptan para eli-
minar la dependencia del mismo con el diametro del equipo (presente a través de la velocidad).
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T, +AT, y que las reacciones estan completamente controladas por la resis-

ign a

tencia a la transferencia de materia en el canal. Bajo dicha condicion, el
acetaldehido no alcanzara a acumularse y por lo que solo se necesitan los ba-
lances de materia para los dos componentes restantes, que resultan

independientes entre si. Luego, a partir de las Ecs. (3.35) y (3.36), se puede

obtener V}; exigiendo que la cantidad remanente de VOCs a la salida sea de

1 ppm y resolviendo la Ec. (7.2), dada por:

a, p km, 0y a, p km, P
(Uvocs) = Yr €XP (_#VR] + Yo €XP [_#VRJ

Gm,tot h m,tot h (72)
p Dm, S 0 * p Dm, S 0 *
e T e O

donde los valores de yﬁG corresponden al minimo contenido de VOCs. Ademas,

al igual que antes, se ha utilizado el valor asintotico de los coeficientes de

transferencia de materia, k lo que permite explicitar la dependencia con el

m,j,o 2

factor geométrico K, .

Finalmente, la estimacién del volumen total que servira como punto de par-

tida en la busqueda de V,, ,,;, es
‘/e(;),)min = 2Vph + V}: (7.3)

donde el superindice (0) indica el valor inicial para la iteracion.
Las estimaciones dadas por las Ecs. (7.1) a (7.3) predicen una relacion di-
rectamente proporcional entre el volumen minimo y el factor K, . Por lo tanto,

puede esperarse que el volumen minimo para las configuraciones con el mis-

mo valor de K, (las 2y 4 o las 3 y 5) sean muy similares.

Por otro lado, conocido el valor de V* estableciendo la pérdida de carga

eq,min ?

en el valor maximo admisible (50 mbar), se puede obtener también una prime-
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ra estimacion para la cota inferior del diametro del equipo, D Para ello, a

eg,min *
4
partir de la Ec. (3.19), expresando Iff;,min G=16 ‘/e((;),)min G, o / |:TEZ (Dfeg,)min) } y con-

siderando las propiedades constantes, se tiene:

1/4

D£0)min _ 2(f Re) Rf Gm,tot Ve(t;),)min (HG/pG )Tign“'ATad (74)
¢ n° |AP|

Con las estimaciones iniciales dadas por las Ecs. (7.1) a (7.4), se comienza
el proceso de busqueda de las cotas inferiores de volumen y diametro de equi-
po, dadas por el reactor en contra-corriente. Los valores obtenidos para cada
configuracion, para una fraccion de inerte de 40% y un tiempo de ciclo de

240 s, se indican en la Tabla 7.3.

Tabla 7.3: cotas inferiores y superiores para el volumen y diametro

del equipo en el sistema de inversion de flujo convencional.

n° de configuraciéon Voo min— Vegmax D, min—Dog max
[m?] [m]
1 3.98 -5.81 1.78 - 2.15
2 2.10-4.23 1.76 - 2.29
3 1.42-4.63 1.67 -2.44
4 2.11-3.94 1.82-2.32
5 1.44 -3.28 1.84-2.45

7.1.1.2 Cota superior de volumen y diametro del equipo

El modelo del reactor en contra-corriente permite establecer la cota minima
de volumen, pero por su naturaleza no tiene en cuenta el movimiento del fren-
te de onda en el so6lido. Como fuera visto en el Capitulo 5, dicho frente se

movera a una determinada velocidad a lo largo del reactor. La propuesta basi-

ca para la determinacién de la cota superior de volumen, V,, ..., es que los
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perfiles no modifican su forma respecto a los del contra-corriente, conforme se
aumenta en forma simultanea el tiempo de ciclo y el volumen del equipo. Esta
concepcion es la utilizada por Cittadini y col. (2001). Cabe recordar que, como
senalan Marin y col. (2009), los valores calculados de esta manera resultan

siempre conservativos, lo que justifica su eleccion como cota superior.

A partir de la simplificacion propuesta para el calculo de la cota superior,

resta determinar la velocidad del frente de onda, v,. En el sistema de inversion

de flujo, este parametro variara con el tiempo. No obstante, existen aproxima-
ciones basadas en el concepto de un lecho de longitud infinita, asumiendo que
dicho parametro es independiente del tiempo (ver, por ejemplo, Matros y

Bunimovich, 1996; Thullie y Burghardt, 1995) dado por:

0 0
. 0(p c), _ (pe)y (7.5)
gL (p Cp)c+(1_8L)(p Cp)s (I_SL)(pcp)s
vy = Y OGm,tot [ 1 _ATad/ATR ] ~ Y fm,mt (76)
Po S \1—&, v AT, /AT, PG Seor

donde y representa la relacion entre la capacidad calorifica del gas en las con-
diciones de alimentacion (por unidad de volumen de gas), (p Cp)z’ y la
capacidad calorifica total por unidad de volumen de lecho,

g (p Cp)z, +(1—8L)(p Cp)s' Adicionalmente, AT, es el maximo salto térmico en

el equipo, dado por T, —Té) y S,, la seccion total del equipo. Cabe aclarar

que las aproximaciones realizadas en las Ecs. (7.5) y (7.6) llevaran a predecir
valores ligeramente mayores que la expresion original, por lo cual resultan

mas conservativas y, por lo tanto, mas adecuadas para el objetivo propuesto.

A partir de las Ecs. (7.5) y (7.6), el volumen necesario para que se desplace

el frente de onda, V, =v, S,, t,,,/2, se puede estimar como:

(0]
ch Gm,tOf tciclo (7 .7)

Ve = (l—sL)(p Cp)s 2
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Con ello, la cota superior para el volumen del equipo se calcula directamen-

te como V, =V +Vs.

eq,max eq,min

La Ec. (7.7) sugiere que el volumen necesario del equipo aumentara lineal-
mente con el tiempo de ciclo. Por otro lado, se observa que la velocidad del
frente de onda crece al aumentar la porosidad del lecho (Ec. 7.6). Por esta ra-
z6n, se incluyeron las configuraciones 4 y 5 en el analisis, dado que las
mismas mantienen el nimero de canales por metro cuadrado que poseen las
configuraciones 2 y 3, respectivamente, pero con un mayor espesor de tabique
de forma tal que la porosidad sea igual a la de la configuracion 1 (67.8%). De

la Tabla 7.2, se puede corroborar que al pasar de la configuracion 2 a la 4 (o

de la 3 a la 5), se mantiene el factor K, mientras que se aumenta R, (no

deseable) y se disminuye H_. (deseable). En adicion, debido a que para mante-

ner la porosidad en el valor correspondiente a la configuracion 1 se debe

mantener la relacion §, /L. , cualquiera de las configuraciones de celda modifi-

cada presenta también el mismo valor del parametro MIF que la primera, lo
cual resulta beneficioso desde el punto de vista de la resistencia estructural
del monolito. De lo anterior, se puede anticipar que las configuraciones modi-
ficadas permitirian obtener equipos mas compactos que las originales, aun

cuando pudieran contener mayor masa total.

Finalmente, teniendo la cota superior de volumen, se puede calcular la cota
superior de diametro de una forma muy sencilla. A partir de la Ec. (3.19), si

las propiedades se consideran constantes, se puede verificar que la pérdida de

. 4
carga resulta proporcional a V,, / D,, . Luego, con los valores de V..., Doymin ¥

Vv se puede calcular facilmente D

eq,max > eqmax - NO Obstante, se debe tener pre-
sente que en la estimacion del diametro minimo no se tuvo en cuenta que la
pérdida de carga cuando se trabaja con la carga nominal sera mayor (a raiz del
mayor nivel térmico del lecho). Mas atin, recordando que para la condicion
nominal se propone ajustar el tiempo de ciclo de manera tal que la temperatu-

ra maxima no supere los 400 °C, se puede sortear este inconveniente

introduciendo la relacion (ug/pg), .r

ign ad,min

/(},LG/pG)T , para la estimacion de la

cota maxima del diametro. Es decir:
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1/4

(“GJ (7.8)
Pg Tign+ATog min

ign

D =D ‘ Veq,max ”'76
eq,max eq,min v Pe

eq,min Ts

En la Tabla 7.3 se presentaron los valores de V, D en forma con-

eq,max y eq,max ?

junta con los valores de V.

eq,min y Deq,min’

para una fraccion de inerte de 40% y

un tiempo de ciclo de 240 s.

Se puede observar que al aumentar el nimero de canales por metro cua-
drado disminuye el volumen minimo. Por otro lado, para un mismo numero de
canales por metro cuadrado (configuraciones 2 y 4 o 3y 5), el volumen minimo
es relativamente insensible a un aumento en el espesor de tabique (presumi-

blemente debido a que se mantiene el factor K, ) pero, como consecuencia, se

requiere de una mayor masa total. En cuanto a las cotas superiores, se obser-
va una disminucién en los valores predichos de volumen maximo entre las

configuraciones 2 y 4 o entre las 3 y 5, tal como fuera adelantado.

7.1.2 Disenios resultantes para cada configuracion

A partir de los criterios de disefio establecidos en la Secciéon 7.1 y teniendo
en cuenta los rangos volcados en la Tabla 7.3, se buscaron las dimensiones
del equipo y el tiempo de ciclo nominal para las 5 configuraciones menciona-

das anteriormente. Los resultados se vuelcan en la Tabla 7.4, junto con los

parametros considerados como mas relevantes, donde t,, representa el tiem-

iclo
po de ciclo para el cual la emision global de VOCs es exactamente 9 ppm,

correspondiente al valor limite establecido previamente.

A fin de establecer la comparacion entre los disefios alcanzados, se debe
remarcar una diferencia entre la condicion de operacion con el minimo conte-
nido de VOCs y con el nominal, correspondiendo esta ultima a la situacion de
trabajo tipica del sistema. Considerando que existe siempre un grado de incer-
tidumbre en los resultados (por ejemplo, asociado a la determinacion de los
parametros y expresiones cinéticas), el diseio alcanzado debera poseer el sufi-

ciente margen de seguridad para que la operacion en las condiciones
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Tabla 7.4: resumen de resultados obtenidos en el dimensionamiento del esquema de inversion
de flujo convencional para diferentes configuraciones de celda, segiin la propuesta de disefio

dada en la Seccién 7.1. Tiempo de ciclo minimo: 240 s.

n° de configuraciéon 1 2 3 4 5
(200/12.5) (400/7.5) (600/4) (400/8.8) (600/7.2)
V,, [m3 5.120 3.660 4.340 3.385 2.857
L., [m] 1.614 1.142 1.207 0.996 0.802
D,, [m] 2.010 2.020 2.140 2.080 2.130
w, [kg] 4001 2401 1801 2606 2174
w, [kg] 156 163 251 146 151
< g Tsmax [°Cl 273 289 321 285 302
< &
g 8 (Yvocs) [PPM] 0.992 0.999 1.005 0.998 1.003
L)
£8
o5 |AP| [mbar] 37.1 42.1 44.6 40.0 44 .4
t.iero [8] 240 276 272 270 284
o toictocrie IS] 581 378 323 400 348
-]
§ t t
s _clclorit _eiclo 1.42 0.37 0.19 0.48 0.23
[7/] t.
o ciclo
o
> *
3 toicio [S] 528 346 290 367 319
5
‘g Ts max [°Cl 371 398 400 399 396
8
8
3} (Yvocs) [PPM] 0.777 0.875 1.504 0.708 0.848
|AP| [mbar] 49.4 49.8 48.9 48.9 49.8

nominales siempre sea factible. Este margen se puede traducir en la diferencia
entre los valores de tiempo de ciclo asociados a tal condicion y el valor critico,
relativa al tiempo de ciclo en la condicion nominal, informada también en la
Tabla 7.4. Por otro lado, se debe tener en cuenta que el minimo contenido de
VOCs fue considerado a los fines de cubrir posibles variaciones en la concen-
tracion de VOCs de la corriente a tratar, situacion que resulta muy comun en
procesos de eliminacion de contaminantes. Al representar esto un caso limite

en si mismo, no se estudio el rango de tiempos de ciclo posibles para tal con-
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dicién. En adicion al volumen total del equipo, resulta util disponer de los va-

lores de masa total de material inerte y catalitico, W, y W, , respectivamente,

debido a la variacion de porosidad entre las distintas configuraciones. Dichos

parametros, que se informan también en la Tabla 7.4, se calculan a partir de:

W, =p/V,, |:f1 (l_SL,1)+(1_fI)(1_8(I),,C)i| (7.9)

W, = pcVeq (1_.ﬁ)(8g,c _SL,C) (7'10)

donde egyc representa la porosidad que tendria el lecho sin el depodsito cataliti-

Co.

En primer lugar, se puede observar que al aumentar el nimero de celdas,
con las configuraciones tomadas de Boger y col. (2004), se logra reducir signi-
ficativamente la masa total de material a utilizar, principalmente debido a la
fuerte disminucion de la cantidad de material inerte. No obstante, esto no tie-
ne un correlato directo ni con las dimensiones del equipo (notar que
disminuye el volumen total al pasar de la configuracion 1 a la 2, pero vuelve a
aumentar de la 2 a la 3), ni con la masa de catalizador (la cual aumenta en to-
dos los casos). Por otro lado, cuando se toman las configuraciones modificadas
(4 v 5), se puede observar que la masa total también disminuye respecto de la
configuracion 1 (aunque la masa de inerte resulta mayor que en las respecti-
vas 2 y 3, mientras que la de catalizador resulta menor). Sin embargo, se
logran obtener equipos sustancialmente mas compactos. Por otra parte, en lo
que respecta al diametro del equipo, no se observan cambios significativos pa-
ra las configuraciones 1, 2 y 4, mientras que aumenta para las 3 y 5, lo cual

podria dificultar la correcta distribucion de flujo.

En segundo lugar, se debe evaluar qué impacto posee el cambio de configu-
racion sobre la estabilidad del sistema. Al respecto, si se observan los
resultados para el contenido de VOCs nominal, puede verse que el aumento
del numero de celdas genera una disminucion del tiempo de inversion critico
en todos los casos (ver valores para las configuraciones 1, 2y 3,0 1, 4y 95).
Esto es una consecuencia directa de la disminucién de la masa total en el

equipo. En adicién, la diferencia entre el tiempo de ciclo nominal y el critico
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también disminuye, indicando que la operacion del sistema se torna mas sen-
sible (y por lo tanto, con mayor tendencia a la inestabilidad). El uso de las
configuraciones 4 o 5 en lugar de las 2 y 3 permite mejorar muy levemente es-

ta situacion, lo cual es consistente con la disminucion del parametro H,

(Tabla 7.2).

Finalmente, debe tenerse presente que el tiempo de ciclo es la principal va-
riable de control que poseera el sistema una vez construido (e.g. Marin y col.,
2010; Cittadini y col., 2001). Al respecto, es importante notar que la disminu-
cion de la diferencia entre el tiempo de ciclo resultante para la condicion
nominal y el critico (tanto absoluta como relatival5) se podria relacionar con
una mayor dificultad en el control del proceso. Por ello, sera deseable que am-

bos parametros no sean en extremo pequenos.

7.1.2.1 Analisis complementario de los disernios obtenidos

A fin de complementar los resultados presentados en la Tabla 7.4, se grafica

la respuesta de cada uno de los disefios establecidos frente a la variacion del

),

la cual se muestra en la Figura 7.1. En la misma se observa claramente la re-

tiempo de ciclo para la condicion nominal (registrando TSmx , <yvoc5> y |AP

duccion del rango de tiempos de ciclo que podrian emplearse al aumentar el
numero de celdas y/o aumentar la porosidad (comparar, por ejemplo, cual-
quiera de las curvas para la configuracion S frente a la 3). En consecuencia, la
respuesta del sistema se vuelve mas abrupta, en especial para la configuracion
3, lo que se evidencia en la variacion de la emision de VOCs. Esto ultimo tam-
bién puede deducirse a partir de la Tabla 7.4, en donde se observa una fuerte

disminucion de la diferencia entre el tiempo de ciclo seleccionado y el tiempo

de ciclo para el cual la emision de VOCs alcanza el valor de 9 ppm (t:

iclo ) , IeS-

pecto de la distancia al tiempo de ciclo critico.

15 La diferencia absoluta esta intimamente relacionada con la sensibilidad del sistema (y con-
secuentemente con la tendencia a la inestabilidad). Por lo tanto, si tal diferencia fuera muy
pequena la respuesta del sistema frente a alguna variaciéon seria presumiblemente abrupta y di-
ficultaria el control del proceso.

Por otro lado, considerando que cualquier estrategia de control se situaria en la condicién de
trabajo nominal como base, la distancia relativa al tiempo de ciclo en tal situaciéon podria estar
relacionada a la capacidad de ajustar con precisién el tiempo de ciclo a una nueva condicion.
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Figura 7.1: respuesta del sistema de inversion de flujo convencional frente a la variacién de

t..., para el contenido de VOCs nominal y para cada uno de los disefios alcanzados.

En base a la discusion previa, las configuraciones 3 y 5 parecieran no ser
recomendables, debido principalmente a que la diferencia relativa entre el
tiempo de ciclo critico y el correspondiente a la condicion nominal se vuelve
muy desfavorable (ver Tabla 7.4). De las restantes, la primera es la que pre-
senta una respuesta mas suave (ver Figura 7.1) y posee un rango de tiempos
de ciclo mas amplio (ver Figura 7.1 y Tabla 7.4). Sin embargo, esto se logra a
expensas de una mayor cantidad de material (del orden de 1.5 veces la canti-
dad utilizada para las configuraciones 2 y 4) y también de dimensiones mas
grandes. Por otro lado, el equipo con la configuracion 4 presenta una respues-
ta levemente menos pronunciada y permite aumentar la distancia entre el
tiempo de ciclo nominal y el tiempo critico (y logicamente con el valor corres-
pondiente a una emision de 9 ppm), en comparacion con los valores obtenidos
para la configuracion 2. En adicion, dicha configuracion es la que menos ma-
terial catalitico requiere. Por lo tanto, se sugiere el uso de la configuracién 4

(400/8.8) para el esquema de inversion de flujo convencional.

7.2 Diseno del esquema rotativo

Previo a la descripcion del diseno para este esquema, es conveniente anali-
zar brevemente como influye la fraccion de la seccion total de flujo destinada a

la limpieza de los canales (abreviadamente, fraccion de limpieza —f,-), ya que

la misma representa un grado de libertad adicional. Al respecto, cabe recordar

que a diferencia de los analisis realizados para el esquema regenera-

- 174 -



CAPiTULO 7: DISENO DE LOS SISTEMAS DE INVERSION DE FLUJO

dor-reactor, la fraccion de limpieza no fue tenida en cuenta en el Capitulo 5,
por considerarse mas especifica de la etapa de diseno. Esto se debe a que po-
see un mayor impacto sobre la pérdida de carga para este esquema, debido a
que la alimentacion a la seccion de limpieza corresponde a la salida de la eta-
pa de reaccion (ver representacion esquematica en la Figura 3.1), mientras que

en el regenerador es independiente.

Para realizar el estudio del impacto de la fraccion de limpieza, se considero

un intervalo de f, comprendido entre 0% (sin fraccion de limpieza) y 5%. El

resto de los parametros fueron fijados de acuerdo con lo establecido en el Ca-
pitulo 5, con excepcion del tiempo de ciclo que se fijo en 30 segundos, valor
mas representativo para este caso. Para mayor facilidad, se reitera en la Ta-
bla 7.5 tal conjunto de parametros. Los resultados se vuelcan en las

Figuras 7.2y 7.3.

Tabla 7.5: parametros utilizados para el estudio del efecto de la fraccion de limpieza sobre el

esquema de inversion de flujo rotativo.

Leq Deq f I tcicla ATad N c 81‘
[m] [m] [%] [s] [°Cl [m?] [m]
0.815 2.5 [25;50;75] 30 40 3.110° 3.175 10™*

En forma similar a lo ocurrido en el esquema regenerador-reactor, mientras la
fraccion de limpieza sea baja, la variacion del caudal de limpieza para un dado

tiempo de ciclo (ver Ec. 4.12) es bajal®. Como consecuencia, si el valor f, es

muy pequeno (<0.5%), la velocidad masica sera muy elevada y también lo sera
el impacto de la fraccion de limpieza sobre la pérdida de carga total, aspecto
que se evidencia en la Figura 7.2 (izquierda). De hecho, para garantizar la ob-
tencion de una solucion para todos los casos (es decir, poder encontrar el css),
se limit6 en tales casos el caudal de limpieza para que la pérdida de carga aso-
ciada al mismo no supere el 75% del total (Figura 7.2, derecha). Esto se

evidencia para valores de f, menores a 0.2% Unicamente. Para valores mayo-

16 Por ejemplo, para una fraccion de inerte del 50%, y considerando el rango de f, compren-

dido entre 0.2% y 5%, el caudal de limpieza promedio fue 7.09 10 kg/s, con una variacién del
+5%.
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res, el aporte de esta region a la pérdida de carga total decrece rapidamente,

alcanzando niveles menores al 30% a partir de f, ~1.4%.

0.9
0.8/
071

|48, | 0.6-
[AP] o 5

0.4

0.3

0.21

‘*ff 26% - f,=50%  &f,=75%

Figura 7.2: efecto de la fraccion de limpieza sobre la pérdida de carga en el sistema de inver-

sién de flujo rotativo (configuracién 1). |AP,| representa la pérdida de carga en la regién de

limpieza.
440 e S e EEE— 5
4.5
420 ,
> Al
400 g <
3.5]
T max 380 | F o Uvocs’ 3
[°cl [ppm] 4
360 i '
340 i
320 W’—O‘.\‘\‘
3
300 .
ek —H—h——
0 1 2 3 4 5
1, (%)
‘+f}=25% o f,=50% &f=75%

Figura 7.3: efecto de la fraccién de limpieza sobre la temperatura maxima y la emisiéon de

VOCs en el sistema de inversiéon de flujo rotativo (configuracion 1).
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Por otro lado, el comportamiento de la temperatura maxima y la emision de
VOCs (Figura 7.3), sigue un patron completamente analogo al observado y ex-

plicado para el sistema regenerador-reactor en el Capitulo 6.

En base a los resultados sobre el efecto de la fraccion de limpieza se consi-
der6 un valor para la misma de 2% para todos los casos. Con dicho valor, se
garantiza el barrido de los VOCs residuales en los canales, mientras que la
pérdida de carga adicional, generada por la inclusion de dicha regién, rondara

el 25% del valor total.

Respecto al disefio de este esquema, se propone también el estudio de las 5
configuraciones de celda listadas en la Tabla 7.2. Por otro lado, habiendo fija-
do el valor de la fraccion de limpieza, los grados de libertad disponibles son los
mismos que los enunciados en la Secciéon 7.1. Luego, la propuesta basica de
disefio formulada en la Seccion 7.1, no se vera afectada y, por lo tanto, solo se

enumeraran a continuacion los criterios que han de modificarse.

En primer lugar, el tiempo de ciclo minimo para este esquema queda de-
terminado por la maxima velocidad de rotacion admisible. Como valor de
referencia, el intervalo de trabajo tipico de los intercambiadores rotativos co-
merciales esta comprendido entre 2 a 10 rpm, llegando inclusive a los 13 rpm
(Regenerative heat recovery with rotary heat exchangers, 2008; Technical condi-
tions for rotary exchangers for heat recovery, s.f.). No obstante, considerando
que los procesos y materiales son diferentes, se adoptdé como velocidad de ro-
tacion maxima de disefio el limite inferior del intervalo mencionado. Esto

define el tiempo de ciclo minimo como 30 s.

Por otro lado, el uso de tiempos de ciclos significativamente menores que en
el esquema convencional, conduciria a equipos mas compactos (ver estimacio-
nes de minimo y maximo volumen requerido en las Secciones 7.1.1.1 y
7.1.1.2). Teniendo esto presente, para este esquema se fijo la fraccion de inerte

en un 50%.

Nuevamente quedan saturados todos los grados de libertad enumerados vy,
sin explicitar la secuencia iterativa, los criterios enunciados se pueden resu-

mir segun:
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* Fijar la fraccion de limpieza en 2%.
* Fijar la fraccion de inerte en 50%.
% Para el contenido de VOCs minimo:

+ fijar la emision global en 1 ppm y el tiempo de ciclo en su menor va-

lor (30 s). Determinar el volumen del equipo.

% Para el contenido de VOCs nominal:

+ si para el menor tiempo de ciclo, la temperatura maxima en el lecho
resultase menor a 400 °C, fijar el tiempo de ciclo en su valor minimo

(30s) y determinar el diametro que permita satisfacer

|AP| = 50 mbar;

+ caso contrario, determinar el diametro y el tiempo de ciclo que permi-

tan satisfacer en simultaneo |AP| = 50 mbar y T, = 400 °C.

7.2.1 Cotas inferior y superior para el volumen y el diame-

tro del equipo

Si se desprecia el efecto de la fraccion de limpieza en el comportamiento
térmico del sistema para los casos limites expuestos anteriormente
(Seccion 7.1.1), la estimacion de las cotas inferiores y superiores podra reali-
zarse directamente en base a lo discutido en las Secciones 7.1.1.1 y 7.1.1.2.
No obstante, segiin lo que se discutio al comienzo de la Secciéon 7.2, para un
mismo volumen y diametro, la presencia de una fraccion de limpieza del 2%

aumentara la pérdida de carga en ~25% (ver Figura 7.3, derecha). Conside-
rando esto, se sugiere disminuir el valor de |AP | utilizado para la estimacion
del minimo diametro al 75% del valor original (es decir, adoptar el valor de

37.5 mbar).

Finalmente, recordando que la fraccion de inerte adoptada para este siste-
ma es de 50% y que el tiempo de ciclo minimo es de 30 s, se obtienen los

rangos volcados en la Tabla 7.6.
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Tabla 7.6: cotas inferiores y superiores para el volumen y dia-

metro del equipo en el sistema de inversion de flujo rotativo.

n° de configuracién (Vrmin= Vemax)  (Drpin=Dr e )
[m?] [m]
1 3.98 -4.22 1.92-2.13
2 2.10-2.37 1.89-2.13
3 1.43-1.83 1.79 -2.08
4 2.11-2.35 1.95-2.19
5 1.44-1.68 1.97-2.23

7.2.2 Disenos resultantes para cada configuracion

En la Tabla 7.7 se vuelcan los resultados del dimensionamiento del sistema
de inversion de flujo rotativo, de acuerdo a lo descrito en las secciones anterio-

res.

En primer lugar, se puede observar que efectivamente, cualquiera sea la
configuracion elegida, se consiguen disenos significativamente mas compactos
que en el esquema de inversion de flujo convencional. Logicamente, en conso-
nancia con el menor volumen (y masa) de equipo, los tiempos de ciclo criticos
para el contenido nominal se ven severamente disminuidos en comparacion

con el anterior. No obstante, si se considera la diferencia absoluta entre el

*

tiempo de ciclo critico (o con ¢,

o) Y €l seleccionado para la operacion nominal,
se puede corroborar que no hay diferencias apreciables entre este esquema y
el otro (excepto para las configuraciones 3 y 5 que resultan significativamente
mayores para el esquema rotativo). Por otro lado, dicha diferencia en términos

relativos al nominal resulta sustancialmente mayor.

En segundo lugar, se aprecia que en este esquema el aumento del nimero
de celdas permite disminuir significativamente el volumen del equipo en gene-
ral. Por otro lado, en el caso de las configuraciones 4 y 5 frente a las 2 y 3, no
se observa un cambio importante en el volumen, como si sucedia con los dise-

nos del esquema de inversion de flujo convencional. Como consecuencia, la
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diferencia entre la masa total entre las configuraciones 4 y 5 frente alas 2y 3

en el esquema rotativo es ligeramente mayor que en el convencional.

Tabla 7.7: resumen de resultados obtenidos en el dimensionamiento del esquema de inversion
de flujo rotativo para diferentes configuraciones de celda, segin la propuesta de disefio dada en

la Seccién 7.2. Tiempo de ciclo minimo: 30 s.

n° de configuracion 1 2 3 4 5
(200/12.5) (400/7.5) (600/4) (400/8.8)  (600/7.2)

V,, [m 4.080 2.199 1.621 2.192 1.538
L., [m] 1.286 0.729 0.610 0.691 0.485
D, [m] 2.010 1.960 1.840 2.010 2.010
w, [kg] 3207 1458 687 1702 1183
w, [kg] 103 82 78 79 68
< g Tsmax [°Cl 270 277 282 278 282
3 &
8 B (Yvocs) [PPM] 0.998 1.003 1.005 0.996 1.003
oS |AP| [mbar] 45.3 42.3 45.4 42.9 42.9
.o IS] 80 58 54 70 66
'?‘é Coictoerie [S] 401 186 93 214 152
g t t
= cleloorlt clolo 4.01 2.21 0.72 2.06 1.30
7] t.
o ciclo
o)
> *
3 teicio [S] 346 162 83 187 132
<
‘g Ts max [°Cl 398 397 398 395 398
3
g
o (Yvocs) [PPM] 0.003 0.003 0.039 0.004 0.009
|AP| [mbar] 50.0 49.8 49.4 49.7 49.4

Por ultimo, debe tenerse presente que en este esquema existe un compro-
miso entre la longitud y el diametro del equipo. Por un lado, un diametro
pequeno permitira una mejor distribucion de flujo (lo cual favorece a la confi-
guracion 3). No obstante, exceptuando a la configuracion 3, los demas disenos

presentan valores de diametros muy cercanos entre si. Por otro lado, recor-
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dando que el equipo debe rotar sobre un eje, sera deseable que la longitud del
equipo resulte pequena a fin de disminuir el esfuerzo sobre el eje del rotor y

los cojinetes respectivos (lo cual favorece a la configuracion 5).

7.2.2.1 Andlisis complementario de los disenios obtenidos

Al igual que lo expuesto para el sistema de inversion de flujo convencional,
se graficod la respuesta de cada uno de los disenos establecidos frente a la va-
riacion del tiempo de ciclo para la condicion con el contenido de VOCs nominal
(Figura 7.4). Nuevamente, se observa que al aumentar el nimero de celdas se
reduce apreciablemente el tiempo de ciclo critico asi como la diferencia entre el
tiempo de ciclo en la condiciéon nominal y el critico, tanto en términos absolu-
tos como relativos (ver Tabla 7.7). Estos efectos son particularmente marcados
para la configuracion 3, lo cual es consistente con el elevado valor del parame-

tro H. (ver Tabla 7.2) y la disminuciéon de la masa total en el equipo (ver

Tabla 7.7). Por esta razon, no pareciera ser aconsejable el uso de tal configu-

racion.

450 10
9 601
8
S5
400 7
S,max <yVOCs> 6 [AP| S0
rcl PPl 5 fmbar]
4
350 40
3
2 35
1
300 30
100 200 300 400 100 200 300 400 100 200 300 400
t. . [s] t. . [s] t. . [s]
ciclo ciclo ciclo
‘%K—Configuracién 1 —#-Configuracion 2 -0~ Configuracion 3 -#- Configuracion 4 ©- Configuracion 5‘

Figura 7.4: respuesta del sistema de inversion de flujo rotativo frente a la variacién de ¢, pa-

ra el contenido de VOCs nominal y para cada uno de los disenos alcanzados.

En cuanto a la configuracion 1, si bien la misma es la que presenta el rango
de tiempos de ciclo mas amplio (y la respuesta mas “suave”), el disefio alcan-
zado requiere al menos el doble de masa (y volumen) que los disefios
restantes, por lo que nuevamente tampoco parece ser una alternativa adecua-

da.
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De las alternativas restantes, las correspondientes a las configuraciones 2 y
4 no presentan diferencias significativas en sus dimensiones entre si, pero se
puede notar nuevamente una mejora en el tiempo de ciclo critico al haber
ajustado la porosidad de la configuracion 4 a un valor menor. Contrariamente,
la diferencia relativa entre el tiempo de ciclo critico y el correspondiente a la
condicion nominal se ve ligeramente desfavorecida. No obstante, ambas alter-

nativas presentan resultados similares y parecieran ser adecuadas.

Por otro lado, a diferencia de lo encontrado para el esquema de inversion de
flujo convencional, la diferencia relativa entre el tiempo de ciclo critico y el co-
rrespondiente a la condicion nominal para la configuraciéon 5 adopta aun
valores adecuados (1.30). De esta manera, se obtiene un ahorro significativo
de material inerte y catalitico, asi como una importante disminucion en el vo-
lumen del equipo, respecto de las configuraciones 2 y 4. Mas aun, como fuera
senalado al comienzo de la Seccion 7.2.2, la configuracion S se ve favorecida
por la menor longitud del equipo (ver Tabla 7.7), lo que permite disminuir el

esfuerzo sobre el eje del rotor y los cojinetes respectivos.

Por lo expuesto anteriormente, se sugiere el uso de la configuracion 5

(600/7.2) para el sistema de inversion de flujo rotativo.

7.3 Conclusiones y comentarios finales

Como paso fundamental para establecer una estrategia de diseno, se identi-
ficaron los grados de libertad de cada uno de los esquemas de inversion
descritos en el Capitulo 3. Adicionalmente, en base al conocimiento del com-
portamiento de estos esquemas frente a la variacion de diferentes parametros,
estudiados en el Capitulo 5, se fijo el valor de la fraccion de inerte en un 40%

para el esquema convencional y en un 50% para el rotativo.

Por otro lado, como fuera mencionado en el Capitulo 2, se pretende tratar
una corriente cuyo contenido de VOCs pueda disminuir hasta la mitad de su
valor nominal. Considerando que esta situacion es la mas critica desde el pun-
to de vista del dimensionamiento de los equipos, se tomo6 la misma como
condicion para definir el volumen total en cada esquema, exigiendo una emi-
sion promedio de VOCs de 1 ppm y asumiendo que para ese caso se operaria

con el tiempo de ciclo minimo. Para el esquema convencional, se fijo este ulti-
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mo en base a una minima vida util esperable de las valvulas (2 afnos, que
equivale a un tiempo de ciclo de 240 s). Para el esquema rotativo, se considero
el rango tipico de velocidades angulares en los regeneradores actuales, selec-
cionando el menor valor de dicho rango por ser una eleccion mas

conservadora (2 rpm, que equivale a un tiempo de ciclo de 30 s).

En adicion, para el esquema rotativo se estudio el efecto de la fraccion de
limpieza sobre la operacion del mismo, especialmente centrada en el efecto so-
bre la pérdida de carga. A partir de los resultados obtenidos, se fijo dicho

parametro en un 2% para todos los casos.

Finalmente, la definicion de la pérdida de carga admisible y de la tempera-
tura maxima en el lecho permitié especificar el diametro del equipo y el tiempo

de ciclo nominal.

Por otro lado, se limit6 el estudio a cinco variantes de configuracion de cel-
da, todas en base a monolitos de canales cuadrados, correspondiendo tres de

ellas a alternativas comerciales dadas en Boger y col. (2004).

Habiendo definido una estrategia de disefio, se buscaron las dimensiones de
ambos esquemas para cada una de las configuraciones. Tanto para el esque-
ma convencional como para el rotativo, la configuracion con 600 celdas por
pulgada cuadrada y un espesor de tabique de 4 milésimas de pulgada (confi-
guracion 3), no resulté adecuada debido a que presenta cambios muy
pronunciados frente a la variacion del tiempo de ciclo y el rango de operacion
posible resulta muy estrecho (lo que presumiblemente dificultaria su control
una vez instalado el equipo). Por el contrario, la configuracién con 200 celdas
por pulgada cuadrada (configuracion 1) tampoco resulté adecuada, ya que re-
quiere un volumen y masa de material inerte significativamente mayor a las
otras opciones (para el esquema convencional, la diferencia con la configura-
cion sugerida ronda el 52%, mientras que para el esquema rotativo dicha

diferencia se eleva al 165%).

Por otro lado, la masa de catalizador necesaria no varié apreciablemente pa-
ra las distintas configuraciones en el esquema de inversion de flujo conven-
cional (exceptuando a la configuracion 3), mientras que en el esquema rotativo
se observo una disminucion al aumentar el numero de celdas y/o disminuir la

porosidad.
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De las restantes opciones, las tres podrian ser aptas, existiendo un evidente
compromiso entre la disminucion de la masa y volumen requeridos frente a la
disminucion del rango de tiempos de ciclo observada (tanto en términos abso-
lutos como relativos). En base a los resultados obtenidos, se sugirio el disefio
con la configuracion 4 (400/8.8) para el esquema de inversion de flujo conven-

cional y la configuracion 5 (600/7.2) para el rotativo.
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CAPiTULO 8: DISENO DEL SISTEMA REGENERADOR-REACTOR

Al igual que lo realizado en el Capitulo 7, se pretende alcanzar un disefo
para el esquema regenerador-reactor que permita tratar la corriente de aire
contaminada con VOCs detallada en el Capitulo 2, cuyas caracteristicas se re-

piten nuevamente en la Tabla 8.1.

Se debe tener presente que este esquema presenta algunas similitudes con
los sistemas de inversion de flujo, principalmente en lo que respecta a la emi-
sion residual de VOCs en condiciones normales de operacion. Por esta razon,
es esperable que se mantengan algunos de los criterios de diseno establecidos
en el capitulo anterior. No obstante, también se deben contemplar ciertas dife-
rencias, siendo quizas la mas evidente la posibilidad de ajustar las
dimensiones de cada equipo (regenerador y reactor) en forma independiente.

Como se vera, esto se traduce en mas grados de libertar para este esquema.

Otro aspecto que se discute en el presente capitulo es la influencia de la
temperatura de alimentacion al reactor. Si bien esto fue estudiado en el Capi-
tulo 6 (Seccion 6.2, donde se discutio el efecto de la caida en la actividad del
catalizador), el analisis se llevo a cabo desde el punto de vista de la operacion
del sistema. Considerando que la temperatura de alimentacion al reactor es
clave para el disenno del mismo, se estudia el efecto de tal parametro, pero des-

de una perspectiva orientada al disefo.

Tabla 8.1: caracteristicas de la corriente a tratar.

0 0
Gm tot PO T(_E,) yjYG yjYG
(minima) (nominal)
[kg/s]  [bar] [°Cl
[ppm] [ppm]
AE Et AE Et
12.7 1.01 50
307 125 615 250

8.1 Analisis de grados de libertad y estrategia de diseiio

Para este esquema se propone también el estudio de las cinco configuracio-
nes de celda presentadas en el Capitulo 7 (Tabla 7.2) y repetidas en la
Tabla 8.2 (el significado de los parametros indicados en la misma es el ya defi-

nido en el Capitulo 7).
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Tabla 8.2: configuraciones de celda y propiedades de las mismas.

Ne 10°N, 10%5, & a, 10°d, 10"R, 10°K, 10"H_, 10°MIF
[m™] [m] [m] [m] [m2] [m™] [m™]

1 3.1 3.18 0.678 1833  1.48 1.08 4.96 1.54 3.80
(200) (12.5)

2 6.2 1.91 0.722 2677 1.08 1.90 9.92 3.57 2.65
(400) (7.5)

3 9.3 1.02 0.814 3480 0.94 2.25 14.9 7.98 1.06
(600) )

4 6.2 2.25 0.678 2593  1.05 2.16 9.92 3.08 3.80
(400) (8.8)

5 9.3 1.83 0.678 3176 0.85 3.24 14.9 4.62 3.80
(600) (7.2)

Asumiendo entonces que se conoce la configuracion de celda y teniendo

presente la descripcion del sistema regenerador-reactor dada en el Capitulo 3,

se pueden identificar 7 grados de libertad para el mismo. Estos son:

%* el tiempo de ciclo,

* el volumen total del regenerador,

%* el diametro del regenerador

* la fraccion de la seccion total destinada para la region de limpieza, f,,

* la fraccion de la seccion total destinada para la region de enfriamiento

del sélido, f,,

% el volumen total del reactor

% el diametro del reactor

En primer lugar, al igual que en los sistemas de inversion de flujo, cabe

aclarar que el tiempo de ciclo posee un rol diferente al resto de las variables.

Al ser una variable operativa, el valor de tal parametro podra ser diferente pa-

ra las condiciones nominales o de minimo contenido de VOCs, lo que permite

abarcar el rango propuesto, sujeto a una serie de condiciones determinadas.

En segundo lugar, puede preverse que debido a la mayor cantidad de gra-

dos de libertad, la estrategia de disefio para este sistema sea diferente de la
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adoptada para los esquemas de inversion de flujo. Mas aun, en los esquemas
de inversion de flujo no se puede establecer una diferenciacion directa entre
las regiones con material catalitico e inerte (recordar que el propio material ca-
talitico participa del intercambio regenerativo), mientras que en este caso

ambos equipos (regenerador y reactor) estan nitidamente identificados.

Teniendo en cuenta que la busqueda de un disefio 6ptimo cae fuera de los
alcances propuestos para el presente estudio, la estrategia adoptada consiste
nuevamente en saturar (parcial o totalmente) los grados de libertad menciona-
dos, fijando por ejemplo los valores de algunas variables de “salida” (e.g., la

pérdida de carga total o la temperatura de alimentacion al reactor).

Para tal fin, la cota de emision global de 9 ppm (Capitulo 2) no sera adecua-
da. Como fuera mencionado en el Capitulo 7 (y estudiado en particular para
este esquema en el Apéndice 6.1), esto se debe a que los valores de emision de
VOCs en los esquemas de tipo autotérmico son muy pequenos para condicio-
nes alejadas del limite entre los estados apagados y encendido. Por esta razon,

el volumen del reactor, V,, se ajustara para la condicion de minimo contenido
de VOCs (condicion mas critica), exigiendo que la emision en el css sea de
1 ppm.

En lo que respecta al volumen del regenerador, V, , €l mismo se ajustara

para obtener una temperatura de entrada al reactor, 70°, de 280 °C, para la

condicion de minimo contenido de VOCs (menor fuerza impulsora) y utilizando

el menor tiempo de ciclo posible. La justificacion del valor de 79* se discute

en la Seccion 8.2.

Al igual que para el esquema de inversion de flujo rotativo, el tiempo de ci-
clo minimo para este esquema queda determinado por la maxima velocidad de
rotacion admisible. Como valor de referencia, el intervalo de trabajo tipico de
los intercambiadores rotativos comerciales esta comprendido entre 2 a 10 rpm
(Regenerative heat recovery with rotary heat exchangers, 2008; Technical condi-
tions for rotary exchangers for heat recovery, s.f.). No obstante, considerando
que los materiales son diferentes (los regeneradores ofrecidos por tales empre-
sas utilizan aluminio), se adopté como velocidad de rotaciéon maxima el limite

inferior del intervalo mencionado. Con esto se tendra en general ¢, > 30 s,

ciclo

definiendo el tiempo de ciclo minimo como 30 s.
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Por otro lado, considerando el analisis realizado en el Capitulo 6 sobre el
efecto de la fraccion de limpieza, la misma se fijo en un 1%. Asimismo, la frac-

cion de enfriamiento se fijo en un 49% (es decir, f, + f, =1/2).

Con la cantidad y tipo de restricciones enunciadas hasta aqui atin no es
posible anular completamente los grados de libertad senalados y, consecuen-
temente, no podra establecerse un Unico disefio. Resta por lo tanto definir
restricciones adicionales que permitan fijar los diametros de los equipos y el
tiempo de ciclo para la condicion nominal (sujeto a ¢, > 30 s).

iclo

Para ajustar el diametro de ambos equipos, se exige que la pérdida de carga
total no supere los 50 mbar en ningiin caso (ni para el minimo contenido de
VOCs, ni para el nominal). Como fuera sefialado en el Capitulo 7, en la condi-
cion de trabajo nominal es esperable que el nivel térmico sea mayor y
consecuentemente también lo sea la pérdida de carga (la relaciéon p,/p, au-
menta con la temperatura). Como consecuencia, los diametros de los equipos
se ajustaran de forma tal que la pérdida de carga, para el contenido de VOCs
nominal, sea de 50 mbar!?. No obstante, esta condicién no resulta suficiente,
debiendo establecer otra que permita vincular ambos diametros. Tal condicion

viene dada por la relacion:

1/4
V,
Dy = Dy, | 0.42—F (8.1)
Reg
donde D, y D, son los diametros del regenerador y del reactor, respectiva-

mente.

La relacion (8.1) se obtiene igualando la Ec. (3.19) para cada equipo, eva-

luando la relacion p,/p, ala temperatura promedio en cada uno, esto es:

o () P (T ) [0 (752 6 (1252 )] 0,92

17 Noétese que las restricciones que permitiran ajustar el volumen y diametro de los equipos
quedan definidas nuevamente en condiciones diferentes, lo cual conduce a un calculo de tipo
iterativo.
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iend Reg ](;) jé),’,}jax Ajad/2 (]C? jc(}),’r};ax)/2 (JC(;) fIC(}):rI:ax Aflad)/2
S1€ENnao T = =
m,max 2 2

, la

temperatura media (aritmética) esperable en el regenerador para la condicion

de operacion con el contenido nominal de VOCs (con TgX =T ,..—AT,) Y
T e = Tsmax — AT, /2, 1a temperatura media (aritmética) en el reactor. Adicio-
nalmente, Tg,h, corresponde a la maxima temperatura admisible, que se

discute en el parrafo siguiente. Si bien tal relacion no garantizara la igualdad

exacta de |AP| en cada equipo (debido a las simplificaciones sobre los valores
promedio del cociente u,/p. ), permite obtener una pérdida de carga similar

en cada uno.

Por ultimo, bajo el mismo concepto expuesto en el Capitulo 7, sera deseable
limitar la temperatura maxima en el lecho catalitico (en este caso correspon-
diente a la salida del reactor) a fin de evitar la temprana desactivacion del
catalizador utilizado. Manteniendo la eleccion realizada en el capitulo anterior,
se adoptd un valor de temperatura maxima admisible en el lecho de 400 °C (es

decir, Ty, < 400 °C). Puesto que la mayor elevacion de temperatura se en-
contrara para la condicion nominal, se exige para tal caso Tg,. = 400 °C.

Supuesto estén definidas el resto de las variables, se podra emplear el grado

de libertad correspondiente al tiempo de ciclo (sujeto a t,, > 30 s) para satis-

iclo
facer tal condicion. Cabe aclarar que, dependiendo de las dimensiones
adoptadas (especialmente la del regenerador, fijada a través de la temperatura

de alimentacion al reactor), podria resultar T, . < 400°C aun para el minimo

tiempo de ciclo. En tal caso, se adoptara t,, = 30 s para la condiciéon nominal.

iclo

A partir de los criterios expuestos en los parrafos precedentes, quedan satu-
rados todos los grados de libertad enumerados para este sistema. Asi, sin

explicitar la secuencia iterativa, los criterios enunciados se pueden resumir

segun:
* Fijar la fraccion de limpieza en un 1%.

* Fijar la fraccion de enfriamiento en un 49%.

% Para el contenido de VOCs minimo:
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+ fijar la emision global en 1 ppm, el tiempo de ciclo en su menor valor
(30 s) y la temperatura de alimentacion al reactor en 280 °C. Deter-

minar el volumen del regenerador y del reactor.

% Para el contenido de VOCs nominal, fijando la relacion entre el diametro

del reactor y del regenerador segun Dy /D, = (0.42 Ve/Vieg )1/4 :

+ si para el menor tiempo de ciclo, la temperatura a la salida del reac-
tor (valor maximo) resultase menor a 400 °C, fijar el tiempo de ciclo
en su valor minimo (30 s) y determinar el diametro del regenerador

que permita satisfacer |[AP| = 50 mbar;

4+ caso contrario, determinar el diametro del regenerador y el tiempo de

ciclo que permitan satisfacer en simultaneo |AP|= 50 mbar y

Ty e = 400 °C.

8.1.1 Determinacion de los rangos de busqueda

En forma similar a lo expuesto para ambos sistemas de inversion de flujo,
se pueden establecer cotas inferiores y superiores para el volumen y diametro
de cada equipo. Sin embargo, el procedimiento difiere respecto al presentado

en el Capitulo 7, debiéndose considerar ambos equipos por separado.

8.1.1.1 Cotas inferiores y superiores para el regenerador

En el caso del regenerador, la cota inferior de volumen, V,

Reg,min ?

y diametro,

D, — 0 (a través de las

omn» PUEdE Obtenerse considerando el caso con ¢,
Ecs. A3.3.1 a A3.3.3, presentadas en el Apéndice 3.3), procedimiento que sera
iterativo, debido a la dependencia de los coeficientes de transferencia con la

velocidad. A partir de la Ec. (3.19), para cada valor de Vv, __ . en dicha itera-

eg,min
cion, (despreciando la presencia de la fraccion de limpieza, considerando que
la pérdida de carga en el regenerador corresponde a la mitad de la total y eva-

luando la relacion p,/p,; a la temperatura media en el equipo), el diametro del

regenerador resulta:
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14
DRe = S(f Re) ff Gm,tot VReg,min M_G (82)
9> T |AP|/2 Pa TReg

donde T = [TC? +TOR + AT, /2] /2 es la temperatura media (aritmética) co-
rrespondiente al caso con menor contenido de VOCs.

Para la cota superior, se debe tener presente que para cualquier tiempo de
ciclo no nulo la temperatura del solido presentara un perfil variable en el
tiempo, formandose también un frente de onda (cuyo desplazamiento dismi-
nuye la capacidad de intercambio del mismo). Un razonamiento en términos
de un lecho de longitud infinita en el cual ingresa una corriente a menor tem-
peratura permite establecer la velocidad a la cual se moveria dicho frente, en

forma completamente analoga al caso del sistema de inversion de flujo, siendo:

G, €
UF — m,tot~ pG (83)

(1=2.)(pe, ) (Sunees 2)

donde (l—sL)(p c, )s representa la capacidad calorifica del solido por unidad

de volumen de lecho y S la seccion total del regenerador. Notar que esta

tot,Reg
expresion resulta equivalente a las consideradas para el sistema de inversion

de flujo (Ecs. 7.5y 7.6).
El volumen adicional que debera considerarse para que el frente de onda
pueda desplazarse, V., sera igual a Uy (Stot,Reg / 2) t.u/2, con lo cual, a partir

de la Ec. (8.3), se tiene:

G, iC t.
VF — ,tot~ pG ciclo (84)

(l—sL)(pcp)S 2

expresion que resulta idéntica a la Ec. (7.7).
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Con ello, la cota superior para el volumen del regenerador se calcula direc-

tamente como V.

Reg,max

=V,

Reg,min

+ V.

Finalmente, con los valores de V,

Reg,min ?

D

regmin YV se puede calcular

eg,max ’

D

Reg,max

de la misma manera indicada en el Capitulo 7 para el sistema de in-

version de flujo. Es decir,

1/4

\%
Drey e = Doy i Reg,max (HGJ (“GJ (8.5)
VReg,min Pc Ts max—AToq Pc TRe9

donde se ha introducido la relacion (ug/pg), /(;,LG /Pg ) Dara tener en
cuenta el efecto del mayor nivel térmico en el sistema.

En la Tabla 8.3 se presentan los valores de V,

Reg,min ?

V,

Reg,max ° DReg,min y DReg,m.a_x’
predichos mediante la aproximacion del intercambiador en contra-corriente y
del movimiento del frente de onda. Para obtener tales valores, se consideré
una temperatura de alimentacion al reactor de 280 °C y un tiempo de ciclo de

30 s y se adopto6 el menor contenido de VOCs.

Tabla 8.3: cotas inferiores y superiores para el volumen y diametro

del regenerador.

n° de configuracion v, |7 D D,

Reg,min ~ Y Regmax Reg,min — " Reg,max
[m?] [m]
1 3.32-3.54 2.83-3.34
2 1.72 - 1.99 2.77 -3.33
3 1.15-1.54 2.61-3.26
4 1.72 - 1.95 2.86 - 3.42
5 1.15-1.38 2.86 - 3.47
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8.1.1.2 Cotas inferiores y superiores para el reactor

Considerando que el reactor opera en estado estacionario una vez alcanzado
el css, la busqueda de las cotas para el volumen del mismo se basoé en una es-
timacion de las velocidades de reaccion maxima (cota inferior de volumen) y

minima (cota superior).

Para la cota inferior de volumen, V, se debe tener presente que si la ve-

,min ?
locidad de reaccion en la capa catalitica fuese muy elevada, la reaccion
quedaria controlada por la transferencia de materia en el canal. En tal caso, el
acetaldehido no alcanzaria a acumularse, necesitando solo los balances de
materia para los dos componentes restantes, reduciéndose las ecuaciones de

balance de materia en el reactor (Ecs. 3.27 y 3.28) a:

dy.
G Wie_ 4k, Cry,e j=1..2 (8.6)

aire

Si en adicion se consideran los valores asintéticos de los coeficientes de

transferencia de materia, k

m, j,o ?

y las propiedades fisicas constantes (evalua-

das a la temperatura media en el reactor: 7Y% + AT,,,/2), se pueden integrar las

Ecs. (8.6), las cuales resultan independientes entre si. De esta manera se ob-
tiene una ecuacion idéntica a la presentada en el Capitulo 7 para estimar la
region necesaria para la reaccion en el sistema de inversion de flujo (Ec. 7.2),

la cual corresponde a:

au ka

m,1,00 0 CLU pG‘ :m,2,oc
V. .|+ exp| — 24— M2y 8.7
G ot o J Yoo P [ G, Fmin j (8.7)

m,tot

<yVOC's> = ygc exp [_

donde los valores de y?,G corresponden al minimo contenido de VOCs.

Por otro lado, para la cota superior de volumen, VvV,  , se debe estimar un

limite inferior para la velocidad de reacciéon. A tal fin, se puede suponer que la

temperatura del s6lido permanece uniforme a lo largo del reactor e igual al va-
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lor promedio entre entrada y salida y que no hay resistencias a la transferen-
cia de energia en el canal (la elevacion de temperatura asociada a tal
resistencia aumenta la velocidad de reaccion). Si bien estas suposiciones sim-
plifican significativamente el sistema de ecuaciones a resolver, el mismo aun
sera no-lineal. Para sortear este inconveniente se linealizo la velocidad de
reaccion de cada componente basandose en los balances de materia en la in-

terfase, considerando:

Yic Yjs
-, c km,j,C C; (yj,G _yj,S) r—a,c km,j,C C; % Yic (8.8)
G

(yj,G - yj,s)
Yic

donde el término es un promedio convenientemente elegido para

cuantificar la resistencia a la transferencia de materia.

Para tal fin, se resolvieron los balances de materia en la interfase (Ec. 3.28),
considerando nuevamente los valores asintoticos para los coeficientes de
transferencia de materia, tanto para las condiciones de entrada como para

una condicién con y;, — 0. Con la diferencia relativa obtenida en cada caso,

se tomo luego el promedio armoénicols:

(8.9)

e Yjc—0

18 Notar que, sin introducir ninguna simplificacion, la Ec. (3.27) puede escribirse como:

Yje V;
i 1 . ra, k,
dij :_I = deV
5 to—y. ' G
Yje (yj,G y],s) * 0 m,tot
-« i.G
Y !
. . . (yj,c —yj,s) ,
donde surge naturalmente el promedio armoénico para extraer el término |——— | de la in-
Yjc

tegral.
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Finalmente, teniendo en cuenta las Ecs. (8.8) y (8.9) y considerando que el
acetaldehido no se acumula (es decir, el etanol se oxida en forma directa a
CO,), se pueden integrar los balances de materia, obteniendo una expresion
completamente equivalente a la Ec. (8.7), pero debiendo reemplazar los coefi-

cientes de transferencia de materia por el término:

Con todo lo anterior, se obtuvieron los valores de cotas inferiores y superio-
res para el volumen del reactor (y los correspondientes valores del diametro de
acuerdo con la Ec. 8.1), para el minimo contenido de VOCs y una temperatura
de alimentacion al reactor de 280 °C. Los resultados se muestran en la Ta-

bla 8.4.

Tabla 8.4: cotas inferiores y superiores para el volumen y diametro

del reactor.

n° de configuracion |/ D

Rmin~ YR,max R,min ~ *“R,max
[m?] [m]
1 1.01 -1.25 1.69 - 2.08
2 0.51-0.67 1.64 -2.04
3 0.34 -0.46 1.55-1.94
4 0.51-0.67 1.69 -2.12
S 0.34-0.47 1.69 -2.14

8.2 Justificacion de la eleccion de la temperatura de ali-

mentacion al reactor

En los criterios de disenos expuestos en la Seccion 8.1 se fijo la temperatu-
ra de alimentacion al reactor en 280 °C. Como se vera, este valor no solo

permite mantener un cierto grado de flexibilidad comparable al de los sistemas
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de inversion de flujo (en términos de la maxima caida de actividad posible),
sino que también permite disminuir sustancialmente la masa total de material

inerte en el sistema.

El efecto de la caida de actividad fue estudiado en el Capitulo 6, aunque no
desde una perspectiva de diseno (se mantuvieron siempre las dimensiones del
reactor). Resulta interesante entonces analizar qué ocurre con las dimensiones
y material a utilizar al modificar la temperatura de alimentacion al reactor en
la estrategia de diseno propuesta, registrando en forma simultanea la maxima

caida admisible en la actividad del catalizador.

Para realizar este estudio, se consideré inicamente la configuracion de cel-
da identificada como 1 en la Tabla 8.2 (es esperable que los resultados sean
generales en términos de las tendencias observadas), liberando la condicion

correspondiente a T>® = 280 °C en los criterios de diseno. Los resultados se

muestran en las Figuras 8.1 a 8.3, en donde se ha graficado la masa total de

inerte, W, (material del regenerador mas el soporte del material catalitico en el

reactor), y de catalizador, W, dadas por:

W, =p; I:VReg (1_8L,I)+VR (1_82@)] (8.10)

We =pcVe (Sg,c - SL,C) (8.11)

donde ¢, , representa la porosidad del regenerador, ¢, . la porosidad del reac-

tory &? . la porosidad que tendria el mismo sin el depésito catalitico.

Como se observa en las Figuras 8.1 y 8.2, conforme se aumenta la tempera-
tura de alimentacion al reactor, las dimensiones del mismo, y consecuen-
temente la masa de catalizador, disminuyen. No obstante, debido a la
resistencia a la transferencia de materia en el canal, tal disminucién es cada
vez mas pequena. Por otro lado, el volumen y diametro del regenerador au-
mentan de forma practicamente lineal con el aumento de T>® (Figura 8.1). Sin
embargo, la masa de inerte pasa por un minimo, debido a que para bajos valo-

res de TJ® el menor tamano del regenerador no logra compensar el aumento

del tamano del reactor. Dicho minimo corresponde a Ty ~ 250 °C.
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Figura 8.1: efecto de la temperatura de alimentacion al reactor sobre el dimensionamien-

to de ambos equipos (regenerador y reactor), para la configuracion 1.
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Figura 8.2: efecto de la temperatura de alimentacién al reactor sobre la masa total de

inerte y catalizador, para la configuracion 1.

Por otro lado, en la Figura 8.3 (izquierda) se observa que para la condicion
con el contenido nominal de VOCs, la temperatura de alimentacién al reactor
modifica los valores de tiempo de ciclo operativo y critico en forma aproxima-
damente lineal para TY® > 240 °C. Tal variacién es practicamente idéntica
(poseen la misma pendiente), no alterando el rango posible de operacién en
términos absolutos (logicamente, si se modifica el rango relativo al tiempo de

ciclo operativo).
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Figura 8.3: efecto de la temperatura de alimentaciéon al reactor sobre los valores de ¢

ciclo
(operativo y critico) para la condicién con el contenido de VOCs nominal y sobre la activi-
dad critica para la condicibn con el contenido de VOCs minimo. Los resultados

corresponden a la configuracion 1.

Finalmente, en la Figura 8.3 (derecha) se muestra el valor critico de la rela-

cion entre la actividad del catalizador y la actividad del catalizador fresco,

(a/a, )m,t, para la condicién con el menor contenido de VOCs (y consecuente-

mente con un tiempo de ciclo de 30 s). Se puede ver que dicha relacion
disminuye al aumentar la temperatura de alimentaciéon al reactor, alcanzando

valores del orden de un décimo para valores de T>® > 270 °C. Cabe resaltar

que dicha disminucién es significativamente menor a la observada en la Figu-
ra 6.4 (ver Seccion 6.2), debido a que en tal estudio se habian mantenido las

dimensiones del reactor para todos los casos.

El valor de temperatura de alimentacion al reactor dado en la estrategia de
disefio presentada en la Secciéon 8.1 se seleccion6 teniendo en cuenta todos los
elementos volcados en este analisis: disminuciéon de las dimensiones del reac-
tor y de la masa de inerte y catalizador, mejora en los valores de actividad

critica e invariabilidad en el rango (absoluto) de tiempos de ciclo posibles.
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8.3 Diseiios resultantes para cada configuracion

A partir de los criterios de disefio establecidos en la Seccion 8.1 y teniendo
presente los rangos volcados en las Tablas 8.3 y 8.4, se buscaron las dimen-
siones de ambos equipos y el tiempo de ciclo nominal, para las 5
configuraciones dadas en la Tabla 8.2. Los resultados obtenidos se vuelcan en
la Tabla 8.5, donde se han anadido los mismos parametros ya listados en el

*

Capitulo 7 (recordar que ¢t

- Tepresenta el tiempo de ciclo para el cual la emi-
sion global de VOCs es exactamente 9 ppm, correspondiente al valor limite

mencionado en el Capitulo 2).

Al igual que para el esquema de inversion de flujo rotativo, se puede obser-
var que al aumentar el nimero de celdas se logra reducir el volumen de los
equipos y la masa de material inerte y catalitico en general. Sin embargo, el
uso de las configuraciones 4 y 5 en lugar de las 2 y 3 no posee un impacto
significativo en el volumen (el del regenerador resulta ligeramente menor y el
del reactor mayor). Por otro lado, la masa total de material catalitico (presumi-
blemente mas costoso que el material inerte) es pequena en todos los casos. El
disefio con la configuracion 1 es el que presenta el mayor requerimiento de
masa de catalizador (un 27% y un 50% mas que la cantidad requerida por las
configuraciones 2 y 5, respectivamente), mientras que en las restantes la dife-

rencia no supera el 20%, por lo que tal variacion puede no ser de significancia.

Adicionalmente, para comparar los resultados obtenidos, debe tenerse pre-
sente que para el regenerador existe un compromiso entre la longitud y el
diametro. Un diametro pequeno favorecera una correcta distribucion de flujo
(siendo esto ultimo valido también para el reactor). Una longitud pequena

permitira disminuir el esfuerzo sobre el eje del rotor y los cojinetes respectivos.

Puede verse de la Tabla 8.5 que ninguna de las configuraciones posee un
marcado impacto sobre el diametro de los equipos (la mayor diferencia se da
para el reactor entre las configuraciones 3 y 5, resultando en una seccion
transversal 20% superior para la 5). Por otro lado, la longitud del regenerador
es en todos los casos satisfactoria, correspondiendo el mayor valor al disefo
con la configuracion 1. De hecho, los valores obtenidos se encuentran en el
rango de longitudes habitual de los regeneradores comerciales (Regenerative

Heat Exchangers For Industry and Process Technology, 2003).
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Tabla 8.5: resumen de resultados obtenidos en el dimensionamiento del esquema regenera-

dor-reactor para diferentes configuraciones de celda, segin la propuesta de disefio dada en la

Seccion 8.1.

n° de configuracion 1 2 3 4 5
(200/12.5) (400/7.5) (600/4) (400/8.8) (600/7.2)
Vieg [mM3] 3.418 1.866 1.515 1.832 1.309
Lg,, [m] 0.490 0.273 0.225 0.254 0.175
D, [m] 2.980 2.950 2.930 3.030 3.090
V, [m3] 1.118 0.604 0.417 0.608 0.426
L, [m] 0.431 0.239 0.181 0.225 0.153
D, [m] 1.817 1.794 1.711 1.854 1.882
w, [kg] 3619 1680 867 1935 1370
w, [kg] 57 45 40 44 38
3 T max [°Cl 306 306 306 306 306
S
3 g (Yvocs) [PPM] 0.995 0.995 0.998 0.996 1.002
o g
g &
§ g |AP,,,| [mbar] 40.2 40.2 39.9 40.3 40.0
‘é
o AP, |/|AP,,| 0.526 0.528 0.530 0.528 0.529
too I8 174 86 52 97 72
Coictocrie [S] 249 119 67 133 96
i
(-]
‘a tciclo crit tciclo
§ p 0.43 0.38 0.29 0.37 0.33
[-] ciclo
[7/]
o *
9 tiicto [8] 247 117 66 132 95
[)
-]
K Ty mar [°Cl 398 399 400 398 399
+ (Yvocs) [PPM] 0.435 0.324 0.280 0.317 0.245
]
o
|AP,,,| [mbar] 49.8 50.0 49.5 50.0 49.7
AP, |/|IAP.,| 0.514 0.514 0.515 0.514 0.514

- 202 -



CAPiTULO 8: DISENO DEL SISTEMA REGENERADOR-REACTOR

En adicion, también se debe evaluar qué impacto posee el cambio de confi-
guracion sobre la estabilidad del sistema. En forma completamente analoga a
los sistemas de inversion de flujo, puede verse que el aumento del ntiimero de
celdas genera una disminucion del tiempo de ciclo critico para la condicion
con el contenido de VOCs nominal (ver valores para las configuraciones 1, 2 y
3,0 1,4 y5). Como fuera mencionado en el Capitulo 7, esto se debe a la dis-
minucion de la masa total de los equipos (particularmente para este caso, de
la masa de material inerte del regenerador). De hecho, la diferencia entre el
tiempo de ciclo seleccionado para la condicion de trabajo nominal y el critico
también disminuye (tanto en términos absolutos como relativos!?), indicando
que la operacion del sistema se torna mas sensible (y por lo tanto, con mayor
tendencia a la inestabilidad). Nuevamente, el uso de las configuracion 5 en lu-
gar de la 3 permite mejorar levemente esta situacion en general, mientras que
el uso de la configuracion 4 en lugar de la 2 permite mejorar ligeramente dicha

diferencia en términos absolutos pero la empeora en términos relativos.

8.3.1 Analisis complementario de los disenos obtenidos

Para completar el analisis de los disenios alcanzados, se registré la respues-
ta de cada uno frente a la variacion del tiempo de ciclo, para la condicion con
el contenido de VOCs nominal, cuyos resultados se presentan en la Figura 8.4.
Se puede notar que la variacion de la temperatura maxima en este esquema
resulta sustancialmente mas sensible a los cambios en el tiempo de ciclo. En
particular, se observa un elevado aumento de la temperatura maxima para
tiempos de ciclo menores que el seleccionado en el disefio, llegando a valores

prohibitivos (mayores a 600 °C).

Cabe recordar que, para la condicion de operacion nominal, es deseable que
los disenios obtenidos ofrezcan un rango de tiempos de ciclo los mas amplio
posible (en términos relativos al valor seleccionado para tal condicién). Esto
radica en la necesidad de cubrir el grado de incertidumbre asociado a una
etapa de diseno, ya sea en la generalidad del modelo empleado como en la de-

terminacion de las expresiones cinéticas y los parametros involucrados.

19 Recordar que la disminucién de tal diferencia se podria relacionar con una mayor dificultad
en el control del proceso, tal como fuera discutido en el Capitulo 7, Seccién 7.1.2.
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Figura 8.4: respuesta del sistema regenerador-reactor frente a la variaciéon de ¢

ciclo

para el con-

tenido de VOCs nominal y para cada uno de los disefios alcanzados.

En la Figura 8.4 se puede notar la reduccion en el tiempo de ciclo critico
(aspecto que también se puede observar en la Tabla 8.5), particularmente para

las configuraciones con mayor densidad de celdas (3 y 5).

Teniendo en cuenta que un rango muy estrecho de tiempos de ciclo esta
asociado a un sistema mas sensible a los cambios en alguna de las variables
(v por lo tanto tendra mayor tendencia a la inestabilidad), las configuraciones

3 y 5 quedan desechadas (la diferencia entre ¢

cicto.crie Y toicto» €S d€ 15y 24 se-
gundos, respectivamente). Por otro lado, el uso de la configuracion 4 en lugar
de la 2 no presenta un claro beneficio. El volumen del regenerador y del reac-
tor resulta practicamente igual con una u otra configuracion de celda, pero la
4 necesita un 15% mas de material inerte, sin que esto se traduzca en una

mayor estabilidad (la diferencia absoluta entre ¢, .. V t..

es de 33 segundos
para la configuracion 2 y de 36 segundos para la 4, mientras que la relativa es
de 0.38 y 0.37, respectivamente). Por lo tanto, considerando que la configura-
cion 4 fue propuesta para obtener la misma porosidad que en la configuracion
1, mientras que la 2 corresponde a una forma estandar comercializada por la

empresa Corning (Boger y col., 2004), no se aconseja el uso de la primera.

Entre las dos configuraciones restantes (1 y 2), la eleccion no parece tan
clara. Por un lado, la configuracion 1 ofrece el mayor rango de operacion,
comparable al sistema de inversion de flujo convencional (la diferencia absolu-

ta entre ¢t

oo Y tago €S de 75 s, mientras que la relativa es de 0.43). Por otro

lado, la configuracion 2 permite disminuir la masa total necesaria a mas de la

mitad del necesario con la configuracion 1, alcanzando valores intermedios a
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los obtenidos con los sistemas de inversion de flujo. Si bien esto se logra a ex-
pensas de una disminucion equivalente del rango de operacion (la diferencia

absoluta entre ¢, .. ¥

t.., €s de 33 s), la diferencia relativa no se ve tan per-

iclo

judicada, adoptando el valor de 0.38.

Por lo expuesto anteriormente, se sugiere el uso de la configuracion 2

(400/7.5) para el esquema regenerador-reactor.

8.4 Conclusiones y comentarios finales

Siguiendo la metodologia utilizada para el diseno de los sistemas de inver-
sion de flujo, se identificaron los grados de libertad (7) correspondientes al

esquema regenerador—reaotor.

En base al analisis realizado en el Capitulo 6, se anularon los dos grados de

libertad correspondientes a la fraccion de limpieza (fijando f, = 1%) y a la

fraccion de enfriamiento (fijando f, = 49%).

A fin de realizar el disefio en condiciones analogas a las utilizadas en el Ca-
pitulo 7, se consider6 nuevamente el rango de contenido de VOCs dado en la
Tabla 8.1. Recordando que la situacion mas critica para dimensionamiento de
los equipos corresponde al menor contenido de VOCs, se tomé6 la misma como
condicion para definir los volumenes del regenerador y del reactor. Para ello,
se debe definir también la temperatura deseada de alimentacion al reactor, va-
lor seleccionado en 280 °C. De acuerdo con el analisis realizado en la
Seccion 8.2, este valor permite reducir significativamente la cantidad de mate-
rial inerte y mejorar la tolerancia a la caida en la actividad catalitica. En
adicion, para el dimensionado del regenerador se consider6 el tiempo de ciclo
minimo, para el cual se seleccioné el valor de 30 segundos, correspondiente a

una velocidad de rotacion de 2 rpm.

Por otro lado, la definicion de la pérdida de carga admisible, la temperatura
maxima en el reactor y la relacion de diametros entre el reactor y el regenera-
dor (fijada para que la pérdida de carga en cada equipo sea comparable),
permitio especificar el diametro de los equipos y el tiempo de ciclo en la condi-

cion de operacion nominal.
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A partir de los criterios de disefio establecidos en la Seccion 8.1, se estudia-
ron las cinco variantes de configuracion de celda propuestas en el Capitulo 7,
buscando las dimensiones para cada una de ellas. A diferencia de los sistemas
de inversion de flujo, se verifico que para este esquema las configuraciones
con mayor numero de celdas (configuraciones 3 y 5) no resultan adecuadas.
Esto se debe principalmente a la reduccién del rango de tiempos de ciclos po-
sibles. Por otro lado, la configuracion 1 es la que presenta el mayor rango de
tiempos de ciclo para la condicion nominal (tanto en términos absolutos como
relativos), pero requiere practicamente el doble de material inerte que las al-
ternativas con la configuraciones 2 o0 4 y un 29% mas de material catalitico.
Las configuraciones 2 y 4 presentan caracteristicas similares entre si y aun
permiten obtener un rango de tiempos de ciclo adecuado, siendo preferible la

primera, por corresponder a una forma estandar actualmente comercializada.

Finalmente, en base a los resultados obtenidos en el presente capitulo, se

sugirio el disefio con la configuracion 2 para este esquema.
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CAPiTULO 9: CONCLUSIONES FINALES: COMPARACION. SINTESIS DE RESULTADOS Y RECOMENDACIONES

En los Capitulos 7 y 8 se propuso una estrategia de diseno para cada es-
quema, basandose parcialmente en los resultados de los estudios realizados
en los Capitulos 5 y 6. A partir de tal estrategia, se consideraron en todos los
casos cinco configuraciones de celda diferentes para el monolito, seleccionan-

do luego el disefio mas adecuado para cada esquema.

A fin de concluir el presente estudio, en este capitulo se busca comparar
cada uno de los esquemas, segun los disennos obtenidos, a efectos de sugerir el
mas adecuado. Debe recordarse que en la practica no seria recomendable rea-
lizar la eleccion sin haber sometido cada alternativa a una evaluacion
economica. No obstante, la comparacion basica teniendo en cuenta la canti-
dad de material involucrado (y/o el volumen ocupado) y la flexibilidad del
sistema, entre otros, resulta siempre un primer punto de partida en la selec-

cion del sistema mas adecuado.

Teniendo en cuenta lo discutido en el parrafo anterior, en el presente capi-
tulo se comparan los disefios obtenidos en base a los requerimientos de
volumen y masa en cada caso, entre otros. En adiciéon se analiza como res-
ponde cada uno de los esquemas a variaciones en la actividad del catalizador,
para los extremos del rango de contenido de VOCs considerado, a fin de cuan-

tificar su efecto sobre los disefios seleccionados en los Capitulos 7 y 8.

Finalmente, se presenta una sintesis de los resultados alcanzados en el

presente estudio y se dan algunas recomendaciones para trabajos futuros.

9.1 Analisis de los diseiios obtenidos para cada esquema

En los Capitulos 7 y 8 se seleccion6 una configuracion de celda para cada
uno de los esquemas estudiados, obteniéndose de esa manera los disefnos co-

rrespondientes, cuyas principales caracteristicas se resumen en la Tabla 9.1.
Cabe senalar que los valores de t,, t., .. Y de la relacion (tciclomt — o ) / toicto

(tanto en la Tabla 9.1 como en el resto del presente capitulo), corresponden en

todos los casos a la condicion de operacion con el contenido de VOCs nominal.

Si se tiene presente que en la actualidad el disenio de nuevos procesos (o el
rediseno de los ya existentes) busca, entre otros aspectos, minimizar el espacio

ocupado por los equipos en planta (Stankiewicz y Moulijn, 2000), el esquema
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de inversion de flujo rotativo surge como la mejor alternativa, mientras que el
esquema de inversion de flujo convencional resulta el mas desfavorecido (ver
Tabla 9.1). En cuanto al esquema regenerador-reactor, ambos equipos en con-

junto poseen un volumen total intermedio entre los otros dos esquemas.

Tabla 9.1: caracteristicas principales de los disefios alcanzados para cada esquema.

Esquema Inversion de flujo Inversion de flujo Regenerador-reactor
convencional rotativo
configuracion de 4 S 2
celda (400/8.8) (600/7.2) (400/7.5)

Regenerador  reactor

7]
(]
g V [m3] 3.385 1.538 1.866 0.604
g L [m] 0.996 0.485 0.273 0.239
E
D [m] 2.080 2.010 2.950 1.794
W, [kg] 2606 1183 1680
W, [kg] 146 68 45
tciclo [S] 270 66 86
-
9«
.2 E tciclo,crit [S] 400 152 119
° g
g0
Qa
o tciclo,crit - tciclo
— 0.48 1.30 0.38

ciclo

Por otro lado, si se tiene en cuenta la cantidad de material catalitico y/o
inerte requerido en cada caso (asociada a un menor costo fijo), el esquema de
inversion de flujo convencional queda nuevamente situado en la posicion mas
desfavorable20. En cuanto al esquema de inversion de flujo rotativo y el rege-
nerador-reactor, no se puede establecer a priori la conveniencia de uno sobre
el otro. Si se compara Unicamente la cantidad de material inerte requerido, el
esquema de inversion de flujo rotativo quedaria ubicado como el mas adecua-
do (el esquema regenerador-reactor requiere un 42% mas de inerte). Sin

embargo, la cantidad de material catalitico necesario para el primero resulta

20 Debe tenerse presente que el resultado enunciado esta parcialmente condicionado a la elec-
cién del tiempo de ciclo minimo (240 s para este esquema). Si se permitiera operar con tiempos
de ciclos menores (reduciendo la vida util de la valvula), se podria disminuir el volumen del
equipo y la masa de material (tanto inerte como catalitico).
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un 51% mayor que la correspondiente al esquema regenerador-reactor2!l. Si
bien los requerimientos de material inerte son muy superiores a los del catali-
tico, el mayor costo de este ultimo podria compensar tal situaciéon, o inclusive
favorecer al esquema regenerador-reactor, si la diferencia de costo entre el ca-
talizador y el inerte fuese muy marcada (la relacion entre el costo del material

catalitico e inerte deberia ser aproximadamente mayor a 22).

De todas maneras, si bien la cantidad de material sirve para establecer una
referencia (especialmente si la diferencia entre una u otra opcion es muy ele-
vada), no deberia considerarse como Unico elemento comparativo. Esto se
debe a que el costo de produccion de los monolitos con mayor nimero de cel-
das sera presumiblemente mas elevado, siendo también necesario contemplar
este aspecto. Por lo tanto, el uso de tales configuraciones (por ejemplo, la se-
leccionada para el esquema de inversion de flujo rotativo) deberia estar
acompanado de un ahorro en la cantidad de material requerido que justifique
su eleccion, al menos desde el punto de vista economico. En adicién, se re-
cuerda que la configuracion de celda seleccionada para el esquema
regenerador-reactor (identificada previamente como configuracion 2), corres-
ponde a una forma estandar comercializada por la empresa Corning (Boger y
col., 2004). Por el contrario, tanto la configuracion de celda seleccionada para
el esquema de inversion de flujo convencional (configuracion 4) como para el
rotativo (configuracion 5), corresponden a alternativas propuestas en el pre-
sente estudio, derivadas a partir de las configuraciones correspondientes
informadas por Boger y col. (2004), a fin de obtener una porosidad igual a la
configuracion 1 (ver Seccion 7.1 y Tabla 7.2 para una discusion mas detalla-
da). Este aspecto representa, en principio, una ventaja para el esquema

regenerador-reactor.

Contrariamente a lo discutido en el parrafo anterior, si se observa en la Ta-
bla 9.1 el rango de tiempos de ciclos posibles (tanto absoluto como relativo), el
esquema regenerador-reactor resulta mas desfavorecido que cualquiera de los

esquemas de inversion de flujo, siendo el mas prometedor en tal aspecto el es-

21 A pesar que la comparacion se realiza en base a los disefios sugeridos en cada caso, es in-
teresante notar que si se comparan los disefios resultantes para cada esquema bajo una misma
configuracion de celda (ver Tablas 7.4, 7.7 y 8.5), el esquema de inversiéon de flujo convencional
requiere siempre mayor cantidad de material inerte y catalitico. Por otro lado, el esquema de in-
version de flujo rotativo es el que necesita la menor masa total de inerte, pero la diferencia con
el esquema regenerador-reactor no es muy marcada (este ultimo requiere un 26% mas de inerte
como maximo), mientras que el esquema regenerador-reactor reduce significativamente la masa
de catalizador necesario (al menos en un 44%).
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quema de inversion de flujo rotativo. No obstante, si se recuerda que la conve-
niencia de que este rango sea relativamente amplio responde a la necesidad de
disponer de un margen de flexibilidad para los disenos obtenidos (para cubrir
la incertidumbre tipica de una etapa de diseno, como fuera discutido en el Ca-
pitulo 7) y/o favorecer un adecuado control del proceso, se puede razonar que

tales valores seran presumiblemente suficientes en todos los casos?2.

Finalmente, debe tenerse en cuenta que en general los sistemas con partes
moviles (esquemas de inversion de flujo rotativo y regenerador-reactor —ver Fi-
guras 3.1 y 3.2, respectivamente-) poseen un nivel de complejidad mayor que
aquellos de tipo estatico (esquema de inversion de flujo convencional). Esto
supone un mantenimiento mas exhaustivo, lo que se puede traducir en un
mayor costo de operacion. En adicién, el esquema regenerador-reactor necesi-
ta un segundo soplador para el abastecimiento del aire utilizado para la
limpieza de los canales. No obstante, si bien su presencia en el sistema impli-
ca una inversion inicial y un costo de operacion adicional, el mismo seria
sustancialmente mas pequeno que el soplador principal (el caudal de aire uti-
lizado para tal fin es al menos dos 6rdenes de magnitud inferior al caudal de la
corriente a tratar, tal como fue discutido en el Capitulo 6), por lo que ambos
factores podrian ser poco relevantes. Por otra parte, el esquema de inversion
de flujo rotativo, que también posee una region destinada a la limpieza de los
canales, evita la incorporacion de otro soplador, pero a costa de una mayor

complejidad (comparar los esquemas presentados en las Figuras 3.1 y 3.2).

Debe senialarse que el impacto que puedan tener los elementos discutidos
en el parrafo anterior en términos econdmicos, especialmente la influencia de
la mayor complejidad del proceso, es muy dificil de contemplar en forma cuali-
tativa. Por otro lado, su cuantificacion requeriria no solo de datos de costos,
sino un disefio con mayor grado de detalle (e.g., tipo de sellos en los sistemas
rotativos y mantenimiento minimo de los mismos; mantenimiento y costo de
las valvulas del esquema de inversion de flujo convencional; datos de consumo
y costo de la energia eléctrica, etc.), aspectos que escapan de los objetivos per-

seguidos en el presente estudio.

22 Cabe senalar que el menor valor para el esquema regenerador-reactor es intrinseco al es-
quema en si, especialmente cuando se observa el rango en términos absolutos (cfr. resultados
obtenidos en los Capitulos 7 y 8 en general). Sin embargo, si se desea realizar un analisis de la
dinamica del sistema (necesario si se pretendiera estudiar alguna estrategia de control), se de-
beria incluir el comportamiento transitorio del reactor. Por esta razon, la comparacion directa
entre los rangos obtenidos debe realizarse con precaucion.
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A partir de la discusion previa, puede suponerse que el esquema de inver-
sion de flujo convencional sera presumiblemente el mas costoso de las tres
alternativas estudiadas. Sin embargo, con los elementos analizados hasta
aqui, este mayor costo no esta acompanado de ventajas que pudieran sugerir
su eleccion. De los dos esquemas restantes, el menor volumen y mayor rango
de tiempos de ciclo (especialmente en términos relativos al tiempo de ciclo ope-
rativo) favorece sin dudas al de inversion de flujo rotativo. Por otro lado, el
esquema regenerador-reactor posiblemente resulte mas econémico (ver discu-
sion sobre la masa requerida de inerte y catalizador en cada caso, junto con la
configuracion de celda). En adicion, esta ultima alternativa presenta un menor
nivel de complejidad en comparacion al esquema de inversion de flujo rotativo,
tanto en el esquema en si como en su operacion23. No obstante, con los ele-
mentos analizados hasta aqui, no es posible situar a alguno de estos dos

esquemas como el mas apto.

Para finalizar, en la siguiente seccion se analiza y cuantifica brevemente el
desempeno de cada uno de los esquemas frente a la caida en la actividad cata-
litica. Cabe resaltar que en los Capitulos 5 y 6, tal analisis se realizo en base a
los parametros volcados en cada caso con la Ginica finalidad de ampliar el co-
nocimiento sobre el funcionamiento de los esquemas. Por el contrario, en la

siguiente seccion se pretende cuantificar tal efecto para los disenios seleccio-

nados en los Capitulos 7 y 8, a fin de obtener valores de la relacion (a/a,),,

mas representativos, completando los aspectos discutidos en los capitulos

previos y disponiendo asi de un ultimo elemento comparativo.

9.1.1 Comportamiento frente a la disminucion de la activi-

dad catalitica

Como fuera discutido en los Capitulos 5 y 6, la Unica alternativa en estos
sistemas frente a la caida en la actividad catalitica consiste en incrementar la

temperatura de operacion. De ser necesario, esto se puede lograr disminuyen-

23 Recordar que mientras el regenerador opere en un estado estacionario ciclico (css), el reac-
tor operara en un estado estacionario “puro”. Tal como fuera discutido en el Capitulo 6,
conceptualmente el sistema se comportara de la misma manera que un esquema autotérmico
convencional (i.e., con un intercambiador de superficie) y la modificacién del tiempo de ciclo (ve-
locidad de rotacion del regenerador), permitira variar la capacidad de intercambio de energia.
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do el tiempo de ciclo, lo que aumenta la capacidad de intercambio de energia

en cualquiera de los tres esquemas estudiados.

Se puede razonar facilmente que la condicién mas critica para poder soste-
ner la operacion del sistema frente a una caida en la actividad catalitica
corresponde a la condicion de trabajo con el minimo contenido de VOCs. En
tal condicion, si se admite que el tiempo de ciclo no se podra disminuir por
debajo del minimo establecido en los Capitulos 7 y 8 (240 s para el esquema
de inversion de flujo convencional y 30 s para los otros dos), el sistema queda
completamente restringido. Por esta razon, y recordando que los sistemas de
inversion de flujo tienden a elevar naturalmente la temperatura mientras que
el sistema regenerador-reactor no posee tal capacidad, se busca cuantificar la

maxima caida admisible para cada uno de los disenos seleccionados.

Para las condiciones mencionadas, se busco el valor umbral de la actividad

catalitica respecto de la actividad del catalizador fresco, (a/a,)_,, para el cual

Cri
un ulterior descenso de la misma no permitiria mantener el css encendido sin
introducir alguna modificacion en la operacion. En adicion, también se regis-

tr6 el valor de la relacion a/a, para el cual la emision de VOCs alcanza
exactamente los 9 ppm (identificada como a’/a, ), correspondiente a la cota de

emision global mencionada en el Capitulo 2. Los valores encontrados se vuel-
can en la Tabla 9.2, donde se observa que cualquiera de los esquemas
analizados permite mantener la operacion en las condiciones analizadas, con
niveles de actividad catalitica tan bajos como la octava parte de la correspon-
diente al catalizador fresco (a fin de evitar una emision de VOCs por encima de
los 9 ppm). Cabe aclarar que la diferencia en los valores de actividad critica
entre el esquema de inversion de flujo convencional y el rotativo se debe a la
menor masa de material catalitico en este ultimo, resultado de la conjuncion
de dos factores: el menor tiempo de ciclo minimo y la mayor proporcion de la

longitud de la region inerte.

Adoptando el valor de a/a, =1/5 como nivel de referencia para una impor-

tante caida de actividad catalitica, se registro6 la respuesta de los tres
esquemas para la condicion de trabajo con el contenido de VOCs nominal a fin
de verificar que en los sistemas de inversiéon de flujo no haya una elevacion de
temperatura muy brusca. No obstante, cabe recordar que el valor de tempera-

tura maxima fijado en la etapa de disenio fue elegido de forma tal que se pueda
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disponer de un cierto margen que permitiera elevar la temperatura de opera-

cion sin mayores inconvenientes (por ejemplo, en el orden de los 50 °C).

Tabla 9.2: valores de la minima actividad catalitica tolerable en cada sistema, segiin los

disefios obtenidos para la condicién de trabajo con el contenido de VOCs minimo.

(a/a,) . representa la actividad critica, mientras que a /a representa el valor para el
0 Jerit 0

cual la emision de VOCs alcanza los 9 ppm.

Sistema Inversion de flujo Inversion de flujo Regenerador-reactor
convencional rotativo
( tciclo = 240 S) ( tciclo = 30 S) (tcicln = 30 S)
(a/ay),. 0.040 0.081 0.101
a/a, 0.057 0.116 0.111

Los valores obtenidos se muestran en la Tabla 9.3, de donde se puede co-
rroborar que efectivamente la operacion en la condicion de trabajo nominal no
presenta mayores inconvenientes para ninguno de los esquemas analizados,
ya sea desde el punto de vista de la emisiéon de VOCs o de la temperatura ma-

xima en el lecho.

Tabla 9.3: emision promedio de VOCs y temperatura maxima en cada sistema, segun los
disenos obtenidos, para la operaciéon con el contenido de VOCs nominal, habiendo redu-
cido la actividad catalitica a 1/5 del valor correspondiente al catalizador fresco. Los

tiempos de ciclo para cada esquema corresponden a los informados en la Tabla 9.1.

Sistema Inversion de flujo Inversion de flujo Regenerador-reactor
convencional rotativo
(Yvoes) [PPM] 0.732 0.016 0.431
Tsmax [°Cl 419 412 399

A partir de la discusion realizada en los parrafos anteriores, se puede con-
cluir que los tres esquemas analizados en el presente estudio son aptos para el
tratamiento de la corriente de VOCs considerada. No obstante, el esquema de
inversion de flujo convencional no pareciera ser una alternativa competitiva,
frente a los otros dos esquemas analizados. Por esta razon, no se recomienda

tal esquema. Por otro lado, tanto el esquema de inversion de flujo rotativo co-
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mo el esquema regenerador-reactor se posicionan como alternativas promete-
doras. La decision final para seleccionar uno u otro esquema deberia basarse
en estimaciones de costos y/o detalles de tipo constructivos, no contemplados
en el presente estudio, que arrojaren nuevos elementos técnicos para la com-

paracion.

9.2 Sintesis de resultados alcanzados

En el presente estudio se plante6 como objetivo general el analisis de dife-
rentes esquemas de oxidacion catalitica para la eliminacion de compuestos
organicos volatiles (VOCs). En particular, se consideré una corriente de aire
conteniendo acetato de etilo y etanol, proveniente de la ventilacion del recinto

de trabajo de plantas de impresion de envases.

Como es frecuente en estos casos, la corriente a tratar se caracteriza por un
elevado caudal (9.86 Nm3/s), una temperatura cercana a la ambiente (50 °C) y
un bajo contenido de VOCs (que, para el contenido nominal, se puede traducir

en un salto térmico adiabatico, AT, ,, de tan solo 53 °C). Por otro lado, si bien

existe una busqueda continua de nuevos materiales cataliticos que permitan
llevar a cabo la oxidacion a bajas temperaturas, el nivel térmico requerido sue-

le ser de al menos unos centenares de grados (en el caso particular estudiado

resulta T, 200 °C). Teniendo en cuenta la conjuncién de los factores men-

cionados, resulta inmediato que la modalidad empleada para elevar la
temperatura de la corriente sera de alta significancia econoémica. Surge enton-
ces como alternativa basica el aprovechamiento de la energia liberada por la
reaccion para precalentar la corriente a tratar, formando asi un esquema au-
totérmico. No obstante, la baja fuerza impulsora para el intercambio de
energia, junto con la baja capacidad de intercambio intrinseca de las corrien-
tes gaseosas, impone un desafio adicional. Estos aspectos, sumados a la
intencion de dar continuidad a acciones previas del grupo de investigacion,

motivo el estudio de tres esquemas autotérmicos de combustion catalitica:

* reactor de inversion de flujo con inversion mediante valvulas (esquema de

inversion de flujo convencional);
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% reactor de inversion de flujo con inversién mediante la rotacién sobre un

eje (esquema de inversién de flujo rotativo);

* reactor catalitico estacionario con precalentamiento de la corriente de ai-
re mediante un intercambiador de calor rotativo (esquema

regenerador-reactor).

Todos estos esquemas poseen una caracteristica comun: el intercambio de
energia se realiza en forma regenerativa en lugar de recuperativa. Una de las
principales ventajas de este tipo de intercambio es que los equipos utilizados
para tal fin poseen una relacién de area de intercambio frente al volumen total

muy superior a los intercambiadores de superficie.

Adicionalmente, teniendo en cuenta que las reacciones involucradas son
muy rapidas y que es deseable operar con una baja pérdida de carga (al menos
inferior a 0.1 bar, de forma que se pueda aportar la sobrepresion necesaria por
medio de un soplador estandar), se consideraron en todos los casos lechos es-
tructurados (monolitos) de canales cuadrados, tanto en las regiones inertes
como cataliticas. Las regiones inertes de los equipos se consideraron consti-
tuidas enteramente por cordierita no porosa, mientras que para las cataliticas,
se considero que el catalizador (6xido de Mn y Cu, identificado como Mn,Cu,)
se encontraba depositado en forma uniforme sobre una matriz de cordierita no

porosa, en un espesor de 10 um.

Finalmente, para cada uno de los esquemas mencionados se analizaron
cinco alternativas para la configuracion de la celda de los monolitos, variando
la densidad de celda y la seccion transversal libre. En cada caso, se busco cu-
brir un rango de contenido de VOCs en la corriente a tratar, correspondiendo
los extremos minimo y maximo considerados a la mitad y a la totalidad del

contenido nominal respectivamente (con un AT, , de 26.6 y 53 °C).

9.2.1 Simulacion de la operacion de cada sistema

Como es propio de los sistemas de intercambio regenerativo, los esquemas
estudiados trabajan naturalmente en un estado transitorio, pero ciclicamente
estacionario (css). En el caso de los dos esquemas de inversion de flujo, esto

se verifica en todo el equipo. Para el esquema regenerador-reactor, solo el re-
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generador trabaja en tal condicion, mientras que el reactor opera en un estado

estacionario “puro”.

Como se discutio en el Capitulo 3, la simulacion de cualquiera de los es-
quemas planteados para encontrar el css requiere de la resolucion de las
ecuaciones de balances de energia y materia en cada semiciclo, incluyendo los
términos de acumulacion, hasta que los perfiles de las variables en un ciclo
dado sean iguales a los del ciclo anterior. Para ello se consider6 un modelo
unidimensional heterogéneo implementando dos tipos de algoritmos para su
resolucion, discutidos en el Capitulo 4. El primero de ellos, que se identifico
como “algoritmo interno” (haciendo alusiéon al calculo de cada semiciclo), se
baso en discretizar la variable espacial y aproximar las derivadas correspon-
dientes por expresiones de tipo diferencias finitas atrasadas, avanzando en la
coordenada axial punto a punto e integrando en el tiempo las ecuaciones re-
sultantes localmente. La implementacion de este algoritmo en el simulador
permite utilizar aproximaciones de orden 1 hasta 5, habiendo encontrado que
la mas eficiente en términos de precision y tiempo de calculo requerido es la
correspondiente al orden 2. El segundo algoritmo, que se identifico como “al-
goritmo externo” (haciendo alusion a la busqueda del css, supuesto se
disponga de la solucion de cada ciclo), se bas6 en el tratamiento de la busque-
da del css como una raiz (cada ciclo simulado se visualiza como una iteracion),
utilizando la informacion de iteraciones precedentes para acelerar el proceso
de busqueda. Este algoritmo permitido reducir el tiempo de calculo requerido
para encontrar el css en el esquema de inversion de flujo convencional en 4
veces. No obstante, para evitar inconvenientes cuando el css se encuentra en
la cercania del limite entre los estados encendido y apagado se requiere que
los errores entre iteraciones siempre disminuyan (caso contrario se abandona

el proceso de aceleracion y se continua por la via directa).

La combinacion de ambos métodos resulté sumamente eficiente y se puede
extender a cualquier problema de similares caracteristicas (e.g., simulacion de
ciclos de adsorcion). En particular, representa una alternativa a los métodos
utilizados por otros autores donde se trabaja también discretizando la variable
espacial pero se resuelve todo el dominio en simultaneo (e.g., Marin y col.,
2010), lo cual puede ser muy exigente a nivel computacional a medida que el
numero de componentes y/o la complejidad de las expresiones cinéticas au-

menta. De todas maneras, cabe aclarar que la resolucién secuencial de cada
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punto del dominio espacial, aproximando las derivadas espaciales mediante
diferencias finitas atrasadas, no podra llevarse a cabo si es necesario incluir
explicitamente algin término de tipo dispersivo. En tal caso, se debe resolver
cada semiciclo en todo el dominio espacial en simultaneo. Sin embargo, se po-

dra mantener el algoritmo de aceleracion.

9.2.2 Sistemas de inversion de flujo

La operacion con inversion periédica del sentido de circulacion permite lle-
var a cabo la combustion catalitica al nivel térmico requerido sin necesidad de
incorporar un equipo de intercambio adicional, pudiendo reemplazar el mate-
rial catalitico en los extremos del equipo por material inerte inicamente. La
alternativa convencional para realizar tal inversion consiste en el uso de una
valvula de 4 vias (o un conjunto de valvulas simples) que cambia regularmente
su posicion direccionando el flujo en un sentido o en otro. Si bien esta alterna-
tiva es la mas sencilla (y la que ha sido mas estudiada en la bibliografia
correspondiente), presenta dos desventajas relacionada con los tiempos de ci-
clo bajos. El primero de ello es el desgaste de las valvulas de inversion, que en
promedio poseen una vida util de unos 500000 movimientos (de acuerdo a Ba-
rresi y col., 2007). El segundo problema corresponde a la emision de los VOCs
que se sitian en la region de entrada al equipo y que son expulsados (sin tra-
tar) al invertir el sentido de circulacion. Este efecto esta siempre presente en el
esquema convencional pero su peso en la emision global promedio depende del
tiempo de ciclo empleado, siendo tanto mas relevante cuanto menor es el

mismo.

Como se corrobor6 en el Capitulo 5, el esquema de inversion de flujo rotati-
vo, en donde la inversion de la corriente se realiza a través de la propia
rotacion del equipo, permite eliminar ambos problemas mencionados en el pa-
rrafo anterior, al eliminar las valvulas y e incluir una pequefa fraccion de la
seccion total de flujo destinada al barrido de los VOCs residuales previo a la
inversion del sentido de circulacion. La principal desventaja de esta alternativa

es su mayor complejidad frente al esquema convencional.

Cabe senalar que mientras las dimensiones y condiciones de operacién sean

iguales en ambos esquemas y la fraccion de limpieza sea pequena, el compor-
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tamiento térmico de los mismos resulta practicamente idéntico, mientras que
la emision de VOCs presenta importantes diferencias a tiempos de ciclo bajos
y moderados (siendo muy marcadas para valores de tiempos de ciclos menores
a los 100 segundos para el caso estudiado), como consecuencia de la emision
de VOCs residuales al invertir el sentido de circulacion en el esquema conven-
cional (Capitulo 5). Mas aun, si no existiera una fraccion destinada a la

limpieza, el comportamiento de uno u otro esquema seria idéntico.

Por otro lado, hay dos conceptos que resultan fundamentales para com-
prender el funcionamiento de estos esquemas y que representan situaciones
limite. El primero corresponde a la similitud entre el sistema de inversion de
flujo, cuando el mismo se opera a muy bajos tiempos de ciclo, y un reactor hi-
potético en contra-corriente. El segundo es el concepto de la formacion y

movimiento del frente de onda térmico.

En particular, el concepto del reactor en contra-corriente resulta muy util
basicamente por dos aspectos. En primer lugar, como fuera analizado en el
Capitulo 5, permite explicar cualitativamente gran parte del comportamiento
observado en los sistemas de inversion de flujo frente a la variacion de diferen-
tes parametros (especialmente el aumento de la temperatura maxima al
disminuir la actividad catalitica). Esto permite concluir que los principios ba-
sicos que determinan la forma en que responde el sistema son propios del
funcionamiento dual de la region cataliticamente activa (como catalizador pro-
piamente dicho y como region de intercambio de energia en forma
regenerativa) y no del comportamiento transitorio del sistema. El segundo as-
pecto de interés esta relacionado con la capacidad de retener la energia
liberada por la reaccion. A medida que disminuye el tiempo de ciclo en el es-
quema de inversion de flujo, dicha capacidad aumenta como consecuencia del
menor recorrido del frente de onda, ampliandose la region del equipo donde la
temperatura permanece practicamente uniforme e igual al valor maximo. Para
tiempos de ciclo muy pequenos, el recorrido del frente de onda se vuelve prac-
ticamente despreciable y el sistema se comporta como un reactor en
contra-corriente. En tal situacion, la capacidad para retener la energia libera-
da por la reaccién es maxima. Este razonamiento permitié establecer una cota
minima de volumen necesario en la etapa de disefio para ambos esquemas,

convencional y rotativo (Capitulo 7).
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Por otro lado, a partir de la expresiéon que surge de considerar un lecho de
longitud infinita por donde circula la corriente a tratar en un unico sentido
(Matros y Bunimovich, 1996), se puede obtener una cota maxima de la veloci-
dad del frente de onda. Dicha aproximacion, en conjunto con la cota minima
de volumen, permitié establecer un limite superior para el volumen necesario
del equipo para ambos esquemas, definiendo de esta manera un rango de

busqueda para hallar las dimensiones de los equipos (Capitulo 7).

En adicion, en el Capitulo 5 se estudié como responde el sistema frente a la
variacion de diferentes parametros (tiempo de ciclo, volumen total, proporcion
de la longitud de la region de inerte en el equipo frente a la longitud total, con-
tenido de VOCs, caida en la actividad catalitica), a fin de ampliar el
conocimiento sobre su funcionamiento y disponer asi de mas conceptos para
proponer una estrategia de diseio adecuada. La respuesta a variaciones en el
tiempo de ciclo resulta de especial interés debido a que es la Uinica variable
operativa cuando el equipo esta instalado. Por otro lado, del analisis realizado
se pudo corroborar que la fraccion de la region inerte en el equipo es una de
las variables qué mas influye en el comportamiento del sistema. El mayor efec-
to se da para fracciones superiores al 50%, aumentando significativamente la
temperatura maxima en el sélido a medida que dicha fraccion aumenta, asi
como su sensibilidad con el resto de los parametros. Por el contrario, para va-
lores pequenos (por ejemplo, menores a 25%) no se observan cambios
apreciables respecto de la operacion del equipo cuando todo el lecho es catali-

tico.

Otro aspecto distintivo del sistema es la respuesta frente a la desactivacion
del catalizador. Al disminuir la actividad catalitica, la emision de VOCs au-
menta (tal como es esperable), pero la temperatura maxima en el lecho se
eleva en lugar de disminuir. Esta respuesta atipica se debe justamente al
comportamiento dual del catalizador, como se deduce del estudio del mismo
efecto a partir de la aproximacion del reactor en contra-corriente y/o de las
simplificaciones realizadas en base a tal aproximaciéon (Ec. 5.5). Como conse-
cuencia de la menor actividad, la longitud efectiva de precalentamiento
aumenta hasta que la temperatura es suficiente para que la reaccion proceda
nuevamente a velocidades apreciables. No obstante, disminuye la longitud

disponible para la reaccion aumentando la emision de VOCs.
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9.2.2.1 Diseno de los sistemas de inversion de flujo

En el Capitulo 7 se abordé el dimensionamiento de los dos esquemas de in-
version de flujo propuestos en el presente estudio. Para ello, se tuvo en cuenta
que los sistemas de inversion de flujo resultan mas eficientes (en términos de
la capacidad de retener la energia liberada por la reaccién) cuanto mas bajo
sea el tiempo de ciclo. Por lo tanto, el uso de tiempos de ciclo pequenos con-
duce a equipos mas compactos. En el limite, se requeriria el mismo volumen
que el predicho por la aproximacion del reactor en contra-corriente. No obs-
tante, el minimo tiempo de ciclo que es factible emplear en el esquema
convencional esta limitado por dos factores: la emision de los VOCs residuales
y la vida util de la valvula. Por esta razon, se consider6é para el diseno del
equipo un tiempo de ciclo minimo de 240 segundos. Con ello se logra extender
la vida util de las valvulas en al menos dos anos y se evita que la emision resi-
dual de VOCs posea un elevado peso en la emision global promedio. Sin
embargo, tal tiempo de ciclo es lo suficientemente elevado como para que la
onda térmica formada en estos sistemas se desplace considerablemente. Lo
anterior redunda en un volumen de equipo significativamente mayor que el
minimo requerido (calculado con el reactor en contra-corriente). Esto limita la
proporcion de inerte que se puede utilizar, a fin de evitar que la temperatura
maxima en el lecho alcance valores muy elevados cuando se opera en la con-
diciéon nominal y, por lo tanto, se necesite trabajar con tiempos de ciclos muy
cercanos al critico. Por tal razén, se limito la fraccion de inerte en el esquema

de inversion de flujo convencional al 40%.

Por otro lado, para el esquema de inversion de flujo rotativo, el tiempo de
ciclo minimo queda limitado por la maxima velocidad de rotacion admisible, la
cual se fijo en 2 rpm (equivalente a un tiempo de ciclo de 30 segundos). Con el
uso de dicho tiempo de ciclo minimo, el volumen necesario no difiere significa-
tivamente del minimo, resultando disefios mas compactos. Ello permite el uso
de una fraccion de inerte mayor, por lo cual se fijo el valor de la misma en un
50%. En adicion, en este esquema aparece un nuevo grado de libertad dado
por la fraccion de la seccion transversal del equipo que es destinada para la
limpieza de los canales previo a la inversion del sentido de circulacion (frac-

cion de limpieza). En base al estudio del impacto que posee esta variable sobre
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la operacion del sistema, se fijo el valor de la misma en un 2% para todos los

casos.

Las restantes condiciones de disefio fueron generales a ambos esquemas de
inversion: para la condicion de operacion con el minimo contenido de VOCs se
fijo el tiempo de ciclo en su menor valor y se exigiéo una emision promedio de
VOCs de 1 ppm. Para la condicion de operacion con el contenido de VOCs no-
minal se exigio que la pérdida de carga sea de 50 mbar y, de ser posible, que
simultaneamente la temperatura maxima en el lecho sea de 400 °C. Con ello,
se determind el volumen y diametro del equipo y el tiempo de ciclo para la
condicion de operacion nominal (igual al minimo si la temperatura maxima en

el lecho para tal valor resultase menor a 400 °C).

A partir de los criterios de disefio mencionados en los parrafos anteriores,
se obtuvieron las dimensiones del equipo para cada una de las configuracio-
nes de celda estudiadas en cada esquema. Se corrobor6 a partir de ello que la
configuracion de celda identificada como 3 (600/4) no resulta adecuada para
ninguno de los dos esquemas, principalmente debido a la elevada porosidad
que presenta la misma. Del analisis de resultados obtenidos (centrandose
principalmente en los requerimientos de masa de inerte y catalizador, asi co-
mo en la sensibilidad de la respuesta frente a la variacion del tiempo de ciclo y
el rango de tiempos de ciclos relativos al valor seleccionado para la condicion
nominal), se sugiri6 el disefio con la configuracion 4 (400/8.8) para el esque-
ma de inversion de flujo convencional y con la configuraciéon 5 (600/7.2) para

el esquema de inversion de flujo rotativo.

9.2.3 Sistema regenerador-reactor

El esquema regenerador-reactor representa una alternativa basica al es-
quema autotérmico convencional, formado por un intercambiador de
superficie (presumiblemente de tipo compacto) y un reactor adiabatico. La di-
ferencia se da en el tipo de intercambiador, reemplazandolo por un
regenerador rotativo. La principal ventaja del regenerador es que posee valores

de area de intercambio por unidad de volumen, a,, muy superiores a los in-

v 2

tercambiadores de superficie (inclusive a los conocidos como compactos, en

los cuales la relacion a, alcanza tipicamente valores entre 200 a 800 m?/m3
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—Hesselgreaves, 2001-), por lo cual resulta un equipo significativamente mas
compacto (una excepcion a lo anterior pueden ser los intercambiadores cono-
cidos como “intercambiadores de calor de circuito impreso”, del que se han

fabricado equipos con valores de a, que superan los 2500 m?/m3 -

v

Hesselgreaves, 2001-). Como contraparte, el equipo resulta mas complejo y,
para la presente aplicacion, requiere de un soplador adicional para la circula-
cion del aire utilizado para la limpieza de los canales previos a la inversion del

sentido de circulacion.

Al igual que en los esquemas de inversion de flujo, el tiempo de ciclo es la
Unica variable operativa disponible en el sistema una vez instalados los equi-
pos. Cabe senalar que, en términos de la capacidad de transferencia del
regenerador, el efecto de dicha variable es inmediato: a medida que se aumen-
ta el tiempo de ciclo el frente de onda penetra en mayor medida en el
regenerador, disminuyendo la capacidad de transferencia global del mismo y,
por ende, la temperatura de entrada al reactor2¢. Esto resulté particularmente
evidente en el analisis del efecto de la caida de la actividad catalitica realizado
en el Capitulo 6, donde se observé una fuerte influencia de la temperatura de

alimentacioén al reactor sobre la actividad critica.

Otro aspecto analizado en el Capitulo 6 para este esquema fue el efecto que
posee la presencia de la fraccion de limpieza (necesaria para evitar la emision
residual de VOCs, lo cual resulta propio de cualquier esquema regenerativo
donde se invierta el sentido de circulacion de la corriente). De dicho analisis se
concluy6é que para lograr el barrido de los VOCs residuales es suficiente la
presencia de una fraccion de limpieza del 1% de la seccioén transversal total.
En adicion, se sugirido que la suma de la fraccion de limpieza y la fraccion co-
rrespondiente a la region de enfriamiento del so6lido sea de la mitad del total de
la seccion transversal, aspecto que se justifico brevemente mediante la igual-

dad de las velocidades masicas en cada seccion.

Finalmente, en el Apéndice 6.1 se realizo un analisis cualitativo de los es-
quemas autotérmicos para el tratamiento de VOCs, a partir de la formulacion
simplificada para el regenerador, correspondiente a la operaciéon con tiempos

de ciclos muy pequenos (recordar que se comporta como un intercambiador

24 La variacion de la temperatura (de alimentacion al reactor y, consecuentemente, de la ma-
xima) con el tiempo de ciclo resulté significativamente mas pronunciada que en los sistemas de
inversion de flujo.
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hipotético en contra-corriente). A partir de ese estudio se corrobor6 que los va-
lores extremos de conversion de VOCs de los estados apagado y encendido,
tipicos en estos sistemas, esta intimamente ligado a la presencia de reacciones
con una elevada energia de activacion y con el requerimiento de una capaci-

dad de intercambio alta.

9.2.3.1 Diserio del sistema regenerador-reactor

En el Capitulo 8 se abordé el disefio del esquema regenerador-reactor, para
lo cual se tuvo en cuenta que, al igual que los sistemas de inversion de flujo, el
regenerador resulta mas eficiente cuanto mas bajo sea el tiempo de ciclo (lo
que se puede traducir en una mayor capacidad de intercambio). Por lo tanto,
resulta deseable el uso de tiempos de ciclo pequefios para reducir el tamano
del regenerador (en el limite se requeriria el mismo volumen que el predicho
por la aproximacion del intercambiador en contra-corriente). Tomando como
referencia la velocidad de rotacion tipica de los regeneradores comerciales, se
adopto el valor de 30 segundos como tiempo de ciclo minimo (2 rpm). Por otro

lado, en base al analisis realizado sobre el efecto de la fraccion de limpieza, f,
, y de la fraccion de la region de enfriamiento del solido, f,, se fijaron para

cada una los valores de 1% y 49%, respectivamente.

Otro aspecto de alta relevancia para el dimensionamiento de este esquema

es el valor deseado para la temperatura de alimentaciéon al reactor, To"®. En

primer lugar, se debe tener en cuenta que la condicién de disefio mas critica
(en términos del volumen requerido para cada equipo) corresponde a la opera-
cion con el minimo contenido de VOCs. En adiciéon, al aumentar la
temperatura de alimentacion al reactor, el volumen requerido del mismo dis-
minuye como consecuencia de la mayor velocidad de reaccion (limitada no
obstante por la velocidad de transferencia de materia entre la fase gaseosa y la
superficie del solido) y la actividad critica resulta mas baja. Por el contrario, el
volumen del regenerador aumenta conforme aumenta la temperatura de ali-
mentacion al reactor. Existe entonces un compromiso entre el volumen (y
flexibilidad) del reactor y el volumen del regenerador, que puede traducirse en
el requerimiento de masa total de inerte. Esto se estudi6 para la configuracion

de celda identificada como 1, evidenciando un minimo en la masa total de
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inerte a Ty'® ~ 250 °C. Finalmente, considerando que el aumento de la masa
total de inerte no es significativo para 7. = 280 °C, mientras que se logra

disminuir mas el valor de actividad critica y la masa total de material cataliti-

co, se seleccion6 dicho valor como condicién de diseno.

Teniendo en cuenta el analisis realizado sobre la temperatura de alimenta-
cion al reactor, el volumen de ambos equipos se ajusto de forma tal que en la
operacion con el minimo contenido de VOCs, operando con el menor tiempo de
ciclo, se obtuviera una temperatura de alimentacion al reactor de 280 °C y
una emision de VOCs de 1 ppm. En lo que respecta al diametro de los equipos,
se establecio una relacion entre el diametro del reactor y del regenerador para
que la pérdida de carga en cada equipo, cuando se opera con el contenido de
VOCs nominal, sea aproximadamente igual. Con dicha relacion, se ajusto el
diametro del regenerador para que la pérdida de carga total en la misma con-
dicion sea de SO mbar. Por ultimo, se eligio el tiempo de ciclo para la condicion
de operacion nominal para que la temperatura maxima en el reactor sea igual

a 400 °C.

A partir de los criterios de disefio expuestos, se obtuvieron las dimensiones
de ambos equipos para cada una de las configuraciones de celda estudiadas.
Considerando los resultados obtenidos se sugirio el disenio con la configura-

cion 2 (400/7.5) para este esquema.

9.2.4 Comparacion entre los esquemas estudiados

Finalmente, en el presente capitulo se compararon los diferentes esquemas
estudiados teniendo en cuenta los disefios sugeridos en cada caso (resumidos
en la Tabla 9.1). Debido a que el catalizador considerado no se ha desarrollado
a nivel comercial, no se dispone de datos de costos del mismo (consecuente-
mente, no seria posible realizar un analisis economico cuantitativo). Por esta
razon, no se contemploé como alternativa de comparacion una evaluacion eco-
nomica. En su lugar, se analizaron diferentes aspectos, sefialando su posible

influencia en el costo final cuando correspondiera.

En términos del espacio ocupado en planta, el esquema de inversion de flu-
jo rotativo resulto el mas favorecido, seguido del esquema regenerador-reactor.

No obstante, en ningliin caso se considero el espacio adicional que pudiera ne-
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cesitarse para cualquiera de los elementos adicionales (e.g., canerias, soplado-
res, etc.). Logicamente, cuanto mayor es el volumen requerido, mayor es la
masa total de material involucrado. No obstante, es conveniente discriminar la
masa de material inerte y catalitico, considerando que el costo del segundo se-
ra presumiblemente mayor. De esta manera, si se considera que la cantidad
de material inerte y catalitico a utilizar podria ser determinante en el costo de
los esquemas, el de inversion de flujo convencional queda situado como el mas
desfavorable. Por otro lado, la comparacion entre el esquema de inversion de
flujo rotativo y el regenerador-reactor no resulta inmediata debido a la diferen-
cia de costo esperable entre el material inerte y el catalitico. Si la relacion
entre el costo especifico del material catalitico frente al inerte resultase supe-
rior 22, el esquema regenerador-reactor quedaria situado como el mas
conveniente con este criterio. En adicion, también debe considerarse que la
configuracion de la celda puede tener un impacto sobre el costo de manufac-
tura de los equipos, lo que nuevamente favoreceria al esquema regenera-

dor-reactor.

Por ultimo, debe considerarse también la diferencia de complejidad de cada
esquema, lo que posiblemente pueda tener algin impacto en el costo total. En
este aspecto, el esquema mas sencillo es el de inversion de flujo convencional,
mientras que el esquema de inversion de flujo rotativo es el que presenta la
mayor complejidad. Por otro lado, el esquema regenerador-reactor posee una
complejidad intermedia entre los esquemas de inversion de flujo analizados,
pero requiere de un soplador adicional (aunque presumiblemente no posea un
peso apreciable en el costo total debido al reducido caudal que deberia ma-

nejar).

A partir del analisis de cada uno de estos factores, se concluyo que el es-
quema de inversion de flujo convencional no resulta conveniente frente al
esquema de inversion de flujo rotativo o al regenerador-reactor (sera proba-
blemente el mas costoso, sin presentar alguna ventaja concluyente respecto de
las dos alternativas restantes). Por otra parte, de acuerdo con los elementos
considerados, tanto el esquema de inversion de flujo rotativo como el regene-
rador-reactor resultan igualmente aptos para el tratamiento de la corriente de

aire contaminada con acetato de etilo y etanol.
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9.3 Recomendaciones para futuros trabajos

Durante el desarrollo del presente estudio se han identificado posibles va-
riantes a los esquemas propuestos, asi como algunos aspectos que pueden ser
importantes para ampliar el conocimiento sobre los sistemas autotérmicos con
intercambio de calor regenerativo y su operacion. En base los mismos, surgen

las siguientes alternativas para futuros trabajos:

* Como fuera discutido en el Capitulo 3, para temperaturas inferiores a los
500 °C, los regeneradores comerciales poseen tipicamente una matriz de
aluminio debido a su menor costo (si bien existen alternativas comercia-
les con matrices ceramicas, las mismas se sugieren para procesos donde
la temperatura supera los 800 °C). A pesar de ello, se opt6é por considerar
un material ceramico para el regenerador a fin de establecer un punto de
comparacion equivalente entre los esquemas. Seria interesante evaluar el
impacto del uso de una matriz de aluminio para el regenerador, tanto en
los requerimientos de material y dimensiones resultantes, como en la
operacion del sistema. Cabe resaltar que en el caso de considerar una
matriz de aluminio, se deberian evaluar los posibles efectos de la conduc-
tividad del material (tanto en el sentido axial, incorporados en forma
aproximada en el modelo utilizado en el presente estudio, como en el sen-

tido angular y radial).

* En el diseno de los equipos de inversion de flujo se fijo la fraccion de las
regiones inertes en 40% y 50% para el esquema convencional y el rotati-
vo, respectivamente. No obstante, se podria liberar dicha restriccion y
ajustar el valor de la misma de forma tal de maximizar alguna funciéon
objetivo (por ejemplo, asociada a la masa total de inerte y/o catalizador o,
si se dispusiera de la relacion de precios de cada uno, del costo total de
materiales). Para el esquema regenerador-reactor se podria establecer

una condicién analoga con la temperatura de alimentacion al reactor.

* En el desarrollo de los criterios, se limit6 el valor de temperatura maxima
del catalizador a 400 °C, considerando que el mismo representa un valor
suficientemente conservativo para evitar la temprana desactivacion del

mismo (y disponiendo aiin de un cierto margen). Teniendo presente que
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dicho valor resulta importante para determinar el tiempo de ciclo para la
condiciéon de operacion nominal, seria importante disponer de estudios
sobre la estabilidad térmica del catalizador para ajustar la temperatura

maxima a valores especificos del catalizador empleado.

Si se tiene en cuenta el elevado nivel térmico que se alcanza con cual-
quiera de los esquemas estudiados, pareciera razonable intentar
recuperar parte de la energia liberada por la reaccion (por ejemplo, gene-
rando vapor). A tal efecto, en base al esquema de inversion de flujo
convencional, se han propuesto varias alternativas en bibliografia (ver,

por ejemplo, Matros y Bunimovich, 1996), siendo las dos mas estudiadas:

+ dividir los equipos de inversion de flujo en dos secciones, intercalan-

do un equipo de intercambio en el centro,

4+ extraer una fraccion de la corriente de gas en la zona central del le-
cho para su pasaje por un equipo de intercambio y emision a la

atmosfera.

De acuerdo con Matros y Bunimovich (1996), ambas alternativas son téc-
nicamente posibles. Si se asume que la industria de impresion de donde
proviene la corriente de aire a tratar pudiera tener algiun requerimiento
de vapor (o pudiera venderse a empresas aledanas), la implementacion de
estas propuestas (y de alternativas equivalentes para el esquema de in-

version de flujo rotativo y el regenerador-reactor) podria ser atractiva.

Durante el desarrollo del presente estudio surgié otro posible esquema,
similar al de inversion de flujo rotativo y cuya representacion se muestra
en la Figura 9.1. La diferencia es que en esta propuesta la corriente a tra-
tar no se dividiria en dos subcorrientes que se alimenten en sentidos
opuestos (comparar con la Figura 3.1). En su lugar, se alimentaria la to-
talidad de la corriente por una region del equipo y se retornaria por la
otra (Figura 9.1). De ser posible la operacion autotérmica en el esquema
propuesto, el retorno mencionado proporcionaria una diferencia desde el
punto de vista del comportamiento del sistema: la temperatura en el
punto de retorno una vez alcanzado el css seria constante en el tiempo,

lo cual podria derivar en algunos beneficios. Por un lado, como conse-
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cuencia de la temperatura constante en el punto de retorno, el sistema
podria tender a uniformizar la temperatura en la region catalitica, dismi-
nuyendo el valor de la temperatura maxima en el lecho. No obstante, esto
presumiblemente traeria aparejado una disminucion en el tiempo de ciclo
critico. Por otro lado, si se quisiera extraer parte de la energia liberada
por la reaccion, el valor constante de la temperatura en el punto de re-
torno simplificaria el disenno y operacion del equipo de intercambio
utilizado. Por estas razones, seria interesante el analisis del esquema

presentado en la Figura 9.1.

Fuente de emision

Soplador i A

Soplador Inerte | Catalizador

Aire para
limpieza

) 4

_Ala atmésfera

——

y

Figura 9.1: esquema de inversion de flujo rotativo con retorno.
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» Nomenclatura







NOMENCLATURA

(a/ ) )m’:

g

a/a,

atol,

atoly

valor critico de la actividad catalitica respecto de la actividad del catalizador

fresco.

area total de intercambio en el intercambiador de calor hipotético en con-

tra-corriente.
matriz que define el sistema lineal para la determinacién del vector y*' .

actividad del catalizador en un momento dado respecto de la actividad del ca-

talizador fresco.

area total de transferencia por unidad de volumen total de lecho.

tolerancia absoluta para los perfiles de temperatura, utilizada en la busqueda

del css (2 103 K).

tolerancia absoluta para la emision global, utilizada en la btusqueda del css

(5 107 ppm).

coeficiente de combinaciéon asociado al punto z,,, para la estimacion de las

derivadas en la variable axial mediante diferencias finitas atrasadas.

coeficiente de seguridad utilizado en la determinacién del caudal de limpieza.

calor especifico a presion constante.

calor especifico medio a presiéon constante en el gas.

concentracién molar total en la fase gaseosa.

diametro hidraulico del canal (4¢,/a, ).

«

coeficiente de difusion efectivo del componente “j” en la matriz monolitica.

¢

coeficiente de difusion de Knudsen del componente “j” en la matriz monolitica.
coeficiente de difusién molecular del componente “j” en aire.

diametro medio de poro de la matriz monolitica.

diametro del reactor.
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Reg

(f Re)

e

fi

fi

m,L, min

m,tot

In

diametro del regenerador.
energia de activacion de la i-ésima reaccién.

error relativo en la prediccion de la temperatura maxima para los diferentes

esquemas de diferencias finitas atrasadas.

error relativo en la prediccion de la emisiéon global de VOCs para los diferentes

esquemas de diferencias finitas atrasadas.

producto del factor de friccién de Fanning y el nimero de Reynolds.

fraccién de la seccién total correspondiente a la etapa de enfriamiento del soli-

do (regenerador).

fraccién de la seccion total destinada a la limpieza de los canales (esquema de

inversién de flujo rotativo y regenerador).

fraccién de la longitud de las regiones inertes frente a la longitud total (esque-

mas de inversién de flujo).
velocidad masica (referida a la seccién transversal total).

funcién hipotética que devuelve los perfiles al final de un ciclo dado, a partir de

los perfiles iniciales dados por el vector X.
funcién cuya raiz define el estado estacionario ciclico (css).

caudal masico utilizado para la limpieza de los canales.
minimo caudal masico que debe utilizarse para la limpieza de los canales.
caudal masico total de la corriente a tratar.

coeficiente de transferencia de energia.

factor de calentamiento del sélido (a? / [(1 - SZ)SL:I ).

coeficiente de transferencia de energia modificado (incluye el efecto de la con-

duccion térmica axial, Ec. 3.10).

término de inhibicién comun de las expresiones cinéticas

(1+ K,C +K,C,).
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aire

MIF

constante especifica de la velocidad de la i-ésima reaccién.

constante especifica de la velocidad de la i-ésima reaccion, evaluada a la tem-

peratura de referencia T

ref cin *

3L

constante de adsorcién del componente “j”.

coeficiente de transferencia de materia para el componente “;j”.

factor de transferencia de materia o energia por unidad de volumen total

(af/sL ).

longitud caracteristica de la capa catalitica (relacién entre el volumen de depo-

sito y el area de transferencia de masa).
longitud de una regioén del equipo.

longitud de celda del monolito.

longitud total del equipo (esquemas de inversion de flujo).

longitud de un médulo de monolito.

numero de iteraciones previas consideradas en el algoritmo de aceleracién de

la convergencia.

peso molecular del aire.

@

peso molecular del componente “j”.

«©en

exponente que relaciona la concentracién adimensional del componente “j

«l”

modificado con los restantes componentes (Ec. 4.8).

factor de resistencia al aplastamiento en direccién diagonal.

orden considerado para el esquema de diferencias finitas atrasadas.

numero de intervalos considerados para la discretizaciéon de la variable axial.

numero de celdas por unidad de superficie transversal (canales/m?).

numero total de elementos del vector X.
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Pe :

Pe,

tot,Reg

Scj

numero de Nusselt.
presion.
numero de Peclet transversal para el componente “j”.

numero de Peclet térmico.

numero de Prandtl.

energia intercambiada entre las corrientes en el intercambiador de calor hipo-

tético en contra-corriente.
constante universal de los gases.
radio de curvatura del canal.
- . 2 3
factor de pérdida de carga (a, / € ).
velocidad intrinseca de la i-ésima reaccion.

velocidad efectiva de la i-ésima reaccion.

«z

velocidad de consumo efectiva del componente “j”.

tolerancia relativa utilizada en la buisqueda del css (3 107).

seccién transversal total del equipo (esquemas de inversion de flujo).
seccion transversal total del regenerador.

@

numero de Schmidt para el componente “j”.

numero de Sherwood para el componente “j”.

temperatura de la corriente gaseosa a la salida de la etapa de limpieza.

temperatura de la corriente gaseosa a la salida de la etapa de limpieza.

temperatura de la corriente gaseosa a la salida de la etapa de reaccion (esque-

ma de inversién de flujo rotativo).

tiempo.
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ref ,cin
T

S,max

S,max

ph

temperatura.

tiempo de calculo requerido para la simulacion hasta alcanzar el css.

tiempo total de un ciclo.

tiempo total de un ciclo para el cual la emisién de VOCs es de 9 ppm.

tiempo de duracién de la etapa de calentamiento del sé6lido (regenerador).

tiempo de duracién de la etapa de enfriamiento del sé6lido (regenerador).

tiempo de duracion de la etapa de limpieza.

tiempo de duraciéon de la etapa de reaccién (esquema de inversion de flujo rota-

tivo).

temperatura de ignicion de los VOCs.

temperatura de referencia para el calculo del calor especifico medio a presiéon

constante del gas.

temperatura de referencia para el calculo de los coeficientes cinéticos.

temperatura maxima en el sé6lido (temporal y espacial).

valor de la temperatura méaxima en el sélido considerado como “exacto”, de

acuerdo a los datos obtenidos con el esquema DFA; y 500 intervalos.

coeficiente global de transferencia de energia en el intercambiador de calor hi-

potético en contra-corriente.

velocidad del frente de onda.
volumen necesario para el desplazamiento del frente de onda.
minimo volumen para el precalentamiento de la corriente gaseosa hasta alcan-

zar la temperatura de ignicién de los VOCs en los esquemas de inversiéon de

flujo.

volumen total del reactor.
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(,0)°
<yj,G >EL
(ye)"

<yVOCS >

<y VOCs >ref

<yVOCs >w

Y;

volumen minimo de la region catalitica, suponiendo que la velocidad de reac-
cion esta controlada por la velocidad de transferencia de materia entre la

corriente gaseosa y la superficie del sélido.

volumen total del regenerador.

factor interviniente en la matriz A, para prevenir el caso en que su determinan-

te pudiera ser nulo.

masa total de material catalitico.

masa total de material inerte.

conversion de acetato de etilo (Ecs. A6.1.8 a A6.1.12).
vector que define los perfiles iniciales en cada esquema.

fraccién molar del componente “j” a la salida.

@

fraccion molar del componente “j” a la salida de la etapa de calentamiento del

solido (esquema regenerador-reactor).

@

fraccion molar del componente “j” a la salida de la etapa de enfriamiento del

solido (esquema regenerador-reactor).

«

fraccion molar del componente “j” a la salida de la etapa de limpieza.

@z

fraccion molar del componente “j” a la salida de la etapa de reaccion (esquema

de inversién de flujo rotativo).

fracciéon molar total de VOCs a la salida.

valor de referencia para la emision de VOCs (9 ppm), utilizado en la definicion

de Ey.

valor de la fraccion molar total de VOCs a la salida considerado como “exacto”,

de acuerdo a los datos obtenidos con el esquema DFA; y 500 intervalos.

32

fraccion molar del componente “j”.

@z

concentracion del componente “j” modificado, relativa a la concentracion en la

superficie externa del catalizador (Ecs. 4.3 a 4.9).
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z posicion axial en el canal.

z* posicion axial en el canal para el cual la conversion total de VOCs, evaluada a

t =ty , corresponde al 99% (esquema de inversion de flujo rotativo).

Letras griegas

a matriz de coeficientes estequiomeétricos.

B coeficiente de combinacion utilizado en la aproximacion para las velocidades
de consumo de cada componente (Ecs. 4.3 a 4.9).

Bo> By B, constantes dependientes de la forma del canal, utilizadas en la funcién §; en
el calculo de los coeficientes de transferencia de energia y materia.

Buep espesor del dep6bsito catalitico.

8 funcién delta de Kronecker.

3; funciéon del nimero de Schmidt del componente “j” y de la geometria del ca-
nal, utilizada en el calculo de los coeficientes de transferencia de energia y
materia.

3, espesor total del tabique.

AG matriz que registra la diferencia de la salida de la funcién G(X) entre las M
iteraciones sucesivas.

AH, entalpia de la i-ésima reaccion.

AH] entalpia de combustiéon del componente “j”.

|AP | valor absoluto de la pérdida de carga.

ATR salto térmico en el reactor.

AT, maximo salto térmico adiabatico en la corriente.

AT valor medio logaritmico del salto térmico en el intercambiador de calor hipo-

ml

tético en contra-corriente.
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7

Az

Mg

matriz que registra la diferencia de los componentes del vector de perfiles

iniciales, X, entre las M iteraciones sucesivas.
intervalo resultante de la discretizacion de la variable axial.

porosidad del material catalitico.

porosidad del lecho.

porosidad del lecho catalitico, previo a la deposicién del catalizador.

factor de efectividad asociado a la reacciéon de consumo de los componentes

modificados (Ecs. 4.3 a 4.9).

relacion entre la capacidad calorifica del gas en las condiciones de alimenta-

cién y la capacidad calorifica total por unidad de volumen de lecho.

vector de combinacion utilizado en el proceso de aceleracion de la convergen-

cia, asociado a la p-ésima iteracion (definido mediante la Ec. 4.22).
conductividad térmica (en sentido axial en el caso de la fase soélida).

viscosidad de la corriente gaseosa.

velocidad de rotacion.

Moédulo de Thiele para el componente “j” modificado (Ecs. 4.3 a 4.9).

capacidad del intercambiador hipotético en contra-corriente.

capacidad calorifica por unidad de volumen de gas.

capacidad calorifica por unidad de volumen de sélido.

densidad.

parametro de mezcla asociado a la p-ésima iteracién.

tortuosidad del material catalitico.

volumen de difusién del aire.

@z

volumen de difusién del componente “j”.
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Subindices

C propiedad o variable asociada a: catalizador, regién catalitica o reactor, se-

gun corresponda.

cor propiedad o variable asociada a la cordierita.

G propiedad o variable asociada a la fase gaseosa.

i i-ésima reaccion.

I propiedad o variable asociada a la region inerte de los equipos o al regenera-
dor.

0 valores asintoticos de los parametros de transferencia de materia y energia.

k variable asociada al k-ésimo punto considerado en la discretizacion de la va-

riable axial.

S propiedad o variable asociada a la fase s6lida o a la superficie externa del so6-
lido.
Superindices

variables asociadas a los componentes modificados (Ecs. 4.3 a 4.9).

- direccién de la corriente (izquierda a derecha) en los esquemas hipotéticos en

contra-corriente.

— direcciéon de la corriente (derecha a izquierda) en los esquemas hipotéticos en

contra-corriente.

0 condiciéon de alimentacion al sistema.

O,R condicién de alimentacion al reactor (esquema regenerador-reactor).
ini condicioén inicial.

nc numero de ciclo.

nsc numero de semiciclo.

(p) p-ésima iteracion.
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