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RESUMEN

Se han desarrollado dos modelos (bidimensional y unidimensional) para la simulacién del convertidor de SO, de una
planta de sulfonacion. Ambos modelos pueden manejarse empleando tanto ecuaciones cinéticas pseudohomogéneas
globales, como ecuaciones heterogéneas, para incorporar limitaciones de la velocidad por transferencia de masa y
difusion en el interior de las particulas cataliticas. Se ha encontrado que las gradientes radiales a lo largo de las
columnas del convertidor pueden despreciarse. Sin embargo, las pérdidas de calor en las entradas y salidas no aisladas
de las columnas, hacen necesaria la correccion de las temperaturas registradas en planta. También se han calculado
gradientes intraparticulares de temperatura y composicion de la fase fluida, que hacen imprescindible el empleo de las
ecuaciones heterogéneas. Los célculos de simulacidn en este caso, se han posibilitado con la introduccion de una matriz
tridimensional precalculada del coeficiente total de eficiencia del catalizador, mediante la cual, las operaciones
iterativas de integracion de un sistema de dos ecuaciones diferenciales ordinarias se han simplificado a una
interpolacion lineal directa. Los resultados constituyen la base para el posterior analisis dinamico del convertidor.
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1. INTRODUCCION

Una planta de sulfonacion procesa Lineal Alquil Benceno (LAB), para la obtencién de acidos sulfénicos (LABSA),
ingredientes esenciales para detergentes.

La sulfonacion es un proceso de tres etapas:

= Generacion de SO, a partir de azufre fundido y aire seco
= Oxidacion catalitica de SO, a SO; con el oxigeno sobrante
= Sulfonacion de LAB con el SO; producido

La combustion de azufre se realiza en un horno refractario, mediante el bombeo de una corriente de azufre fundido y
filtrado y la compresion de una corriente de aire previamente secado por enfriamiento y adsorcién.

La oxidacién catalitica de SO, a SOz es uno de los primeros procesos quimicos patentados. El catalizador es V,0s sobre
silica cristalina, promovido con 6xidos de metales alcalinos como potasio y cesio, que opera a temperaturas entre 370 y
620 °C. Es una reaccion reversible y exotérmica, por lo que el logro de altos grados de conversion esta limitado a
temperaturas relativamente bajas. La formacion de SO; en equilibrio es favorecida a presiones altas. La conversion se
realiza en reactores tubulares de lecho catalitico fijo, en cuatro a cinco etapas adiabaticas, con enfriamiento de los gases,
entre una y otra.

La sulfonacién de LAB es un proceso de dos etapas de reaccion. La primera de ellas, la formacion de &cidos
pirosulfonicos es practicamente instantanea. La conversion de los pirosulfonicos en sulfonicos, por medio de acido
sulfdrico, es mas lenta, debiendo el producto mantenerse 30 a 60 minutos en tanques de maduracién (digestién). Esta
etapa tiene como materias primas el LAB, de origen extranjero; y el SO; generado en la planta, que debe ser
suministrado a menos de 50 °C y con una concentracion de 5 a 7%.

La elevada aceptacion de los productos de esta industria, plantedé ya hace varios afios, la necesidad de ampliar la
produccion de 225 a 450 kg/h de LABSA. El aumento de la capacidad se logré principalmente a través del aumento del
volumen del relleno catalitico del convertidor de SO, en un 33% y de la capacidad de compresion de aire de la planta,
hasta 600 kPa.

El actual cuello de botella de la planta de sulfonacion contintia siendo la generacion de SOs. El convertidor catalitico de
SO, opera con un grado de conversion de 93 — 95 %, cuando sus especificaciones de disefio garantizaban un minimo de
98%.
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El bajo rendimiento en la produccion de SO, no solamente causa pérdidas econémicas directas, sino también indirectas,
por la necesidad de retirar el SO, sobrante, de los gases emitidos a la atmosfera. Se estima que las pérdidas por el
empleo ineficiente de azufre fundido ascienden a 10 000 $US/afio y a 15 000 $US/afio las pérdidas por la remocion de
cantidades excesivas de SO, residual.

Para la solucion de este problema, se planted la necesidad de elaborar un modelo del convertidor catalitico de SO,,
validarlo y emplear su capacidad predictiva para identificar alternativas de mejoramiento de su eficiencia

2. ASPECTOS TEORICOS

2.1 Ecuaciones de Balance

Los fundamentos tedricos para modelar el convertidor catalitico de SO,, son las ecuaciones de conservacion de masa,

energia e impulso [1], que para una situacion estacionaria con gradientes axiales y radiales de temperatura y
composicién son:

ac; Doy 0 ac;
no =t (r5) = —ne (1)
T  Aer 8 [ OT\ _
vzprPE - T;(r;) = —1;(C,T) * (—AHy) 2
dP _ (150+(1—¢) G? RT 1-¢
o=+ 175) (g) () O )

donde, z: Coordenada axial, r: Coordenada radial, v,: Velocidad axial media del fluido, C;: Concentracion de la especie
reactante i, De,: Coeficiente efectivo de dispersion radial, p;: Densidad del fluido, C,: Capacidad calorifica del fluido, T:
Temperatura del fluido, A: Conductividad térmica efectiva radial, - r;: Velocidad de consumo de la especie reactante i,
P: Presion, e: Porosidad externa del relleno, G: Velocidad mésica superficial, n: Viscosidad del fluido, d, = 6/a,, a, =
Sp/Vp, Sp: Superficie exterior de una particula catalitica, V,: Volumen de una particula catalitica.

Re = Gxdp
n (nGmero de Reynolds) (4)

En las ecuaciones de balance de masa y energia se han despreciado los términos de transporte estadistico en direccion
axial.

Las condiciones iniciales y de borde para este sistema son:

z=0: Ci=C,;; T=T, P=P,
_ aci—o-aT—o
"= or  or
_Dr. aci_olaT_ UT —T
=50 or O or ( a)

donde, U: Coeficiente global efectivo de transferencia de calor, D,: Didmetro del reactor y T: Temperatura media del
fluido.

2.2 Cinética Pseudohomogénea

El manejo de las ecuaciones de balance dependera de -r;(C, T), la cinética global de la reaccion de oxidacién de SO,,
expresada en moles del componente i que desaparecen por unidad de tiempo y de volumen dentro del reactor. Este
término serd, en general, el resultado de la velocidad de tres tipos de procesos de transporte:

= Latransferencia de masa desde la corriente de fluido hasta la superficie de las particulas cataliticas y el flujo inverso
para los productos

= La difusion de los reactantes al interior de los poros de las particulas y la correspondiente difusion de los productos
desde el interior de las particulas hacia la superficie
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= Las etapas de adsorcidn, reaccidn de superficie y desorpcion de reactantes y productos dentro de los poros del
catalizador.

El comportamiento catalitico del V,0s para la oxidacion de SO, ha sido ampliamente estudiado [2, 3, 4, 5]. Dos 6xidos
de vanadio, V,05 y V,0,4 participan en la reaccién. Los metales alcalinos que promueven al catalizador tienen la
capacidad de formar pirosulfatos liquidos. Potasio y cesio son mas efectivos que sodio. Cesio tiene la ventaja de
mantener compuestos en fase liquida a temperaturas mas bajas, hasta 370 °C, mientras que los catalizadores promovidos
con K se inactivan por debajo de 430 °C.

Si X5 €s un sitio activo catalitico de la superficie, un mecanismo propuesto para la oxidacion de SO, [4] esta dado por:

Oz(g) + ZX(S) > ZO-X(S) Ko2
SOz(g) + X(s) <> SOz-X(S) Kso?2
SOz-X(S) + O-X(s) > SO3-X(S) + X(S) Iy
SO3(g) + X(S) <> SOg-X(S) Ksos
7 = k¥[S0, = X9)][0 — X — k5 [S05 — X |[Xs)] ®)

Si X7 es la concentracion total de sitios activos cataliticos y la reaccion quimica es la etapa lenta, se puede generar la
siguiente expresién para la velocidad de reaccién de superficie [4]:

2,05 0.5_Pso3
k§ XFKO7 Ks02[Ps02p003— Kp ]

rS02~ =

(6)

0.5.,0.5
[1+ Ks02Ps02+Kp5 P03 + Kso3Psos+ KNz2PN2)?

donde, p;: Presion parcial del componente i, directamente sobre la superficie catalitica, K,: Constante de equilibrio de la
reaccion, K, = EXP (A + g) atm™Y%; A = —11.463; B = 11 911 K y K;: Constante de adsorcion del componente j.

Para diferentes supuestos sobre los mecanismos y las etapas limitantes en cada uno de ellos, es posible generar
innumerables alternativas cinéticas, muchas de ellas muy dificiles de diferenciar experimentalmente.

Si la reaccion en la superficie catalitica es sumamente lenta con respecto a los procesos de difusién y transferencia de
masa, las gradientes de composicion y temperatura en la superficie de las particulas y al interior de las mismas, seran
despreciablemente pequefias. En esta situacién, las condiciones de composicién y temperatura directamente encima de
la superficie catalitica serdn idénticas a las del fluido que fluye a través de las particulas y la ecuacion de reaccién
superficial puede servir directamente para el calculo de las velocidades globales de reaccion, necesarias para el manejo
de las ecuaciones de balance.

Al ser suficiente el seguimiento de las condiciones de la fase fluida para modelar el comportamiento de todo el reactor,
se habla de un sistema pseudohomogéneo y es de esta forma en que se han reportado hasta ahora la mayoria de las
investigaciones de los convertidores de SO,. Entre los modelos cinéticos reportados en la bibliografia, cuyos pardmetros
cuantitativos se encuentran disponibles, se puede indicar los de la Tabla 1.

TABLA 1 - ECUACIONES CINETICAS GLOBALES REPORTADAS

Autores Ecuacion

Smith, Olson y Schuler [6] 02— = k *pS02 xp02°> « (1 — B)
(1+ K1+ pS02 + K2 * pS03)2

Cappelli [7], Kiss [8] SO = k*pS02xp02*(1—f)
(1+ K1 pS0O2 + K2 * pS03)2

Eklund [9] B pS02°5 % p02 * (1 — f2)

rS02~ = k+* 250305

Harris y Norman 1 y 11 [10] 02— = k * pS02 x p02°5> x (1 — B)
(1+ K1 *pS0O2 + K2 * pS03)2

Rase, Mars y Maessen [11] 502 — k xpS02 x p02 x (1 — B?)

(pS03°5 + (K1 x pS02)05)?
Hong, Guo et al. [12] 02 = k * pSO2 » p02°%3 x (1 — B)
(pS02 + KO * p02°63 + K2 x pS03)
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pSO3
pS02+p020-5+Kp ,

k = ko EXP (&) JKi = Kio* EXP ("frAi)l

Aqui, B =

La ecuacidn de Smith, Olson y Schuler es la Gnica que esta basada en datos experimentales publicados de un catalizador
de Platino. Todas las otras corresponden a catalizadores de V,0s. Todas las ecuaciones reportadas, con excepcion de las
de Harris y Norman son del tipo global, empirico, pseudohomogéneo, basadas en condiciones puntuales de la fase
gaseosa. Harris y Norman reportan parametros basados en condiciones de composicion en la superficie catalitica a la
entrada del reactor. Sus resultados, coincidentes con los de otros autores, estan basados en el hecho de que las
velocidades globales de reaccion observadas dependen poco de las condiciones puntuales de composicién en la fase
gaseosa [8]. Harris | y Harris Il corresponden a catalizadores del tipo Monsanto LP-110 y LP-120, similares a los
empleados por CHEMITHON [13], proveedora de los equipos a la empresa estudiada en el presente trabajo y parecidos
a los empleados por ella. El catalizador tipo LP—110 es mecénicamente mas resistente, pero menos activo. Es empleado
en las primeras dos o tres etapas de la reaccién en la operacion adiabatica de 4 etapas. El catalizador de tipo LP-120 es
mas activo en las etapas finales de la reaccion [10].

Los valores numéricos de los parametros reportados o calculados de datos de operacion, se describen en la Tabla 2.

TABLA 2 - VALORES DE PARAMETROS DE LOS MODELOS CINETICOS GLOBALES ENCONTRADOS
EN LA BIBLIOGRAFIA

Parar,ngtros Smith Cappelli Eklund Harris | | Harris 11 Rase Hong Kiss
Cinéticos

Ko 36 255 8521 E}&(Sgé'g)l;li:(;) 87 553 80613 1.84E+04 48 707 9.42E+06
-EA/R (K) -6 560 -5673 97782 -8 120 -9 920 -8 682 -9 392 -3 600
Ko, (atm™) 0 0 0 0 0 0 1.8E-05 0
-EAJ/R (K) 0 0 0 0 0 0 6 686 0
Kio (atm'l) 7.75E-11 4.76E-05 0 2.29E+05 | 2.72E+07 | 1.34E-04 1 1.46E+01
-EAR (K) 15941 8619 0 -8 670 -12 310 6335 0 0
Ky (atm™) 0.322 6.9E-32 1 6.7E-02 | 5.6E-01 1 2.9E+04 | 6.6E+00
-EALIR (K) 3156 52 596 0 2960 1410 0 -8 271 0

2.3 Limitaciones de Transferencia de Masa y /o Energia

La reaccion quimica en el interior de las particulas cataliticas causa, en estado estacionario, una corriente continua de
reactante desde la fase gaseosa hasta la superficie externa de las particulas. Este flujo sélo puede mantenerse si se
produce una gradiente de concentracién entre la fase gaseosa y la superficie externa del catalizador.

El calor generado por la reaccién quimica en el interior de las particulas, debe ser transferido a la corriente gaseosa por
un diferencial de temperatura entre la superficie externa del catalizador y el gas que fluye alrededor de ella.

Si I es la velocidad de consumo de SO, por unidad de peso de catalizador, entonces:

I'soz * Pp = @ xa = kg * a*(Csoz2 — Csoz,5) (7

Cso2 Y Csozs S0n las concentraciones del reactante en la corriente gaseosa y en la superficie de la particula catalitica,
respectivamente, pg es la densidad del relleno catalitico, kg es un coeficiente de transferencia de masa, a* es la
superficie especifica externa del catalizador (m? de superficie por m* de volumen del reactor) y @ es un flujo molar por
unidad de superficie catalitica externa.

Igualmente:
Tso2 * pp * (—AHR) = &y, xa” = hy, xa’ (T, — T) (8)

donde @y, es una corriente de energia por unidad de superficie catalitica externa y h,, un coeficiente de transferencia de
calor.

La superficie especifica a* de un relleno de anillos Raschig con didametros externo e interno D, y D;, usados en esta
industria, esta dada por:

4 pB
a’ = 9
De=Dj pcat ( )
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Aqui, pcy €5 la densidad del catalizador poroso.
De las ecuaciones (7) y (8) se deriva:
hW(Ts -T) = ke (_AHR)(CSOZ - Csoz,s) (10)

Para el célculo de kg y hy, se dispone de correlaciones del tipo Chilton-Colburn [4]:

Jo = Ju = Re 047 (12)
. k

jo = (%2) ()22 (12)
. h C

ju = (W)( Soty2/3 (13)

donde, Re: Nimero de Reynolds, ¢ : Fraccion hueca del relleno (porosidad), p : Densidad del fluido, n : Viscosidad del
fluido, D: Difusividad de SO,, G : Velocidad masica superficial (kg m?s™).

Para el calculo de los parametros de transporte se tiene las formulas de Chapman-Enskog [14]:

JHT

1= 26693+ 107° -

(14)

1
M : Peso molecular del fluido (gmol™), T : Temperatura (K), ¢ = 0.841V}/® = 2.44(?)5 A2; V. en cm’gmol™
Q, = A+B*(KT/e)*" + C*(kT/e) % + D*(kT/e)®?, donde A = -9.589; B = 40.632; C = -54.85 y D = 25.39 y% =
0.77T, = 1.15T, = 1.92T,, K.
5R
T3 (ot )

Mp  Mp

Dap = 0.0018583 (16)

po ABQD AB

0A+GB

Yy Qpas= A+ B*(kT/e)? + C*(kT/e)®? + D*(kT/e)*? donde A =-11.893; B =

Con: ey = +/€q€p ; Oag =
48.3006; C=-63.28y D = 28.3136

2.4 Difusion y Conduccién en Catalizadores porosos
Cuando la difusion (y la conductividad térmica) al interior del catalizador juegan un rol importante, ser& necesario

tomar en cuenta las gradientes de concentracion y temperatura dentro de las particulas. En este caso, deben satisfacerse
dos ecuaciones adicionales:

ac
kG(CSOZ - Csoz,s) =D, Soz]y a/2 (17)

aT

hw( T) - ]y =a/2 (18)

donde y es una coordenada cuyo origen se encuentra en el centro de la seccion anular del anillo Raschig, de espesor
igual a a. Las ecuaciones estacionarias de balance en el catalizador son:

d*Csoz — Tso2Pcat (19)
dy? De,s02

4*T _ _ T502Pcat(=4HR) (20)

dy? e

Las condiciones iniciales y de borde para este sistema son:

y=a/2: Csor = Csoos; T=Ts
y=0: dCsoo/dy=0;dT/dy=0
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De las ecuaciones (19) y (20) se puede derivar:

De, (-4HR)
(Ts — T) = % (Csoz,s — Cs02) (21)

Por lo tanto, sdlo es necesario integrar una ecuacién diferencial. Por el hecho de que las condiciones iniciales y de borde
son heterogéneas, la integracion debe hacerse iterativamente, asumiendo un valor para T 0 Cso, en'y = 0 y corrigiéndolo
hasta que la integracion cumpla con las condiciones conocidas en la superficie externa de la particula catalitica, o
viceversa.

Una estimacion para D, puede obtenerse de [4]:

De = D&l (22)

1 1 1
Lttt (23)

DM DAB DK
Dy = 9.7 %103 x ¢ = (%)1/2 (Difusion Knudsen) (24)

donde ¢; : Porosidad interna del catalizador, ¢ : radio medio de los poros del catalizador (cm), T : Temperatura (K), M :
Peso molecular (gmol™).

Un dato numérico de la difusividad efectiva de SO, es [15]:

Deso2 = 0.0286 (25)
De este valor se puede hallar un estimado para el valor medio del diametro de los poros del catalizador.
Para A se ha sugerido [4]: 4, = A, (i—’;)l‘ €, donde A es la conductividad térmica del solido y A la de la fase fluida.

Se reporta que para catalizadores porosos comerciales, A varia entre 0.04 y 0.16 cal m™ K™ s [4] y, para silica
cristalina: A, = 0.1910 + 4.3 * 1074« T — 4.6 * 1078 x T2 cal m~* K~ s71 [16].

De acuerdo a la ecuacion (21), el valor maximo para la diferencia de las temperaturas al interior de una particula
catalitica se produce cuando Cso, = 0 [17]. De aqui se deriva:

AT, —AHR)D C
max _ (Z4HR)De;502C502s _ g (26)
TS AETS

Para la oxidaciéon de SO, se ha reportado: Y =0.012 [17]. Esto quiere decir que las gradientes de temperatura en
particula catalitica seran pequefias.

Si Cso2 €5 conocida, las concentraciones de los otros reactantes y productos en el interior de la particula catalitica
pueden estimarse segun la estequiometria:

Co2= Cozs — (Cso2 — Cso2,6)/2 (27)
Csos = Csoss + (Cso2 — Cso2s) (28)

En estado estacionario, la velocidad de transferencia de masa debe igualar a la velocidad de difusion al interior del
catalizador:

ac
kg (Csoz - Csoz,s) =D, %]y:a/z (29)
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2.5 Realizacion practica de la Conversion de SO,

La oxidacion catalitica de SO, es uno de los procesos industriales mas antiguos, cuando se revolucion6 el proceso de
fabricacion de H,SO,4 mediante el uso de camaras de plomo (Roebuck 1746). En 1831 se patent6 el proceso catalitico de
oxidacion de SO, a alta temperatura, llamado también de contacto, muy apreciado por la potencialidad de producir
H,S0, al 98% [2]. Desde 1913, el catalizador de platino fue sustituido por los de V,0s, sensiblemente mas baratos.

La reaccién SO, + 1/20, > SO; es reversible y exotérmica. El equilibrio se desplaza hacia la derecha, tanto al
aumentar la presion, como al disminuir la temperatura. En general, la velocidad de reaccion de ida se acelera al
aumentar la temperatura, pero la velocidad de reaccidon de vuelta se acelera mas. Esto implica que, bajo ciertas
condiciones de composicion de la fase gaseosa, existe una temperatura éptima, donde la velocidad de produccién de
SO es maxima. Las temperaturas éptimas son mas altas cuando las concentraciones relativas de SO; son mas bajas. La
operacion ideal de los reactores es, bajo estas condiciones, trabajar con el perfil 6ptimo de temperatura, normalmente
descendente. Por lo anterior y por tratarse de un sistema solido—gaseoso, el tipo de reactor mas adecuado y que se
emplea en forma generalizada, es el reactor tubular catalitico de lecho fijo.

Como es demasiado costoso aproximarse al perfil 6ptimo de temperatura en este tipo de reactor, la operacion preferida
por todos los fabricantes es la adiabética, en cuatro a cinco etapas, enfriando los gases de salida de cada una de ellas,
para aumentar las distancias a la composicion de equilibrio. Los convertidores se operan a presion practicamente
atmosférica, con tiempos totales de contacto de 2 a 4 segundos [3].

Las temperaturas de entrada y los volumenes de relleno catalitico de cada etapa se calculan de tal manera que se
obtenga un grado de conversion de SO, igual a 98% (monto fijado por consideraciones econémicas y ambientales), con
un peso minimo de catalizador para un volumen requerido de produccion de SOas.

Si el destino del SO; es el H,SO,, en todas las plantas modernas se incorpora una torre de absorcién de SO; luego de la
segunda o la tercera etapa, con lo que el grado de conversién del SO, sube a 99.9%, reduciéndose también las emisiones
al ambiente.

Las principales diferencias en el disefio de los convertidores, estan dadas por la geometria y los sistemas de intercambio
para el aprovechamiento éptimo de la energia generada por las reacciones de oxidacion del azufre [17].

La Tabla 3 muestra las temperaturas de operacidn para plantas comerciales sin absorcién intermedia de SOs.

TABLA 3 - CONDICIONES DE OPERACION DE CONVERTIDORES COMERCIALES (*)

Condiciones de
Temperatura por Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3 Etapa 4
Etapa
T entrada (°C) 410-445 430-450 430-435 425-430
T salida (°C) 595 500 450 430-435
Elevacion de la
Temperatura (°C) 150-185 50-70 15-20 5
Incremento del
Grado de
Conversion de SO, 0.65-0.78 0.20-0.30 0.04 -0.08 0.01-0.02
(%)
(*) Para una alimentacion con 8% de SO,
Fuente: [3].

2.6 Técnicas de Manejo de las Ecuaciones de Balance

La ecuacion de balance de impulso (3) se maneja normalmente desacoplada de las dos otras ecuaciones de balance,
proporcionando la caida de presion por unidad de longitud del reactor, bajo condiciones medias de temperatura,
composicién y presion.

La integracion simultanea de las ecuaciones (1) y (2), el llamado modelo bidimensional del reactor, se realiza
directamente por medio de la transformacion de las derivadas parciales a diferencias finitas, con ayuda del esquema de
Crank-Nicholson [4]. Por ejemplo, para la Temperatura:

4,T = Tn+1,L - Tn,L (30)
AZT = Tn,L+1 - Tn,L (31)
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A% = (Tn+1,L - Tn,L) - (Tn,L - Tn—l,L) (32)
r=nA;yz=LA,.
De donde se deriva:
4z Aoy (1 AHRTS0,0B4
Tore1 =Thr + ﬁa (; (Tn+1,L - Tn,L) + Thy1 — 2T, + Tn—l,L) - % (33)
47 Doy (1 0, PEMA
Xniwr = Xng 550 (2 (K = Xns) + Xnrrs = 2K+ X ) + 5022 (34)

Las condiciones iniciales y de borde para este sistema son:

En z=0: X=X T=T,

—n- OT _ .0X _
En r=0: %X— O’ar_ 0 .
Enr=D/2: 5 =0 hy,i(Tw = To) = —2er SAr=p/2

El reactor es dividido en una rejilla de N*L puntos. La conversion X y la Temperatura T se calculan a partir de z = 0,
avanzando una posicion Az, a partir de tres posiciones precedentes.

El célculo de 1gp, se realiza promediando los valores en L,n y L+1,n, para mejorar la exactitud del método.

En el caso de que las gradientes radiales previstas en el modelo bidimensional estacionario sean despreciablemente
pequefias, las ecuaciones de balance (1) y (2) se simplifican a:

ac;
k= —n(C,T) (35)

v,prCy G = —i(=AHy) = - (T = T,) (36)

Las ecuaciones (35) y (36) representan el modelo unidimensional estacionario del reactor.
Aqui, Ta: Temperatura ambiente, U: Coeficiente global de transferencia de calor
Las condiciones iniciales para el sistemason: z=0: Ci=C,,; T=T,,

Cuando el término cinético r;(C,T) es conocido explicitamente mediante las expresiones mostradas en la Tabla 1, estas
ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden se integran directamente por medio de un método explicito Runge -
Kutta de 4° orden [18]. Proporcionan la concentracion de SO, y la temperatura en funcién de la distancia a la entrada
del reactor.

Si el término r;(C,T) no puede ser aproximado directamente a partir de la composicion y la temperatura de la fase fluida
en un punto del reactor, es necesario considerar la presencia, que puede ser simultanea, de gradientes de temperatura y
concentracion entre el fluido y la superficie exterior de las particulas cataliticas (limitaciones por transferencia de masa
y /o energia) y en el interior de las particulas cataliticas (limitaciones por difusion y/ o conduccidn).

En este caso, la ecuacion (20) debera ser integrada iterativamente, desde el exterior de la particula catalitica (y = a/2)
hasta el centro (y = 0), a partir de un valor supuesto de Csoys, hasta cumplir la condicién de borde de simetria en este
punto: y = 0 : dCgpy/dy = 0.

Para esto, la ecuacion diferencial ordinaria de segundo orden (20), se transforma en un sistema dos ecuaciones
ordinarias de primer orden:

dCspz __
7 =V (37)
d_v — TSTOZpL‘at (38)

dy De,so2

Las condiciones de borde seran: y=0: v =0; y=a/2: Csop = Csops Y V = ';—Ge (Cs02 = Cs02.5)
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De esta manera se asegura el cumplimiento de que el transporte de masa a la superficie del catalizador iguale a la
velocidad de difusion desde la superficie al interior. La técnica de integracién es, también, un método explicito Runge-
Kutta de 4° orden.

3. ACTIVIDADES Y RESULTADOS
3.1 Caracterizacion del sistema
3.1.1 Descripcion de la Planta de Sulfonacion

En la seccidn de generacion y conversidn de SO, de la planta de sulfonacién, aire seco y azufre fundido y filtrado son
bombeados a un horno quemador de azufre, del cual sale una corriente de SO, con aire excedente.

El SO, formado, luego de ser enfriado por un tubo en “U” expuesto al ambiente, ingresa en la primera columna del
convertidor, de arriba hacia abajo, para pasar a otro enfriador similar, antes de ingresar a una segunda columna de igual
volumen. A la salida de la misma, el SO; formado, pasa a otro sistema de enfriamiento por agua en una cascada de
tubos en “U”, luego de lo cual se separa el H,SO, liquido producido por la humedad residual a la entrada del sistema,
para pasar al reactor tipo “JET” donde se inicia la sulfonacion.

El nlcleo de control més importante del convertidor, es el registro continuo de 6 temperaturas:

= Salida de los gases del horno quemador de azufre (Tspnomo)
= Entrada a la primera columna (T4,)

= Salida de la primera columna (T )

= Entrada a la segunda columna (T,,)

= Mitad de la segunda columna (T5.)

= Salida de la segunda columna (T,y)

La temperatura de salida de los gases de combustion del horno da una idea sobre el caudal de la fase gaseosa. La
presion se mide solamente a la salida de los compresores (600 kPa) y a la salida del enfriador de cascada (360 kPa). Un
indicador principal de flujo y composicion es el volumen de producto obtenido (450.8 kg h™ de LABSA con 1.03 mol
de SO; por mol de LAB). Otro indicador de flujo es el caudal de azufre fundido, que se ajusta en forma periddica para
mantener el volumen de produccién (50.0 kg h™ de azufre de 99.96 % de pureza). También se emplea como indicador
de rendimiento del convertidor, el caudal de NaOH usado para evitar la salida de SO, a la atmésfera.

Por lo anterior, los puntos de partida para la construccion del modelo han sido el caudal de azufre fundido alimentado al
horno, las temperaturas registradas alrededor del convertidor y los datos de rendimiento en un balance de masa
promedio de unos diez dias a partir del rellenado de las columnas con nuevo catalizador.

3.1.2 Detalles del Convertidor de SO2

El sistema de conversion consta de dos columnas de acero inoxidable de 12” de diametro interno cada una, con una
altura efectiva de catalizador igual a 34”.

Cada columna tiene un relleno de esferas solidas de cuarzo de 1” de diametro, de 2” de altura, a la entrada y a la salida,
para ayudar a la distribucion del flujo gaseoso a la entrada y evitar el contacto del catalizador con el metal perforado de
la base de las columnas, a la salida. El relleno catalitico en cada columna esta separado cada 17” por una altura de 6 de
las mismas esferas de cuarzo, para asegurar una adecuada distribucion del flujo.

Cuatro termocuplas miden las temperaturas a la entrada y salida de las columnas. Se encuentran situadas unos
centimetros por encima y por debajo de los rellenos de esferas de cuarzo, respectivamente. Una quinta se encuentra en
el centro del relleno de cuarzo, a la mitad de la segunda columna, en contacto directo con el mismo.

Las dos columnas se encuentran aisladas con lana de vidrio de unos 10 cm de espesor, rodeada de camisas de laton,

desde unos 10 cm por encima de las entradas hasta otros 10 cm por debajo de las salidas. Las tapas superiores, las bases
y unos 5 cm de las paredes verticales, arriba y abajo, se exponen directamente al ambiente.
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El catalizador empleado consta de anillos Rashig de 9 mm de diametro externo, 5.5 mm de diametro interno y 17 mm
de altura, en promedio. Se trata de un catalizador poroso del tipo Monsanto LP-110, con V,0s5 promovido con K0,
sobre silica cristalina porosa. La bibliografia [2] indica para este portador una densidad sélida de 2.2 g cm™ (p).

A través de la medicion del peso de una cantidad conocida de particulas de geometria definida, se ha determinado una
densidad de 1.645 g cm™ para el material poroso (peay)-

Finalmente, a través del peso requerido para rellenar las columnas, 64.3 kg para un volumen de 7691 pulgadas
cuadradas, se ha calculado una densidad el relleno (pg), de 0.510 g cm’.

De estos datos se puede calcular que la porosidad media del relleno en las columnas (g) es igual a 69% y que la
porosidad interna del catalizador (g;) asciende a 25%.

También se calculado un didmetro equivalente de particula (d,) de 5.96 mm para célculos donde el nimero de Reynolds
estd involucrado, asi como una relacion de volumen a superficie de particula (dy) de 0.994 mm para calculos de
difusion intraparticula.

3.1.3 Temperaturas de Operacion
La Figura 1 muestra una serie de lecturas de los registros a lo largo de un ciclo de dos meses. Hasta la lectura N° 19 se

considera el periodo inicial del ciclo, desde la lectura N° 20 a la 31, un periodo de transicién y, desde alli, el inicio de
un nuevo ciclo, con columnas provistas de nuevo relleno catalitico.

Temperaturas del Area del Convertidor
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720 4 |
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__ 640 v
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Figura 1 - Temperaturas de Operacion del Sistema del Convertidor.

Durante el ciclo, el catalizador es erosionado por la corriente fluida, lo que provoca un aumento en la caida de presion y
una consecuente disminucion del caudal. En este lapso se constata la subida de las temperaturas a la salida del horno y
la disminucion del rendimiento del convertidor. Los efectos se contrarrestan principalmente por medio de la
disminucién de las temperaturas de entrada a las columnas, mientras esto sea posible. Cuando ya no lo es, se detiene la
operacion y se renueva parte del relleno catalitico.

A lo largo del ciclo, puede observarse que la temperatura del convertidor a la mitad de la segunda columna (T,,) es
sistematicamente mas alta que la registrada a la salida de la misma (T,).
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3.1.4 Balance de Masa
Para los célculos de simulacion y optimizacion se ha empleado un balance de masa proporcionado por la empresa. Se

considera que los datos consignados corresponden a una situacion de inicio de ciclo, con un caudal elevado para a fase
gaseosa. Los datos pertinentes de reproducen en la Tabla 4.

TABLA 4 - BALANCE DE MASA DEL SISTEMA DE CONVERSION DE SO2

Corriente Componente (Kg/h)
S N2 + Ar 0, S0, S0, "CO,s" | "CO,." | Total
Entrada al Quemador de 49.80 63536 | 191.44 0.20 876.80
Azufre
Entrada al Convertidor 635.36 141.64 99.60 Trazas 0.20 876.80
Salida del Convertidor y
e rota al Ranoor BT 635.36 | 118.04 5.18 118.03 0.20 876.80
Peso Molecular 32 28.15 32 64 80 44 44
. Componente (mol/s)
Corriente S N2 +Ar [ O, S0, SO, | "CO,~ | "CO,o" | Totl
Entrada "Xz(ﬂ‘;femador de 0.4323 6.2703 | 1.6618 | 0.0000 0.0000 | 0.0013 8.3656
Entrada al Convertidor 6.2703 1.2295 0.4323 Trazas 0.0013 7.9333
Salida del Convertidor y 6.2703 | 1.0246 | 00225 | 0.4098 0.0013 | 7.7284

entrada al reactor JET

3.1.5 Balance de Energia

El aumento adiabatico de temperatura de un convertidor de SO, de 95% de eficiencia puede calcularse en 155 °C
cuando se introducen 3.84 mol O,/molSO, en el sistema. El valor calculado a partir de las temperaturas proporcionadas
a la entrada y salida de los dos convertidores es de 125 °C, lo que indica un comportamiento no adiabético.

Para evaluar las pérdidas de calor del sistema, se han medido las temperaturas externas de pared de los tres aparatos
controlados, el horno de azufre y las dos columnas de conversion de SO, a diferentes distancias desde la entrada y a
diferentes posiciones radiales. Los datos obtenidos se muestran en la Tabla 5, donde los datos indicados en color rojo,
corresponden a posiciones no aisladas.

TABLA 5 - TEMPERATURAS EXTERIORES MEDIDAS EN EL SISTEMA DE PRODUCCION DE SO;

Ubicacion
Aparato (cm) T(°C) en diferentes posiciones angulares Promedio
Techo 264 | 221 | 219 | 277 | 212 | 272 | 274 | 287 | 135 240.1
Entrada 130 | 144 | 141 | 108 | 158 | 146 | 174 | 147 143.5
10 | 262 60 55 62 54 72 63 63 75 79 98| 102 | 101 | 106 70 88.1
25 49 | 173 88 90| 150 | 132 | 126 | 108 | 152 | 126 162 123.3
50 | 109 83 75| 129 | 126 | 133 | 128 | 121 113.0
Quemador 100 76 72| 120| 128 | 141 | 151 | 151 | 110 | 120 118.8
de Azufre 130 93 49 46| 35 55.8
150 | 151 | 102 | 169 | 179 | 183 | 53 45 40 41 107.0
180 37 57 59 63 77 58.6
Salida 73| 324 | 321 | 352 | 328 276 279.0
Alm 333 | 324 | 321 )| 352 332.5
A2m 292 | 272 282.0
Techo 315 | 320 | 309 314.7
Entrada 310 | 146 | 148 130 183.5
C‘;g\'/”e’:‘t%%r 30 | 120 | 120 110 116.7
I 50| 112 | 138 | 124 ] 102 119.0
100 | 125| 167 | 174 | 182 | 169 163.4
Salida 95 77| 112 | 212 | 177 | 188 | 121 95| 207 | 156 144.0
Techo 173 | 255 214.0
Entrada 41 44 71| 110 78| 168 | 174 98.0
Columna 15| 143 | 120 | 149 | 100 93| 109 | 108 | 105 | 107 | 116 115.0
Convertidor 60 49 47 51 77 86 99| 255 | 168 | 251 | 193 127.6
1] 80 65 42 38 41 67 52 50.8
Salida 191 64 52 48 57 82.4
A10cm 460 | 441 [ 442 447.7

Las pérdidas de calor por la pared en las columnas del convertidor pueden realizarse por radiacion y por conveccion
natural. Para las pérdidas por radiacion se tiene [12]:

O =0 (T:—TH (39)
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T.: Temperatura externa de la pared, T,: temperatura de ambiente, o: constante de Boltzmann (4.878*10°® kcal h™* m™

K™
Para la conveccion natural se tiene [14]:

log(Nu) = A+ B =R + C = R*;R = log(Gr * Pr) (40)
con A=0.16676; B=0.12527 y C=0.00955.

_ L3pZgpeAT
Gr = —n? (41)
Pr = C;ﬂ (42)
f
-1 (43)
B = 7

Ti=(Ty+ T2, AT=T, -T. g=9.812ms?

Estas mediciones, junto a datos geométricos y calculos de pérdidas por irradiacion y conveccion natural, han permitido
extraer las siguientes conclusiones:

= El horno de combustidn de Azufre pierde 5 112 cal por gmol de S introducido al sistema.

= La primera columna del convertidor tiene un coeficiente global efectivo medio de transferencia de calor (U) igual a
1.51 cal*m?*s*K™ en la zona térmicamente aislada.

= La segunda tiene un coeficiente global efectivo medio de transferencia de calor igual a 0.56 m**s™*K™, en la zona
térmicamente aislada.

= El coeficiente global total estimado para los dos convertidores es 4.7 cal m? s* K™, por lo que se deducen fuertes
pérdidas de calor a la entrada de la alimentacion, en la parte superior no aislada, a la salida, donde el aislamiento
tampoco existe y en varios lugares a lo alto de las columnas, donde el aislamiento se observa muy deteriorado.

3.1.6 Caidas de Presiéon

La caida de presidn en las columnas cataliticas se ha estimado empleando las ecuaciones (3) y (4) con los siguientes
datos:

Parametro Unidades Valor
G (a=3.844) kgm?®s?t 3.519
K 800
H kgmTs? | 3.43*10°
d, m 5.961*107
g 0.683
M g mol™ 31

El resultado es: dP/dx =1 400 kg m™ s, esto es 0.01 atm m™ o 1 kPa m™, lo indica que la presion en los convertidores
puede considerarse constante y son otras las secciones en el sistema que estan causando la caida de 240 kPa.

Para estimar las pérdidas por friccion en todo el sistema comprendido entre la salida de los compresores y el enfriador
de cascada de la etapa de conversion de SO,, se aplico el balance de energia mecénica [14]:

21 1 L 1
o, AP+ EG <V it TG <v>Pe)i=0 (44)

Rh: Radio Hidréulico,

_ 00791

f ~ Rel/t (45)

Para los ey, ; se tomd los valores de H. Kramers (1958) [14].
Con ayuda del levantamiento de la geometria de los ductos y otros eventos que causan friccién entre la entrada al del

horno y la salida del enfriador de cascada a 360 kPa, se ha conseguido reconstruir la presion en diferentes puntos del
sistema, a un flujo mésico superficial G = 3.519 kg m?s™, con el resultado que se muestra en la Tabla 6.

120 UPB - INVESTIGACION & DESARROLLO, No. 8, Vol. 1: 109 — 129 (2008)



MODELACION DE UN CONVERTIDOR SO,

TABLA 6 - PRESIONES CALCULADAS EN DIFERENTES
PUNTOS DEL SISTEMA

Ubicacion Presion (kPa)
Salida de Compresores 600
Salida de Quemador de Azufre 564
Entrada a Convertidor | 556
Salida de Convertidor | 552
Entrada a Convertidor 11 547
Salida de Convertidor 11 543
Salida de Sistema de enfriamiento 360

También se estimo la presion media en el Convertidor de SO,, para diferentes valores del caudal de aire utilizado,
medido en términos de los moles de O, introducidos al sistema por mol de azufre (o), como se muestra en la Tabla 7.

Estos datos se han correlacionado como:

3.2 Simulacion del Convertidor de SO,

TABLA 7 - PRESION MEDIA EN EL CONVERTIDOR EN

3.2.1 Modelo Bidimensional

FUNCION DE ¢ (mol O,/Mol S)

a <P> (atm)
2 5.63
4 5.49
5 5.42
6 5.33
8 5.14
10 4.96

<P> = 5578 — 0.0581*qa. — 0.00222*¢2 (atm)

(46)

El modelo bidimensional representado por las ecuaciones (33) y (34), fue desarrollado en una planilla electrénica, con
los perfiles radiales que muestra la Figura 2, para el catalizador LP — 110 (Harris 1), segin una cinética pseudo
homogeénea, ., =0.16 m™calK™s™ y bajo las condiciones de transferencia de calor determinadas experimentalmente: U
=1.51 cal m?K™ s Todos los otros modelos cinéticos proporcionan resultados analogos.
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Figura 2 - Perfiles radiales de Temperatura y Conversion en columna de conversion de SO,.
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Las gradientes de temperatura y conversion son relativamente pequefias y se concentran cerca de la pared, sin llegar a
desarrollar perfiles de tipo parabdlico, por lo que este modelo proporciona practicamente los mismos resultados que el
modelo unidimensional, de aplicaciéon mucho mas sencilla.

3.2.2 Modelo Unidimensional Pseudohomogéneo
En el sistema de conversion de SO, ocurre una sola reaccion quimica. Por tanto, la composicion de la fase fluida puede
describirse con una Unica variable. Se ha escogido como variable de composicion el grado de conversion de SO, “X”. X

=0 a la entrada del convertidor.

o} -0
X — mol,SO02,0 mol,S02 (47)

q>mol,SOZ,o

Si a es el nimero de moles de O, que entra al sistema, antes del quemador de azufre, por cada mol de azufre y 3 el
nimero de moles de componentes inertes (principalmente N, y una muy pequefia cantidad de argdn) que entran al
sistema por cada mol de O,, la composicion de la fase fluida, a cualquier temperatura, conversion y presion en el
convertidor estd dada por:

1-X
=— 48
Ysoz (zx(ﬁ+1)—§) (48)
X
a—-1-=
=—2- 49
Yor = g5 (49)
X
— 50
Yso3 (“(3“)‘)2_() (50)
El peso molecular de la mezcla gaseosa estara dado por:
M=% yiM; (51)

A una presion constante, la fase gaseosa estd determinada en cada punto del convertidor por dos variables: T y X, que se
conocen a la entrada del reactor y que pueden ser calculadas a partir de esta posicién con ayuda de los balances de masa
y energia.

La variable extensiva natural es el flujo molar de azufre, que se considera idéntico al flujo molar de SO, a la entrada del
Convertidor: ®me| s02,0-

El flujo molar total seré:
Drot,s = Prnots02, o((B+1))-X/2)) gmol s (52)
El flujo constante de masa sera:

(Dmol,Sz (q)moI,T*Mo) *10_3 kg S>1 (53)

3.2.3 Calculos con el modelo unidimensional pseudohomogéneo

En el caso unidimensional, las ecuaciones de balance de masa y energia pueden reescribirse como:

aX _  Tspa (54)

aw Pmol,S02,0

ﬂ — TSTOZ*(_AHR)_‘I'U(T_TIZ)/(pB*D) (55)

aw Dm,Cp

donde W: Peso de catalizador atravesado, U: Coeficiente global de transferencia de calor, Ta; Temperatura ambiental y
D: Didmetro del reactor.

Las condiciones iniciales de este sistema son: W =W, ; X=X,y T =T,.
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Estas ecuaciones diferenciales ordinarias se pueden integrar con el esquema de Runge-Kutta de 4° orden [18].

En el caso adiabatico, U = 0. En estas condiciones se puede derivar:

T=T (~4Hp) X - X,) (56)

o (@a=1)Moz+afMyz+Ms02)*1073Cp
De esta manera, la solucion del sistema adiabatico requiere solamente la integracion de la ecuacion (54).

Para la modelacion inicial del Convertidor de SO,, se tomaron como datos las variables que se muestran en la Tabla 8.

TABLA 8 - DATOS PARA LA SIMULACION PSEUDO HOMOGENEA UNIDIMENSIONAL DEL CONVERTIDOR

Variable Valor Descripcién

Ter 707.9 K Temperatura de entrada a la primera columna

Teo 739.4K Temperatura de entrada a la segunda columna

T, 298.1 K Temperatura ambiente

<Cp> 251 cal kg1 K™ Capacidad calorifica media de la fase gaseosa

AHg - 23 200 cal gmol™ Calor medio de reaccion

U, 1.51 calm®s* K™ Coeficiente de transferencia de calor en primera columna
U, 0.56 calm?stK? Coeficiente de transferencia de calor en segunda columna
Dgr 0.3048 m Diametro de la columna

<pP> 5.5 atm Presidn en cada columna

Dns 50.0 kg h™ Flujo de masa de azufre

Drolso20 | 0.434 gmol st Flujo molar inicial de SO,

A 3.844 Moles de O, por mol de azufre introducido

B 3.7733 Moles de inertes (N,, Ar) por mol de O, introducido

P 510.2 kg m™ Densidad del relleno catalitico

<Pmol> | 0.03113 kg gmol™* Peso molar medio de la fase gaseosa

Kp EXP(-11.463 + 11 911/T) atm™ | Constante de equilibrio de la reaccion

Las variables Ts; = 816.3 K, T,y = 783.7 K, Ty = 757.9 Ky X, = 0.948, correspondientes a los promedios de las diez
primeras lecturas del ciclo de la Figura 1 y al balance de masa, fueron ajustadas variando los valores de k, y Ea de las
ecuaciones cinéticas de la bibliografia, mostradas en las Tablas 1 y 2. Los otros parametros cinéticos conservaron los
valores reportados.

El error del ajuste fue definido como:
Error = (Ts,l - Ts,l,calc)2 + (TZa - T2a,calc)2 + (Ts,z - Ts,z,calc)2 + (XS,Z - Xs,z,calc)2 *106 (57)

La Tabla 9 presenta los resultados obtenidos, que se muestran también graficamente en las Figuras 3 y 4. El error de
650 a 2500 K? en el ajuste de tres temperaturas, indica una desviacién media de 15 a 30 K por punto, valores

relativamente elevados.

TABLA 9 - RESULTADOS DE MODELACION PSEUDOHOMOGENEA UNIDIMENSIONAL DEL CONVERTIDOR

Parametros Smith | Cappelli | Eklund | Harris | Harris 11 Rase Hong Kiss
Ts,1 (K) 842.3 813.6 822.6 816.3 832.4 808.9 827.5 818.1
T2a (K) 783.7 7715 755.5 752.4 750.3 762.7 755.2 762.8
Ts,2 (K) 757.9 779.4 766.7 758.0 755.5 782.0 762.3 772.0

Xs,1 0.8840 0.7001 0.7584 0.8063 0.8197 0.6707 0.7868 0.7289
Xs,2 0.9424 0.9653 0.9463 0.9404 0.9385 0.9518 0.9470 0.9488
Error (K2) 2 466 922 918 1232 1468 1225 967 648
%Ts,1 27 1 4 16 18 5 13 0
%T2a 65 16 87 80 76 36 84 67
%Ts,2 6 50 8 0 0 48 2 31
%Xs,2 1 33 0 5 6 12 1 1
ko* 1.52 0.821 1.92E-02 2.79 463 4.65E+05 1770 156
-EAR (K) 311 -900 -90 000 -1 698 -5 558 -11790 -8 448 -3 600
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Conversion de SO2
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Figura 3 - Perfil axial calculado del Grado de Conversion.

La Figura 4 permite observar que el modelo no describe el comportamiento de las temperaturas de la segunda columna
del convertidor de SO,, que son iguales a 739 K a la entrada, 784 K al centro y 758 K a la salida.
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Figura 4 - Perfil axial calculado de Temperatura.

Después de verificar el buen comportamiento de los termopares en la planta y de un anélisis infructuoso de varias
alternativas, se plante6 la hipdtesis de que las temperaturas medidas (T;e; Tis) no correspondian con las temperaturas
reales a la entrada y a la salida de los rellenos cataliticos (T*;¢; T*;s), como se puede ver en la Figura 5.

Los termopares, salvo el que se encuentra al centro de la segunda columna (T,,) estan varios centimetros por encima o
por debajo del relleno catalitico, en areas sin aislamiento o donde el mismo estd en mal estado y donde se esperan
fuertes gradientes de temperatura desde el interior hasta la pared del reactor.
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Figura 5 — Esquema de termopares del reactor.

Por una parte, la lectura de temperatura de los termopares es un valor intermedio entre la temperatura al centro del
reactor y la de la pared no aislada, que no reflejaria la temperatura media del relleno catalitico y, por la otra, la fase
fluida se enfria desde la posicién de medida hasta la superficie del relleno en las entradas y desde la superficie del
relleno hasta la posicion de medida, en las salidas.

Lo anterior implica la necesidad de dos factores de correccion:
T, =T.+6-06, (58)
T =T, +6,+5, (59)

Adicionalmente, puede asumirse que las correcciones a realizar en las temperaturas seran proporcionales a las
diferencias de temperatura entre el reactor y el ambiente:

6ji = Aj(T;" — To) (60)

Para validar la hipdtesis se realizé el ajuste de las variables de la modelacion anterior (T16Toa;T2s Y Xas), Variando esta
vez, Ko, Ea, A1 Y A,. La funcidn de error se mantuvo invariable (ecuacién 57). El resultado se muestra en la Tabla 10. El
error de modelacién con todas las ecuaciones cinéticas de la bibliografia disminuye y los parametros planteados para la
correccion de las temperaturas (A; y A,) tienen valores muy similares para las diferentes ecuaciones cinéticas.

TABLA 10 - RESULTADOS DE MODELACION CON TEMPERATURAS CORREGIDAS

Parametros Smith Cappelli Eklund Harris | Harris 11 Rase Hong Kiss
ko 49.2E 247 133.23 5.68 70.14 53 300 10.7 15 447
-EAIR (K) 1350 -2 004 -97154.2 -2 163 -3 987 -10 654 -4 550 -7 262
Al (K) 0.0862 0.0642 0.0678 0.0654 0.0625 0.0662 0.0627 0.0592
A2 (K) 0.0012 0.0035 0.0027 0.0027 0.0029 0.0031 0.0030 0.0033
X1,s 0.8655 0.7705 0.7883 0.8018 0.7929 0.7793 0.7996 0.7619
X2,s 0.9469 0.9557 0.9480 0.9465 0.9474 0.9502 0.9479 0.9486
Error (K?) 270 117 0 13 2 9 8 36
% Error T1,s 41 8 37 35 34 18 43 35
% Error T2a 7 32 2 4 7 9 1 10
%Error T2,s 52 10 47 44 43 23 54 45
% Error X2,s 0 50 15 17 17 51 2 10

Para la modelacion subsecuente, se toman los siguientes valores promedio: A; = 0.0668 y A, = 0.0028. Con estos
valores, T*; .y T*,, quedan fijas en 735.9 y 769.6 K, respectivamente. Los parametros a ajustar son: T*1,s = 855.1 K,
T =783.7 K, T*,s = 792.3 Ky X, = 0.948. Los valores a variar son: k, y Ea/R. Los resultados obtenidos se pueden
observar en la Tabla 11 y en las Figuras 6 y 7.
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TABLA 11 - RESULTADOS DE MODELACION CON A1=0.0668 Y A2=0.0028

Parametros Smith Cappelli Eklund Harris | Harris 11 Rase Hong Kiss
ko 0.460 3.21 90.92 6.38 163.48 54 100 13.6 3 5553
-EA/R (K) 1330 -2 218 -96 845 -2 252 -4 652 -10 672 -4 733 -7 940
T1,s (K) 867.6 853.0 854.9 857.0 855.9 855.6 857.1 852.3
T2a (K) 776.0 790.9 783.3 785.0 785.9 785.5 785.3 788.8
T2,5 (K) 778.3 795.6 792.4 789.6 790.8 791.2 789.8 795.3
X1,s 0.8714 0.7743 0.7871 0.8024 0.7960 0.7800 0.8027 0.7697
X2,8 0.9463 0.9553 0.9481 0.9466 0.9475 0.9501 0.9479 0.9486
Error (K% 415 120 0 14 8 10 13 47
% T1ls 38 4 22 25 9 10 31 17
% T2a 14 43 72 12 61 17 19 56
%T2,s 47 9 4 49 27 26 48 19
% X2,8 1 44 2 14 3 47 1 8
Modelo Unidimensional Pseudohomogéneo
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‘E’ —8— X,Ca
h]
8 —a— XK
é —— X,Hal
©
S —%— X,Hall
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Figura 6 - Perfil axial calculado del Grado de Conversion.
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Figura 7 - Perfil axial calculado de Temperatura
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Con excepcién de uno de los catalizadores (Smith), el ajuste de los 4 parametros planteados es satisfactorio.

3.2.3 Modelo Unidimensional Heterogéneo

El modelo pseudohomogéneo desarrollado calcula energias de activacion mas bajas que las reportadas en la
bibliografia. También, en la Figura 6 se observan bruscos cambios en la velocidad de reaccidn al pasar de una columna
a otra, cuando, en condiciones dptimas, la teoria muestra que las velocidades de conversién deberian ser iguales [17].
Esto ha motivado considerar la formulacion del modelo heterogéneo, que tome en cuenta limitaciones de transferencia
de masa y difusion en la cinética de formacion de SOa.

En este caso, las gradientes radiales de temperatura y composicion en el reactor (modelo bidimensional) pueden
obviarse con mayor respaldo que en el caso de la cinética pseudohomogénea. Asi, la técnica Runge — Kutta
unidimensional puede aplicarse, con la salvedad de que las ecuaciones del tipo (6) y las mostradas en la Tabla 1, sean
reemplazadas con velocidades de reaccion que provengan de la solucion simultanea del sistema de ecuaciones (37) y
(38).

Los tiempos requeridos de célculo para este modelo han resultado demasiado grandes, por lo que se ha optado por una
simplificacion basada en contar con una matriz polidimensional de resultados heterogéneos precalculados y, en lugar
de célculos iterativos, realizar simples interpolaciones durante los avances de la integracion ordinaria de los balances de
masa y energia, ecuaciones (54) y (55).

Si se acepta que todos los pardmetros de un modelo cinético reportado en la bibliografia son conocidos, con excepcion
de Ko, el modelo heterogéneo permite calcular rSO;peter = rSOgneter(Ko, T,X), donde T y X son la temperatura y la
conversion de la fase fluida en el punto requerido.

dCsoz
dy

rSO; heter = k¢ * a*(Csoz - Csoz,s) =a" =D, ]y:a/z (61)
El cociente rSOpeter(Ko, T,S)/ rSO,(ko, T,S)= @, puede considerarse como un factor de eficiencia total, producto de la
influencia de los procesos de difusion intraparticula (Mddulo de Thiele, n) y los de transferencia desde la fase fluida
hacia la superficie de la particula, y): ® =n*y.

La tabla 12 muestra valores de ® para el catalizador Harris I, cuya velocidad de reaccién superficial tendria una

constante cinética tres veces superior a la del modelo pseudohomogéneo, a diferentes composiciones y temperaturas de
la fase fluida.

TABLA 12 - VALORES CALCULADOS DE @ A DIFERENTES VALORESDE TY X

ko= 3*k, = 5.7E+07 Ea/R=-8120K
T(2C) 678 698 718 738 758 778 798 818 838

1-X

1 0.9632 | 0.9443 | 0.8379 | 0.6068 | 0.4240 | 0.2974 | 0.2056 | 0.1375 | 0.0883
0.9 1.0202 | 1.0101 | 0.8963 | 0.6538 | 0.4613 | 03269 | 0.2291 | 0.1562 | 0.1028
0.8 1.0225 | 1.0076 | 0.8816 | 0.6399 | 0.4508 | 0.3189 | 0.2236 | 0.1532 | 0.1017
0.7 1.0183 | 0.9939 | 0.8532 | 0.6147 | 0.4319 | 03046 | 02132 | 0.1462 | 0.0975
0.6 1.0104 | 0.9728 | 0.8156 | 0.5826 | 0.4080 | 0.2867 | 0.2000 | 0.1370 | 0.0915
0.5 0.9987 | 0.9440 | 0.7694 | 0.5442 | 0.3799 | 0.2658 | 0.1847 | 0.1261 | 0.0841
0.4 0.9821 | 0.9050 | 0.7130 | 0.4994 | 0.3473 | 0.2418 | 0.1671 | 0.1135 | 0.0752
0.3 0.9567 | 0.8498 | 0.6435 | 0.4463 | 03090 | 0.2138 | 0.1465 | 0.0985 | 0.0645
0.2 0.9124 | 0.7659 | 0.5543 | 0.3809 | 0.2620 | 0.1793 | 0.1210 | 0.0798 | 0.0510
0.1 0.8130 | 0.6209 | 0.4286 | 0.2911 | 0.1967 | 0.1308 | 0.0848 | 0.0531 | 0.0321

Para esto se integran iterativamente las ecuaciones (37) y (38), usando las expresiones cinéticas pseudohomogéneas de
las Tablas 1y 2, empleando valores selectos para ko, T y X. Los resultados para este caso se muestran en la Figura 8.

En este caso, ApSO,= pSO; — pSO,s = 0.04 atm, AT = +12.17 K en la interfase y AT=3.77 K entre el centro y las
paredes del anillo Rashig.

Utilizando una matriz tridimensional de valores de @ precalculados en los rangos k, a 10k, X =0a X =0.95y T= 678
a T=838 K, se integraron las ecuaciones (55) y (56) con valores de ® calculados directamente por interpolacion lineal.

La modelacion del convertidor de SO, ha requerido, analogamente al caso pseudohomogéneo, la introduccion de los
factores de correccion de temperatura A; y A,, que han resultado muy similares a los obtenidos en los calculos
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homogéneos. Los perfiles axiales de temperatura y conversion, mostrados en la Figura 9, para el catalizador Harris I,
son también muy similares, tanto como los errores de ajuste.

pSO2 (atm) T(K)
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Figura 8 - Gradientes intraparticula para T=838 K, ps0,=0.260 atm y k,=3*k, (Harris I).

Los trabajos de analisis del comportamiento del modelo heterogéneo en las variables condiciones de temperatura y flujo
del convertidor real, a lo largo del ciclo bimensual, se encuentran en progreso. Sobre esta base se podra luego proponer
alternativas de disefio para el mejoramiento de la eficiencia de este reactor quimico.
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Figura 9 - Perfiles axiales heterogéneos calculados de T y X (Harris I, A; = 0.071, A, = 0.0025).

4. CONCLUSIONES

La modelacién del convertidor de SO2 se puede desarrollar con ayuda de un modelo unidimensional. Los célculos
bidimensionales producen perfiles axiales de temperatura y grado de conversion de SO, préacticamente iguales a los
generados con el modelo unidimensional. Las columnas del convertidor tienen un comportamiento cuasi adiabatico.

Las grandes pérdidas de calor en el aparato se concentran en las partes sin aislamiento, a la entrada y salida de las
columnas. Son tan significativas, que para simular las temperaturas de operacién, ha sido necesario introducir
correcciones a las lecturas continuas de temperaturas, que se realizan en la planta.

Los célculos de simulacion unidimensional con ecuaciones de cinética pseudohomogénea reproducen razonablemente el
grado final de conversion de SO, y las temperaturas de salida de las columnas.
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Los célculos heterogéneos revelan, para todos los catalizadores, la presencia de gradientes de composicion y de
temperatura al interior de las particulas cataliticas, asi como gradientes de composicion y temperatura entre la superficie
de las mismas y la fase fluida circundante. Esto implica que la modelacidn debe hacerse necesariamente por medio de
calculos heterogéneos.

La simulacion de las columnas del convertidor, empleando la cinética heterogénea, es excesivamente costosa en tiempo
de computo, por lo cual, los calculos se simplificaron mediante el empleo de una matriz tridimensional precalculada del
coeficiente total de eficiencia del catalizador, en funcién de la constante cinética de cada catalizador y la temperatura y
composicion de la fase fluida. De esta manera, la integracion iterativa del sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias
en el interior de las particulas cataliticas, fue sustituida por un calculo directo de interpolacion lineal.
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