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Resumen

Resumen

Balance de Energia en el Proceso Fischer-Tropsch utilizando
Gas de Sintesis

La sintesis de Fischer-Tropsch (FTS) es un proceso catalitico que produce
hidrocarburos de cadena larga a partir del gas de sintesis (H, + CO). Existen
varios catalizadores para realizar FTS, siendo aquellos basados en Cobalto los
que presentan la gran ventaja de ser selectivos hacia n-parafinas y 1-olefinas.
Mas ventajas de este proceso son la ausencia de azufre, nitrégeno y contenido
aromatico en el producto final.

Las reacciones complejas presentes en FTS son reacciones similares a la
polimerizacidn, altamente exotérmicas, por lo que es necesario considerar
cuidadosamente el balance de energia al disefiar reactores FTS, a fin de poder
asegurar condiciones estables de reaccidn.

El aumento de las capacidades informaticas y la mejor comprension de los
fundamentos de la quimica heterogénea y organometdlica han inspirado la
construccién de modelos microcinéticos para FTS. Entre ellos, los modelos de
microcinética de evento simple (SEMK) preservan los fundamentos de las
velocidades de reaccidn, mientras que restringen el niumero de parametros
cinéticos ajustables.

Basado en un modelo cinético SEMK-FTS desarrollado recientemente, en este
trabajo se presenta el disefio de un reactor de flujo pistdon no isotérmico. El
objetivo es evaluar cuantitativamente la mayor influencia de la temperatura de
funcionamiento en la distribucion de productos en tiempos de contacto cortos.

Palabras clave: Sintesis Fischer-Tropsch, disefo de reactores quimicos,
catalizador a base de Co, balance energético, 1-olefinas, n-parafinas.
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Abstract

Abstract

Energy Balance in the Fischer-Tropsch Process using
Synthesis Gas

Fischer-Tropsch synthesis (FTS) is a catalytic process that produces long-chain
hydrocarbons from synthesis gas (H. + CO). There are several catalysts to
carry out FTS, being those based on Cobalt those that have the great
advantage of being selective towards n-paraffins and I1-olefins. More
advantages of this process are the absence of sulphur, nitrogen and aromatic
content in the final product.

The complex reactions present in FTS are highly exothermic, polymerization-
like reactions, so it is necessary to carefully consider the energy balance when
designing FTS reactors in order to ensure stable reaction conditions.

Increased computing capabilities and better understanding of the fundamentals
of heterogeneous and organometallic chemistry have inspired the construction
of microkinetic models for FTS. Among them, single-event microkinetics
(SEMK) models preserve the fundamentals of reaction rates, while restricting
the number of adjustable kinetic parameters.

Based on a recently developed SEMK-FTS kinetic model, this work presents the
design of a non-isothermal plug flow reactor. The objective is to quantitatively
evaluate the greatest influence of the operating temperature on the
distribution of products in short contact times.

Keywords: Fischer-Tropsch synthesis, chemical reactor design, Co-based
catalyst, energy balance, 1-olefins, n-paraffins.
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Introduccion

1.1 Generalidades

En los ultimos afios, ha surgido gran preocupacién con respecto a la
disminucién de las reservas mundiales de petréleo y el aumento asociado del
precio del crudo, impulsado tanto por la fuerte demanda mundial, como por
politicas inestables en las regiones productoras de petréleo [Chabot, 2015].

La concentracién de gases de efecto invernadero (GEI) en la atmodsfera ha
aumentado considerablemente debido principalmente al uso excesivo de
combustibles fosiles para satisfacer dicha demanda de energia. Por lo tanto,
hoy en dia existe gran necesidad de fuentes de energia alternativas para
abastecer la demanda mundial de combustibles liquidos [Z. Navas-Anguita et
al. 2019].

Las rutas alternativas para la produccion de combustibles liquidos atraen
considerable atencién en la investigacion y la aplicacion industrial. Los futuros
combustibles deben ser escalables, extraibles de diferentes fuentes y presentar
buenas propiedades de combustion [A. Garcia et al. 2019].

La sintesis de Fischer-Tropsch (SFT) representa una tecnologia versatil y un
componente clave de varios procesos para la conversién de recursos naturales
en combustibles liquidos y otros productos de alto valor agregado. Estos
incluyen la conversion de gas natural, biomasa y carbdén, que primero se
transforman en gas sintético (o gas de sintesis, una mezcla de mondxido de
carbono e hidrégeno) y luego se alimentan al reactor, donde el gas de sintesis
se convierte cataliticamente en una amplia gama de moléculas de
hidrocarburos. En el caso de utilizarse catalizadores basados en Cobalto se
obtienen, principalmente, n-parafinas y 1-olefinas) [B. Todic et al. 2018].

En la actualidad se presenta como una opcidon muy atractiva de fabricacién de
combustibles y materiales, limpios y econdmicos. Entre sus principales
ventajas se pueden notar la ausencia de compuestos sulfurados vy
nitrogenados, y bajo contenido de aromaticos en el producto final [G. Lozano-
Blanco et al. 2008].

El proceso ha ganado gran importancia en la actualidad puesto que, una
posible materia prima son las reservas de carbdn que son significativas y estan
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disponibles a valores econémicos, y su transformacién en gas de sintesis es
mas amigable con el ambiente que su combustion directa. A largo plazo, se
espera que la produccién limpia de hidrocarburos a base de carbén superara al
uso de petrodleo.

La historia de este proceso ha durado mas de un siglo; sin embargo, a la fecha
no se conoce el mecanismo de reaccion con el cual se pueda predecir la
formacion de productos bajo un determinado tipo de condiciones
experimentales. Esta situacién conlleva a la generacién de sistemas de
reaccion multiples, los cuales requieren de la estimacién de multiples
parametros para poder ser usados en el disefio de reactores [L. A. Diaz-Trujillo
et al. 2018].

Las reacciones de SFT son altamente exotérmicas, con entalpias de reaccion
aproximadamente de -170 kJ mol™!, por paso [R. Guettel et al. 2009].

Se ha comprobado que varios metales como el niquel (Ni), el cobalto (Co),
rutenio (Ru) y hierro (Fe) pueden activarse para la reaccién FT. Los
catalizadores de Fe y Co son los catalizadores comerciales de SFT mas
comunes. Se prefieren los catalizadores de Co debido a su alta actividad de
sintesis de FT, alta selectividad a los hidrocarburos de cadena larga (CH),
mejor estabilidad del catalizador en entornos ricos en hidrégeno y nula
selectividad hacia compuestos oxigenados.

Las primeras mejoras en el disefio de reactores para SFT, se han centrado
principalmente en la eliminacién del calor y la reduccion de la carga del
catalizador [O. Nekhamkina et al. 2019]. De modo que se ha prestado poca
atencion al desarrollo de la cinética de reaccion, asi como al disefio apropiado
del proceso con el propdsito de controlar temperatura y otras condiciones de
funcionamiento, a fin de aumentar la selectividad hacia productos deseados.

Debido a estos factores, las investigaciones del mecanismo SFT han sido
frecuentes, sin embargo todavia no hay consenso sobre el mecanismo que
siguen estas reacciones. Se espera que mas estudios experimentales y que las
ventajas recientes en quimica computacional [S. Saeidi et al. 2014] abran la
posibilidad a plantear mejores rutas cinéticas a usar en disefo de reactores
SFT.
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Por lo anterior, es de gran importancia realizar investigaciones dentro del
campo de la Ingenieria de Reactores, que aporten al desarrollo de mecanismos
de reaccién mas exactos y que ayuden al disefio de reactores para la SFT, con
la finalidad de controlar las condiciones de operacion del proceso y obtener
mejor distribucion en los productos deseados, garantizando la obtencién de
combustibles liquidos mas limpios y menos nocivos para el ambiente al
momento de su combustion.

En el contexto cientifico actual, el mayor aporte es que su materia prima puede
no provenir del petréleo, considerando asi a la SFT como tecnologia
potencialmente amigable con el ambiente, capaz de abrir el camino hacia la
sustentabilidad energética.

1.2 Antecedentes

Entre 1921 y 1926, Franz Fischer y Hans Tropsch, en el Instituto del Carboén en
Mulheim an der Ruhr, Alemania, desarrollaron un proceso basado en
catalizadores alcalinos a base de Fe para la produccién de mezclas de
compuestos que contenian O a partir del gas de sintesis; este proceso fue
lamado "“Synthol”. Bajo presiones entre 100 bar y 150 bar, y a
aproximadamente 400° C, obtuvieron mezclas de aldehidos, cetonas, ésteres,
alcoholes y acidos carboxilicos [R. ARIS 1989]. Después de que las mezclas
que contenian O, producidas en el proceso Synthol resultaron inadecuadas
para su uso como combustible de motor, Tropsch cambié las condiciones de
reaccién y llevd a cabo las pruebas a presion cercana al ambiente [N. He et al.
2019].

Aunque inicialmente se obtuvieron bajos rendimientos, el trabajo de Fischer y
Tropsch finalmente condujo a la produccién técnica de hidrocarburos alifaticos
utilizando catalizadores de cobalto o hierro, naciendo asi, el Proceso Fischer-
Tropsch.

El empleo de catalizadores en el proceso Fischer-Tropsch para conversion de
mondxido de carbono e hidrégeno a combustibles liquidos es de vital
relevancia para la operacion. Entre los factores mas importantes se deben
considerar el contenido de especie activa, temperatura, presion, ciclos
operativos, efectividad del proceso [G. Toledo-Chavez 2018].
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1.3 Justificacion

La necesidad de desarrollar nuevas formas para obtener energéticos y
materiales, empleando procesos limpios y amigables con el ambiente,
posiciona a la Sintesis Fischer-Tropsch (SFT), en un proceso protagdénico para
la sustentabilidad energética. El entendimiento del mecanismo de reaccion vy el
disefio de reactores para la SFT, aportaran la informacion necesaria para elegir
adecuadamente las configuraciones y las condiciones de operacién, logrando
asi conducir al proceso hacia mejores rendimientos. Dado el hecho que esta
tecnologia utiliza recursos renovables como materia prima, el consumo de
combustible proveniente de recursos fésiles cada vez sera menor, reflejandose
como reduccién en los costos de operacién y de dafos al ambiente.

1.4 Planteamiento del problema

Uno de los principales inconvenientes para el disefio de reactores SFT es la
combinaciéon de los altos calores de reaccidén, que provocan el aumento de la
temperatura adiabatica de reaccién (T.¢=AHr/C, < 1750 K), y la alta
sensibilidad de la selectividad de los productos con la temperatura; por lo que
es dificil predecir el comportamiento de reactores industriales a distintas
temperaturas y presiones. Por lo anterior, se requiere realizar el balance de
energia, involucrando el analisis termodinamico completo, para asi obtener la
mejor configuracion en las condiciones de operacién, garantizando que la
selectividad hacia los productos finales del proceso no se vea afectada.

1.5 Hipotesis

Si se lleva a cabo el disefio de un reactor para la sintesis de Fischer-Tropsch
considerando un mecanismo de reaccidon de tipo “evento simple”, involucrando
el analisis termodindmico que comprenda mecanica estadistica para desarrollar
los balances de masa y energia, entonces se podra garantizar la produccion de
parafinas y olefinas con el rendimiento deseado.
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1.6 Objetivo General

Disefiar y simular el reactor para sintesis Fischer-Tropsch, en base a un
mecanismo de reaccién tipo “evento simple”, incorporando un intercambiador
de calor, con el fin de regular la temperatura de las reacciones, estableciendo
condiciones de operacién que garanticen el control de la longitud de cadena de
las n-parafinas y las 1-olefinas producidas.

1.7 Objetivos particulares

1.7.1 Simular las cinéticas de reaccién involucradas en la sintesis Fischer-
Tropsch, desarrollando e incluyendo balances de masa y energia.

1.7.2 Disefar un reactor tipo PBR acoplado a un intercambiador de calor, en
donde se considere las reacciones de Sintesis de Fischer-Tropsch en régimen
no isotérmico.

1.7.3 Simular la sintesis Fisher-Tropsch en modo no isotérmico, controlando la
longitud de cadena de n-parafinas y 1-olefinas producto.

Maestria en Ciencias en Ingenieria Quimica 7
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2.1 Descripcion general del proceso Fischer Tropsch

El gas de sintesis se puede obtener a partir de multiples fuentes, tales como
biomasa, carbdn vegetal, carbdén de petrdleo o coque, gas natural, mediante
procesos de reformado con vapor, con metano o de gasificacion. Estos
procesos se llevan a cabo utilizando catalizadores que mejoran la selectividad
hacia CO y H; [J. Benoit et al. 2017].

Siidaci Sintesis de CH,;0OH
Xigaacion > Dimetil éter
Petréleo parcial Gas de metanol
) Sintesis
Gas Gasificacion Sintesis de

— ) COMbustibles
Reforirado Fischer-Tropsch sintéticos
Carbén con vapor H, + CO

Reaccién de

Reaccion de

“"Water-Gas- = 2 e
Shift" Water-Gas Shift

Figura 2.1 Obtencidén de gas de sintesis para la sintesis de Fischer-Tropsch.

El cobalto es el catalizador metalico preferido para reaccionar con gas de
sintesis. El empleo de catalizadores en el proceso FT para conversién de
monodxido de carbono e hidrégeno a combustibles liquidos es de vital
relevancia para la operacién, y existen factores importantes como: el
contenido de especie activa, temperatura, presion, ciclos operativos, lo cuales
determinaran la efectividad del proceso [W. Chen et al. 2017]. La posibilidad
de utilizar mezclas de carbén y biomasa residual, o residuos de caracter
organico, como fuente de carbono, permite desarrollar procesos de caracter
cada vez mas neutros respecto al CO, atmosférico, al mismo tiempo que no
compite con la alimentacion [L. A. Diaz-Trujillo et al. 2018].

Alternativamente, el gas de sintesis derivado del carbdon suele ser mejorado
por catalizadores que contienen hierro, principalmente debido a su mayor
actividad de desplazamiento del gas de agua.

Una vez que se dispone del gas de sintesis, se utilizan catalizadores para la
produccion de hidrocarburos. Entre estos catalizadores, muchos se preparan
con metales como rutenio (Ru), hierro (Fe), nigquel (Ni) o cobalto (Co), los
cuales generalmente se depositan sobre algun soporte inerte, como silice,
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aliumina, aluminosilicatos, u 6xidos de silicio, para aumentar el area superficial
especifica del catalizador [B. Jager et al. 1995]. Las condiciones de reaccién
tipicas del proceso FT son P= 10 bar -40 bary T = 473.15 K - 573.15 K.

2.2 Desarrollo de modelos cinéticos para FT

La materia prima del proceso FT es alguna mezcla de H, y CO (gas de
sintesis), de facil separaciéon de las particulas solidas y gases acidos. La
relacion molar del gas de sintesis estd determinada por las proporciones de
oxidante y moderador utilizadas. Algunas de las reacciones en el proceso de
gasificaciéon son:

Reaccidon de Bouduoard: C(s) +C02 52C0

Reaccién del gas de agua: C(s) + H20 S CH4 + H20

Reaccion de metanacion: €O + 3H2 £ C02 + H20 (2.1)
Reaccion de

desplazamiento de agua:

CO + H20 $C0O2+ H2

El gas de sintesis se transforma mediante un proceso catalitico, usando
catalizadores en base Co, a temperaturas de 450 K-650 K, presiones entre 15
bar-40 bar, exclusivamente a n-parafinas y I1-olefinas lineales, mediante un
mecanismo de reaccion en cadena. La serie de productos FT es una mezcla
multicomponente de hidrocarburos lineales, pafainas y olefinas [J. Huve
2018].

Se han propuesto diferentes mecanismos de reaccidén para la SFT a partir de
distintos aspectos y consideraciones cinéticas; por ejemplo, la generacién de
n-parafinas y 1-olefinas ocurre de la siguiente manera:
(2.2)
nCO + (2n + 1) — CnHons2 + nH20 (n — parafinas)
nCO + 2nH> — CoHy + nH>0 (1 — olefinas)

Los elementos que han demostrado tener fuerte interaccion para la
reaccion al ser empleados como fase activa en los catalizadores son:
Hierro, Cobalto, Niquel y Rutenio. Los catalizadores de Cobalto son los
preferidos, en muchas aplicaciones porque dan mayores rendimientos de
alcanos de cadena recta que los de hierro (Khodakov 2007).
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Lox y Froment en 1993 desarrollaron un modelo cinético para la sintesis
Fischer- Tropsch basdndose en expresiones de velocidad tipo Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson; el modelo se derivd para un catalizador
comercial de hierro. La diferencia y estimacion de parametros se realizaron de
acuerdo con un método integral de analisis cinético de datos experimentales
obtenidos por datos reportados. El modelo propuesto supone en el catalizador
sitios activos de un tipo para la reaccién de reformacién de agua (water gas
shift), y otros distintos para la formacidon de los productos, n-parafinas y 1-
olefinas.

Desarrollando un nuevo modelo cinético para la descripcion de la sintesis FT,
[B. Todic et al. 2018] retomaron el trabajo de Lox y Froment (1993), pero
ahora incluyendo un nuevo concepto y desarrolldndolo para un catalizador a
base de cobalto. El nuevo concepto introducido en su modelo fue la
adsorcion” de las 1-olefinas. Su modelo consistié en tres reacciones
elementales basicas: crecimiento de cadena, desorcidon de cadena (formacidn
de olefinas) e hidrogenacién de cadena (formacion de parafinas). La principal
suposicion del modelo fue que las velocidades de crecimiento de cadena vy la
hidrogenacién hacia parafinas eran independientes de la longitud de cadena,
mientras que la desorcién de cadena para la formacién de las olefinas dependia
del numero de carbonos. Ellos explicaron esa dependencia como la interaccién
de la cadena con la superficie del catalizador, que resulta en un incremento del
tiempo de residencia de los hidrocarburos de alto peso molecular.

A\Y

re-

Las reacciones principales se pueden considerar como reacciones de
polimerizacion, y se pueden definir que ocurren en 6 pasos principalmente
como sigue:

Adsorcion del reactivo.

Iniciacion de la cadena.
Crecimiento de la cadena.
Terminaciéon de la cadena.
Desorcion del producto.
Readsorcidn y reaccion adicional.

ouprwbdpE

2.3 Microcinética de evento simple
La microcinética de evento simple (SEMK, del inglés Single-Event Micro-
Kinetics) es aplicada particularmente a redes de reaccion, en las cuales existe
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gran variedad de reacciones que pueden ser agrupada en familias homélogas
con caracteristicas similares, tal y como ocurre en la sintesis de Fisher-Tropsch
(Lozano-Blanco 2008). Si este método es bien utilizado, puede conducir a
mecanismos de reaccidn simples.

Los modelos basados en el concepto del “evento simple”, a diferencia de otros,
permiten predicciones detalladas de la composicion y por ende también del
rendimiento en el reactor.

La principal caracteristica de este concepto es la descripcion de la distribucion
total de productos de un proceso con un numero de parametros cinéticos
limitado, la generacion de un algoritmo computacional para generar todas las
etapas elementales y especies involucradas en el mecanismo de reaccién, y la
representacion de las especies intermediarias generadas mediante algebra
lineal (Diaz 2016).

La reaccion FT es altamente exotérmica por lo cual el principal desafio para el
disefio de los reactores es remover el calor liberado, ya que si no se realiza
eficientemente se genera sobrecalentamiento, ocasionando altos depdsitos de
carbdn sobre el catalizador y formacién abundante de metano (Pérez 2005); lo
cual no es el objetivo.

2.4 Reaccion General
La sintesis de Fischer Tropsch se clasifica generalmente en dos categorias: FT

a baja temperatura 400 K - 520 K y FT a alta temperatura 620 K - 720 K
(ODUNSI 2014). La principal ecuacién de FT puede representarse como sigue:

CO + 2H2 — (—CH2 =) + H20 AfD = —152 KJ/MOL (2.3)

La reaccidon requiere de relaciones molares H./CO cercanas a 2 para la sintesis
de hidrocarburos. Cuando la relacion es mas baja, se puede ajustar en el
reactor con la reaccidon del gas de agua (water-gas-shift):

CO+H20 — CO2+H2  AH) = —42K]/MOL (2.4)
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Cuando se usan catalizadores con actividad en la reaccion de gas de agua, el
agua producida en la reaccién puede reaccionar con mondxido de carbono para
formar hidrogeno adicional. En este caso, se requiere una relacion minima
H,/CO de 0.7 y el oxigeno del CO se libera como COs,.

2C0 + H2 - CHz2 + CO2 AR = —204 KJ/MOL (2.5)

La reaccidon produce principalmente hidrocarburos alifaticos de cadena lineal
(CxHy). Ademas de estos hidrocarburos de cadena lineal, los hidrocarburos
ramificados, los hidrocarburos insaturados (olefinas) y los alcoholes primarios
también se forman en pequefias cantidades.

El tipo de liquido obtenido se determina por los parametros del proceso
(temperatura, presion, etc.), el tipo de reactor y el catalizador utilizado. Las
condiciones de operacion tipicas para la sintesis de Fischer-Tropsch son
intervalo de temperatura de 200° C-350° C y presiones de 15 bar - 40 bar,
dependiendo del proceso (ODUNSI 2014).

La sintesis de Fischer Tropsch se operd originalmente en reactores de lecho
empacado. Estos reactores tienen varios inconvenientes que pueden ser
superados por un reactor en suspensidon. En estos reactores en suspension, el
gas de sintesis se burbujea a través de una suspensidn de particulas de
catalizador (tipicamente 30 uym -50 pm) en un liquido inerte. El calor de
reaccibn se elimina haciendo circular la suspension a través de
intercambiadores de calor externos o internos. El reactor en suspension puede
funcionar a temperaturas mas altas y con bajas relaciones de H, a CO sin
ningun problema debido a la transferencia de calor eficiente y temperaturas
uniformes. La aplicacion de particulas de catalizador muy pequefias no causa la
aparicién de resistencias a la transferencia de masa y calor entre particulas.

2.5 Productos de la sintesis de FT

El crecimiento de la cadena en el proceso de Fischer-Tropsch es comparable
con un proceso de polimerizacion, lo que resulta en una distribucidén de las
longitudes de cadena de los productos. En general, la gama de productos
incluye los hidrocarburos ligeros metano (CH4), etano (CxHs), propano (CsHsg) y
butano (Cs4H1o); nafta (CsHi2 a Ci2Hz6); combustible de keroseno diésel (Ci3Has
a CxHae); ceras de bajo peso molecular (CosHas @ CszHes); Yy ceras de alto peso
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molecular (CssHes). También se producen alfa-olefinas lineales; esta
distribucién de los productos depende del catalizador y las condiciones de
operaciéon del proceso (temperatura, presién y tiempo de residencia) (Sunggyu
2007).

2.6 Mecanismo de reaccion y cinética de la reaccion

La sintesis Fischer-Tropsch consiste en la reaccidén catalitica entre CO e H
contenidos en un gas de sintesis dentro de un reactor de lecho fijo o en
suspension.

Las condiciones del proceso (temperatura, presion y tiempo de residencia), la
relacién molar H,/CO en el gas de sintesis, el tipo de catalizador, asi como el
tipo de reactor, son elegidos para favorecer productos de determinado interés
(Jacobs et al., 2010), sin embargo, los productos generados deben ser objeto
de un refinado posterior para poder obtener gas natural, gasolina, queroseno,
diésel, alcoholes y otros productos comercialmente valiosos.

La sintesis FT es descrita mediante un conjunto de ecuaciones quimicas como
son:

Parafinas: nCO + (2n+1)H> — CnHzn+2 + nH»0 (2.6)
Olefinas: nCO + 2nH> — CnHz, + nH20 (2.7)
Alcoholes y éteres: nCO + 2nH, — CnH2n+20 + (n-1) H20 (2.8)

Aqui, n es la media del nimero de atomos de carbono en los hidrocarburos
producidos. Todas las reacciones son exotérmicas (AH=-165 kJ/mol CO)
(Gupta 2011).

Para la reaccién anterior se requiere una relacion molar H2/CO en el gas de
sintesis de al menos 2 (relacién estequiométrica). Sin embargo, cuando se
usan catalizadores a base de hierro, con actividad de la reaccion WGS, el agua
producida en la reaccidon puede reaccionar con el CO en exceso para formar H>
adicional:

CO + H,0 — CO2+ H> (2.9)
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En este caso, puede usarse el gas de sintesis con relaciéon H,/CO de hasta 0.7,
ya que tanto la reaccibn WGS como la reaccion de Fischer-Tropsch se
presentan dentro del reactor. En este caso la reaccidon de SFT sigue la siguiente
estequiometria:

2nCO + (n + 1)Hz — CnH2n+2 + nCO- (2.10)

Pueden ocurrir también, dos reacciones que afectan al CO y al metal (M) del
catalizador:

XM + C —» MxC

Estas se presentan a alta temperatura y afectan el rendimiento global puesto
que el CO2 no es util, y hay destruccion del catalizador, que es el elemento
mas costoso del reactor. Por esta razén es de gran importancia controlar la
temperatura en el reactor FT para limitar estas dos reacciones (Scherb 2007).

El mecanismo de reaccion de la SFT corresponde al de reacciones de
polimerizacidn con los siguientes pasos: 1) adsorcion del reactivo, 2) iniciacion
de la cadena, 3) crecimiento de la cadena, 4) terminacién de la cadena, 5)
desorcion del producto, 6) readsorcion y nueva reaccién (Laan 1999). El
conjunto de reacciones elementales propuestas para la formacion de
hidrocarburos lineales se presenta en la Tabla 2.1.

Estas ecuaciones difieren principalmente en la naturaleza del mondémero y de
la adsorcion de reactivos (CO, Hz) y productos (H.0 y CO:) en la superficie del
catalizador, consideradas para su desarrollo. Idealmente, las expresiones
cinéticas del tipo LHHW vy Eley-Rideal deben estar basadas en cada posible
paso determinante de la velocidad, en la mayoria de los casos, y sobre todo
para catalizadores de cobalto, se supone que este paso es la formacién del
mondmero (Laan 1999).
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Tabla 2.1. Propuesta de mecanismo de la sintesis de hidrocarburos a partir de
CO y H, (Laan 1999).

Adsorcion.

1 CO + s [~] Cos

2 COs + s [~] Cs + Os
3 H, + 2s [~] 2Hs

Reacciones en la superficie.
Formacién de agua.

4 Os + Hs - HOs + s

5 HOs + Hs — H,O + 2s
o) Os + Ho > H,0 + s
Iniciacion de la cadena.

6 Cs + Hs [»] CHs + s

7 CHs + Hs [~] CHas + s
8 CHzs + Hs [»] CH3s + s
o) COs + H, [=] CHOHs

CHOHs + H> CH,s + H>0
Formacion de metano.

9 CHszs + Hs —» CH4 + s

Cadena de crecimiento.

10 CnH2n+158 + CH2s — Chy1Honszs + s
Hidrogenacion de parafinas.

11 CnHan+1s + Hs — ChHant2 + 25
B-deshidrogenacion de olefinas.

12 CnHan+1s CnH2n + Hs

2.7 Cinéticas del tipo LHHW

Este método supone que existe un paso controlante, y el resto de los pasos
son reversibles y se encuentran en cuasi-equilibrio. Las cinéticas LHHW tienen
la funcionalidad general dada en la ecuacién:

= (Fuerza motriz neta)(Constante de velocidad) (2.12)

(Término de adsorcién)™
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Aqui, n es el numero de sitios activos que participan en el paso controlante. Si
la reaccién es reversible, el término de la fuerza motriz neta debe poder
escribirse en funcidon Unicamente de propiedades “medibles”, esto es, de las
presiones parciales de los componentes que intervienen en la reaccion global y
de la constante de equilibrio total.

2.8 Modelo cinético del estado estacionario de especies intermedias

Este método supone que la velocidad neta de produccion de las especies
intermedias es cero considerando las velocidades de las etapas elementales, se
puede escribir una expresion de velocidad para cada especie intermedia y
después se igualan a cero.

Asi se obtiene un sistema de ecuaciones simultaneas que al resolverlo permite
poner a las concentraciones o fracciones adsorbidas de especies intermedias
como funciones de las concentraciones de los componentes en fase gaseosa,
que son los que intervienen en la reaccion global. A diferencia de los
mecanismos LHHW, la aplicacion de este método no requiere que los pasos
elementales no-controlantes sean reversibles.

2.9 Cinética de evento simple

Este método va mas allda que los métodos mencionados anteriormente,
describiendo explicitamente las velocidades de reaccién de todas las etapas
elementales que son consideradas en el mecanismo de reaccién, y sin suponer
uno o varios pasos determinantes [G. Lozano-Blanco et al. 2008]

La clasificacidon adecuada de etapas elementales dentro de familias de reaccién
asegura la independencia de los parametros cinéticos proporcionados al
simulador del reactor. Esto genera que este tipo de cinética sea capaz de cubrir
un amplio intervalo de condiciones de operacién tal como el mecanismo esta
siendo considerado.

La cinética del
desarrollada y aplicada principalmente en etapas de reaccién catalizadas en
medio acido, tales como isomerizacién, desintegracién, y alquilacion de

evento simple”, basada sobre etapas elementales, ha sido

hidrocarburos. Pero desde entonces se ha extendido a muchos otros procesos,
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entre ellos la sintesis Fischer-Tropsch (Lozano-Blanco 2008) (Diaz-Trujillo,
2016), donde el catalizador es un agente metalico.

Las velocidades de reaccion son expresadas en forma similar al enfoque LHHW,
en cada una de las etapas elementales. Los coeficientes de velocidad del
evento simple (k') pueden ser expresados en términos de la constante de
equilibrio K#, de acuerdo con la teoria de estados de transicion.

Los efectos de la entropia en la constante de equilibrio K# pueden ser
factorizados dentro de una contribucidn cinética intrinseca, y una contribucion
de simetria global. La contribucion de simetria global contiene tanto los
numeros de simetria de reactivos y estados de transicion, como los factores de
isomerizacion oOptica de los mismos. El coeficiente de velocidad de una etapa
elemental se puede reducir definiendo al nUmero de eventos simples ne por:

k' =n,k (2.13)
aAn4*
v = (2.14)

ndog?

Aqui, el simbolo o representa el numero de simetria, n el nUmero de isémeros
opticos, llamado nimero global de simetria.

El coeficiente de velocidad de reaccion de una etapa elemental es un multiplo
del coeficiente de velocidad del “evento simple”. Estos coeficientes son
invariantes de la estructura quimica (Vinckier y Froment, 1991), siempre que
se haya seleccionado el estado de transicidon correcto.

Los efectos de la estructura y el nimero de atomos de carbono sobre el cambio
de entalpia de reaccion, AHr, puede ser calculado de la relacién de la energia

de activacion de una etapa elemental, y de su relacién con la entalpia de las
reacciones directa y reversa, mediante os parametros de Evans-Polanyi, E, y y,
toman valores Unicos para una etapa elemental dada, o “evento simple”.

Ea = E, — x- (AH,) (2.15)

Ea = E, — (1—y)- (AH,) (2.16)
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Esta energia de activacién es la que participa en la expresidon de Arrhenius,
para considerar la dependencia con la temperatura del coeficiente de
velocidad.

k=k3-exp(—%) (2.17)

Aqui k§ es el factor de frecuencia modificado, dado que los efectos sobre la
entropia, AS,, han sido factorizados dentro del nimero de “eventos simples”,
n.; asi que solo hay 1 parametro por tipo de evento simple, crecimiento de
parafinas y crecimiento de 1 olefinas, en lugar de 4 factores de frecuencia y 4
energias de activacion (Diaz 2016).

2.10 Selectividad y condiciones de operacion

Los productos de la reaccidon Fischer-Tropsch son hidrocarburos de diferente
longitud, ademas de agua. La SFT presenta alta selectividad hacia el liquido,
qgue es necesaria para obtener la maxima cantidad de cadenas largas (> CJ) de
hidrocarburos (Tijmensen 2000).

La selectividad y el rendimiento en la SFT se han estudiado suponiéndolas
como la distribucion estadistica de Anderson-Schulz-Flory (ASF): Log Cn = Log
an-1 (1- a), donde a es la probabilidad de crecimiento de la cadena y n la
longitud de la cadena. Esta distribucién describe el intervalo total de productos
por un solo parametro, a, la probabilidad de la adicidn de un intermediario
carbono (mondmero) a la cadena (Crocker 2010).

En la practica, los productos difieren de lo descrito tedricamente en Ia
distribucion ASF. Esto se debe principalmente a la hidrogendlisis y la
reinsercién de olefinas en un sitio de crecimiento. Estas reacciones provocan
aumento en el rendimiento a CHs y disminucidn en la selectividad hacia
cadenas largas.

La Tabla 2.2 muestra la influencia general de diferentes parametros en la

selectividad en la SFT. La influencia que presenta la conversidon del gas de
sintesis en la selectividad a productos estd fuertemente relacionada con las
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condiciones de operacion. Se debe tener presente que las condiciones del
proceso (el efecto de la temperatura, la presion parcial del H, y el CO, la
relacién H./CO, el tipo de reactor, la composicién, etc.), asi como el tipo de
catalizador a utilizar (el tipo de metal, el soporte, la preparacién, etc.) influyen

en la selectividad a productos.

Tabla 2.2 Control de la selectividad en la sintesis de Fischer-Tropsch por las

condiciones del proceso y catalizadores modificados (Laan 1999).

Longitud Ramificacién Selectividad Selectividad Depésito Selectividad
Parametro de hacia hacia P A hacia
de cadena " de Carbén
cadena olefina alcohol Metano
Temperatura ! 1 * ! 1 1
Presion 1 ! * 1 * !
H2/co l 1 ! ! ! 1
Conversiéon * * ! ! 1 1
Velocidad * * *
espacial T i !

Incremento: 1t
Disminucion: |
Relacion Compleja: *

Temperatura. La temperatura, que puede estar entre 180° C-250° C (FT de
baja temperatura, LTFT) o de 300° C-350° C (FT de alta temperatura, HTFT),
tiene una importante influencia sobre la probabilidad de crecimiento de la
cadena.

El resultado que se presenta tras el incremento de la temperatura es un
cambio hacia productos con un menor numero de carbono en catalizadores de
hierro, rutenio, y cobalto. La sintesis LTFT favorece los productos de diésel
(C10-C20); sin embargo, también favorece la formacién de productos mas
pesados (ceras) que deben ser objeto de transformacion.

Asi mismo la sintesis HTFT favorece mas a las gasolinas y poco a las ceras,
pero una cantidad considerable de producto ligero debe ser tratado. Sin
embargo, debe tenerse en cuenta que el tratamiento ultimo requiere de
procesos con uso intensivo de energia.

Las presiones parciales de H, y CO. La presion de reaccion es también
importante, el proceso Fischer-Tropsch es operado en un intervalo de presién
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total de 20 a 40 bar, altas presiones favorecen la selectividad hacia la
produccion de productos mas pesados.

Las condiciones de operacion del reactor de SFT es muy importante cuando
se requiere gran selectividad. La mayoria de los estudios muestran que la
selectividad de los productos cambia a productos mas pesados y oxigenados
con el incremento de la presidn total. Pero si se incrementa la relacion H,/CO
en el reactor, esto resulta en hidrocarburos ligeros y con contenido menor de
olefinas.

La cantidad de inertes en el gas de sintesis tiene influencia negativa sobre la
selectividad, debido a que las presiones parciales de H, y CO se reducen, todos
los componentes principales de la biomasa derivados en gas de sintesis con
excepcién del H, y el CO (por ejemplo, CHs, N2 y CO2) pueden considerarse
como inertes para la SFT (Tijmensen 2000).

Relacion molar CO/H,. La SFT usa H, y CO en una relacién que depende de
la selectividad, cuando alfa = 0 entonces H,/CO= 3, cuando alfa =1 H,/CO= 2.
Para la selectividad encontrada en la practica la relacién H,/CO es cercana a
2.1.

En la mayoria de los casos la gasificacién de biomasa resulta en una relacion
H,/CO mas baja en el gas de alimentacién. La selectividad incrementa con el
decremento de la relacién H,/CO, porque menos H, esta disponible para
terminar el crecimiento de la cadena. Al usar una reaccién water-gas-shift (u
otro proceso de reformado), se pueden hacer ajustes a la relacion H,/CO
(Tijmensen 2000).

Selectividad de Anderson-Schulz-Flory. La probabilidad de crecimiento a
es independiente de n y mn es la fraccién mol de un hidrocarburo con longitud
de cadena n. a esta definida por:

Ry (2.18)

a =
R, +R;
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Aqui Rp y Rt son la velocidad de propagacién y terminacién, respectivamente. a
determina la distribucién total del nimero de carbono de los productos FT. El
valor de a depende de las condiciones de reaccién y el tipo de catalizador.

La ecuacidn Anderson-Schulz-Flory no distingue entre diferentes tipos de
productos, en la practica, se forma una mezcla multicomponente de productos,
principalmente contiene parafinas y olefinas. Dependiendo de las condiciones
de proceso y del catalizador, también se pueden formar productos oxigenados
(por ejemplo, alcoholes, aldehidos), hidrocarburos ramificados, y B-olefinas
(Hernandez 2013).

2.11 Catalizadores

La selectividad de las reacciones SFT depende en gran medida del catalizador a
usar; los componentes esenciales del catalizador son el promotor y el soporte.

El promotor es un activador de la reaccion que puede ser en una ruta de
oxidacion (por ejemplo, potasio (K), o de reduccién (platino (Pt), rubidio (Rb)),
todo depende del elemento a utilizar. El soporte es un producto inactivo con
una superficie grande que sirve de soporte a los componentes activos (Scherb
2007).

Solo los cuatro metales del grupo VIII: Fe, Co, Ni y Ru tienen suficiente
actividad de hidrogenacién de monéxido de carbono para garantizar su uso en
la sintesis FT. De estos cuatro metales el mas activo resulta ser el rutenio
(Ru), por lo que presenta una selectividad bastante alta para producir
hidrocarburos de alto peso molecular a bajas temperaturas, sin embargo, es el
mas costoso y tiene poca disponibilidad, por lo cual no tiene aplicaciéon a gran
escala.

El niquel (Ni) es menos activo y ademas presenta dos inconvenientes: resulta
ser un catalizador con un gran poder de hidrogenacién lo cual hace que
produzca mucho mas metano a comparacion de los catalizadores de Co y Fe;
el segundo inconveniente es que también forma carbonilos volatiles lo que
causa una perdida continua del metal por efecto de la temperatura y presidon
con la cual se lleva a cabo el proceso Fischer- Tropsch (Nassoy, 2009;
Acevedo, 2009).
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Por estas razones es que estos dos catalizadores no son tan utilizados para la
sintesis de FT, siendo asi el hierro (Fe) y el cobalto (Co) los principales
catalizadores. De manera general, los 6xidos de metales de transicion son
buenos catalizadores de las reacciones de hidrogenacion de CO.

Los catalizadores basados en cobalto son utilizados cuando se requiere alta
productividad, larga vida util del catalizador, selectividad hacia los
hidrocarburos lineales y baja actividad para la reaccion WGS (Water Gas Shift).
Las variables en la preparacién del catalizador incluyen el tipo de precursor de
cobalto y el nivel de carga, la estructura del soporte y la composicién, la
cantidad de promotores, y el procedimiento de pretratamiento (Gupta 2011).

Se pueden introducir sitios acidos en el catalizador, los cuales pueden inducir
la formacién de parafinas ramificadas directamente durante la sintesis FT. Sin
embargo, el agua puede inhibir estas reacciones secundarias de isomerizacion
sobre los sitios acidos, y también oxidar los sitios del cobalto, haciéndolos
inactivos por rotaciones adicionales (reacciones).

Comercialmente se ha trabajado en dos distintas formas el proceso Fischer
Tropsch, a bajas y altas temperaturas, utilizando catalizadores de Fe y Co para
bajas temperaturas, y solo el Fe para altas temperaturas.

Tabla 2.3 Comparacion general de los catalizadores de Cobalto y Hierro (Crocker

2010).
Probabilidad de crecimiento de Co En treFSa'o
la cadena. Intermedio. alto 10y
Actividad. Alto. Alto.
Selectividad de olefinas. Bajo. Alto.
Relacion de alimentacion H./CO. 1.0a 2+ 0.5a2+
WGS, actividad y selectividad de . Entre intermedio
Muy bajo.
CO:.. y alto.
Selectividad de Metano. Intermedio. Entre baJ.O Y
muy bajo.
Temperatura. Solo bajo. Entre bajo y alto
Sensibilidad a la temperatura,
, . .. Leve. Leve.
energia de activacion.
Sensibilidad a la temperatura, Muy Muy leve
distribucion de productos. sensitivo. Y '
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Sensibi/id,ad a la presion, Mucho Leve
distribucion de productos. ' )
Tolerancia al azufre. Muy poco. Intermedio.
Estabilidad, tiempo de vida. Largo. Largo.
. Entre barato
Precio. Costoso.
y costoso.
Separacion de la cera. Facil. Muy Dificil.
Solidez. Excelente. Muy Deficiente.

La SFT realizada a baja temperatura a base de un catalizador de hierro, se
realiza tipicamente en el intervalo de temperaturas de 220° C a 250° C y el
espectro de productos incluye cantidades sustanciales de moléculas de cadena
larga, dando lugar a un sistema en el interior del reactor de tres fases (gas,
liguido y sdlido); otra forma de llevar a cabo la sintesis FT a baja temperatura
es con un catalizador a base de cobalto, el cual opera a 220° C. La mayoria de
los catalizadores actuales disefiados para obtener una elevada selectividad de
ceras en la sintesis Fischer-Tropsch utilizan cobalto.

2.12 Reactores para la sintesis de Fischer Tropsch

La seleccién del reactor para la sintesis Fischer-Tropsch es un punto muy
importante, el cual no se debe de tomar a la ligera, como se menciond
anteriormente las reacciones que intervienen en la sintesis FT son exotérmicas,
debido a esto los reactores deben regular y eliminar la cantidad de calor que se
genera, porque si no, las altas temperaturas pueden producir zonas de
calentamiento que provocan depdsitos de carbdn sobre la superficie de los
catalizadores utilizados, con lo cual estos se desactivan y la sintesis pierde
rendimiento y a la vez rapidez de reaccién (Nassoy 2009).

Existen distintos reactores para los procesos quimicos, los cuales van desde el
por lotes (batch), hasta los de flujo continuo como los de tanque agitado
(CSTR) o flujo pistén (PFR). Cada tipo de reactor cuenta con caracteristicas
Unicas que los hacen apropiados para un cierto tipo de proceso.

En la actualidad, los reactorestubulares son los mas utilizados. Estos reactores
pueden ser mono-tubulares o multi-tubulares. El mayor problema que se
presenta al utilizar este tipo de reactores es el retiro del calor generado por las
reacciones, este problema se ve reflejado en bajas productividades por
volumen de reactor.
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3.1 Desarrollo del modelo

En esta seccién se presentan todas las reacciones involucradas en la sintesis
de Fisher-Tropsch. Para analizar el efecto de la temperatura sobre la cinética
de la reaccién y el diseino del reactor, se formula una ecuacidon de balance de
energia. La cinética y las velocidades de reaccion se basan en el mecanismo
propuesto [L. A. Diaz-Trujillo et al. 2018]. La descripcién detallada sobre todas
las consideraciones utilizadas para el modelado se muestra a continuacion.

3.2Velocidad de reaccion

De acuerdo con trabajos anteriores, se demostré que el catalizador de cobalto
prefiere la ruta de insercion de CO como mecanismo de reaccion. Este
mecanismo de reaccidén consta de tres partes: activacion, formacién de
especies intermedias y formacién de producto como se muestra en la Tabla
3.1.

Las velocidades de reaccion dependen de la ecuacion de Arrhenius y los
parametros de equilibrio con la ecuacion de Vant Hoff (Tabla 3.1) donde el
concepto de evento simple se introduce dentro de los factores de frecuencia.
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Tabla 3.1 Pasos del mecanismo de SFT sobre catalizadores a base de Co
(Diaz-Trujillo et al., 2018).

. arametro Factor de Energia, Ex
Step Reacciones elementales pcinético frecuencia, ko AH(I-?J/moI)y
Activacion
1 CO + * 2z CO* K1 1.98 x 10 -48.9
(MPa)
2 Hz + 2* 2 2H* K2 4,92 x 10 -9.4
(Mpa!)
Especies intermediarias
305 CO*+Chn-1H2n-1* — Cn-1H2n- Ks 1.24 x 10° 92.8
1CO* + *  n23
(mole/(gcat-h))
4 Cn-1H2n-1CO* + H* 2 Cn- Ka 1.08 x 10° 16.2
1H2n-1CHO* + * n>3
(mole/(gcat-h))
5 Cn-1H2n-1CHO* + 2H* 2 Ks 2.94 x10! 11.9
CnH2n+1* + OH* + * n>3
(mole/(gcat-h))
Formacion de agua
6 OH* + H* 2 H20 + 2* Ke 4,77 x 10° 14.5
(Mpa)
n-parafinas
CHs* + H* — CH4 + 2% k7m 2.21 x 108 65.4
505 CoHs* + H* — CoHe + 2% ke 1.36 x 108 76.4
CnHan+1* ;-*H*n:3CnH2n+2 + I 1.36 x 108 75.5
(mole/(gcat-h))
1-olefinas
- CoHs* + * —>*C2H4 + H* + Kee 1.38 x 108 93.1
CnH2n+1>'<-:‘>;k —I;EEHZn + H* *Kg 1.23 x 10° 90.1
* = Sitio activo (mole/(gcat-h))
DS = Paso controlante

La formacién de productos solo consistird en n-parafinas, 1-olefinas y agua
porque el uso de catalizadores a base de cobalto evita a otros compuestos
como alcoholes, compuestos ramificados, aldehidos, etc. Las n-parafinas se
forman a partir de una eliminacion reductora (paso 7) mientras que las 1-
olefinas se producen mediante una eliminacion de hidruro B seguida de
desorcion (paso 8).

El nimero de eventos simples n,; es la relacién entre el nUmero de simetria

global de reactivo g, y los estados de transicion g, .. Los calculos de nimeros

de simetria global se determinan cuando un rotor terminal tiene mas de una
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conformacion indistinguible en el eje colineal del enlace simple con respecto al
resto de la molécula [E. S. Domalski et al. 1988].

E,.
k; = kyiexp (— Rf’;) ; Ecuacion de Arrhenius (3.1)

din(Keq—i) (_ AH?

T RT2> ; Ecuacion de Van't Hof f

(3.2)

ki=ne; k, Evento simple (3.3)

La Tabla 3.2 resume las tasas de cinética desarrolladas por la cinética de
LHHW, donde se supone que uno o0 mas pasos son determinantes y otros pasos
se consideran reversibles y estan en cuasi-equilibrio. Las tasas de reaccion se
dan en funcién de las fracciones de sitio libre 6, y las fracciones ocupadas por
especies intermedias §;. Cuando se desarrolla el modelo, aparece el parametro
an, que es el pardmetro de distribucion de Anderson-Schulz-Flory que se
introdujo para el estudio de las reacciones de polimerizacién [E. W. Kuipers et
al. 1995]. El pardmetro ASF es util para describir el comportamiento cinético
de la sintesis de Fischer-Tropsch.

Cabe sefialar que el concepto de evento simple también aparece dentro de la
distribucion de ASF. Finalmente, la formacidon de n-parafinas, para 1 y 2
carbonos, debe modelarse con una cinética diferente a la del resto de n-
parafinas. De la misma forma ocurre con la 1-olefina de 2 carbonos. Las tasas
netas de reaccidn de los reactivos se muestran en la Tabla 2, que dependen de
las tasas de produccion de cada especie formada como n-parafina y 1-olefina.
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Tabla 3.2 Resumen de las tasas de reaccion netas basadas en estequiometria, cinética
de LHHW y concepto de evento simple [L. A. Diaz-Trujillo et al. 2018].

Leyes de velocidad

nCo + 2n+ 1)H, -» C,H,,,, + nH,0 n-parafinas

nCo + 2nH, - C,H,, + nH,0 1-olefinas
n n
Reo = Z N(ReyHyney T Repton) Ry, = Z[(Zn + DReyryne, + ZnRCnHZn]
1 1
Ru,0 = —Rco
Velocidad de productos
n-Parafinas 1-olefinas
Rey, = k7MK2PH2a19L2 """""""""
_ 2
Re,ng = k7pKo Py, 01020, Re,n, = kag ’KZPHZ a,a,0,°
n n
RCnH2n+2 = neanszHzalaz 1_[ ai GLZ n 2 3 RCnHZTl = neon’-k‘; /K2PH2 alaz 1_[ ai 9L2 n 2 3
i=3 i=3
o,
1
B 1 Pyo 1 Pyo 1 Py,0
1+ K, P+ ./K,Py + —==+ | /K,Py, + Z Z a; +aa, +aga, YL [1s
14 co 240 H, \/721% \/P_Hz 21 H, K2K5K6 sz K21'5K4K5K6 PH21,5 ( 1 1“2 1 221_3 H1_3 l.)

Distribucion Anderson-Shultz-Flory

n=1 n=2 n=3

k3K1Pco a k3K1Pco a k3K1Pco
2 = T~
k3K1Pco+k7m/K2PH, k3K1Pco+k7g/K2PH, +ksE ™ ksKiPco+nep k7. /K2PH, +kgNeon ks
n

(451

3.3 Diseno del reactor

El modelo cinético se incluyd en los balances de masa y el balance de energia
para las reacciones SFT, para un reactor tubular unidimensional pseudo-
homogéneo (flujo de tapdn ideal). La ecuacion de continuidad de un producto
de referencia i sobre un elemento Z de longitud de reactor infinitesimal, se
puede escribir como:

dF,
d_zl =ArpgR; i=12..(2n+2) (3.4)
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Aqui las condiciones iniciales son:
F;(0) =0 cuando, z=10 (3.5)
(2n + 2) ecuaciones de continuidad, una para cada producto con longitud de

cadena entre 1 y n, se integran numéricamente para cada condicién simulada,
considerando:

F;
P, = POF—T (3.6)

2n+2

Aqui: i = CO,H,,H,0,n — parafinas y 1 — olefinas; Fr = Z Fi. (3.7)
i=1

3.4Balance de energia

El balance de energia estad representado por la Ecuacion (3.8), considerando el
numero de reacciones calculadas en el balance de masa, la capacidad calorifica
promedio (C,) ecuacién (que involucra a todas las especies generadas por las
reacciones de Fischer-Tropsch, y el calor de cada reaccion (AH;).

dT  ArpgU(Tc—T) — Y% AH; R,

= 3.8
dz FrCp (3:8)
- 2n+2 |
=1 T
Las condiciones iniciales son:
T(0) =T, cuando z =0 (3.10)

Se utilizaron parametros termodindmicos para calcular el cambio de entalpia
del conjunto de reacciones involucradas en el FTS, el cambio de entalpia se
define como:
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T
AH, = AH, +f ACp(T) dT (3.11)
Tref

Aqui, AH, es el cambio de entalpia en kJ mol!, AH, es el cambio de entalpia en
condiciones estandar en kl mol?! y ACp es la capacidad calorifica de la mezcla
en kJ mol K evaluado en un intervalo especifico de temperatura, T en K. La
capacidad calorifica de la mezcla se establece como:

f ACP(T) dT = Z [vl fT  acp) dT] (3.12)

Aqui, ACp es la capacidad calorifica de la mezcla total en kJ molK?, v; es el
coeficiente estequiométrico y T es el intervalo de temperatura evaluado en K.
Con base en fdormulas mecanicas estadisticas, ecuaciones autoconsistentes
para calcular los Cp, se utilizaron la capacidad calorifica del gas ideal y la
entalpia desarrolladas respectivamente por Aly et al. (1981). La ecuacién para
la capacidad calorifica se define como:

. /) | F/m 1
Cp=B+C smh(D/T) coth(F/T) (3.13)

Esta ecuacidon contiene solo cinco constantes. Y la integracion directa de la
ecuacién da la entalpia.

D D D F
H* =BT + CT (?) COth(?)—ET <?)tanh (T)-I_A (3.14)

Aqui aparece la constante A debido a la integracion. Para las ecuaciones Cp* y
H*, el parametro A esta en cal mol?!; B esta en cal mol! K!; C esta en cal mol!
K1; D esta en K; E estd en cal mol! K! y F estd en K. Sustituyendo la ecuacion
en la ecuacién (10) en (8) se obtiene:

fAcp(T) dT = Zvi [H — Hires] (3.15)

i=1
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3.5 Simulacion del proceso

La simulacion se llevd a cabo en un reactor tubular de lecho empacado (PBR),
cubierto por un intercambiador de calor doble, que consiste en reactor tubular
colocado concéntricamente dentro de otra tuberia de mayor didmetro
(intercambiador) con los accesorios adecuados para dirigir el flujo en paralelo
de una seccion a la siguiente.

Talimentaciﬁn

Fvap, inicial
—p = )

Tvap, inicial

Mezclador

Falimentaci:‘n

e LI!l_I:hl:!dq:

Fvap, fimal

vap, final

Tp:roductos 1 Fpl’DdHCtE

Figura 3.1 Simulacién del proceso para la SFT.

La corriente reactiva es alimentada desde un mezclador, que dosifica los gases
provenientes del proceso de gasificacion. El flujo alimentado entra al reactor a
493.15 K, la temperatura del vapor sobrecalentado inicial es de 503.15 K,
conforme la temperatura en el reactor aumenta, inicia la reacciéon de SFT.

Aqui los flujos estan dados en mol/h, de acuerdo con el nimero de carbonos
simulados tendran (2n+2) ecuaciones diferenciales. La simulacién se lleva a
cabo de manera no-isotérmica y suponiendo que la presidn se mantiene
constante a lo largo del reactor.
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Entalpias de reaccién, energias de activacion y capacidades calorificas fueron
utilizados en la simulacion para completar los calculos de velocidades de
reaccién y balances de energia respectivamente.

El simulador comienza por resolver el sistema de ecuaciones diferenciales y
algebraicas haciendo uso de MATLAB, resuelve ecuaciones diferenciales
ordinarias (EDO), utilizando el método de Ruge-Kutta de 4° orden.

Para el balance de energia, fue necesario la integracidon del polinomio (3.13)
para calcular la capacidad calorifica de la mezcla, y el cambio de la entalpia de

reaccion en funcion de la temperatura (3.15).

Finalmente, las temperaturas de la mezcla reaccionante y la de la corriente de
vapor sobrecalentado son obtenidas.
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4.1 Condiciones de operacion

Se desarrolld el modelo cinético; asi como los balances de masa y energia para
las reacciones FT, los datos de operacién se obtuvieron de la literatura (G.
Chabot y col., 2015). Se tomaron distintas relaciones molares (H>/CO), desde
1 hasta 3 (G. Chabot y col., 2015; G. Jiménez-Garcia y R. Maya-Yescas, 2015)
en incrementos 0.5, considerando como reactivo limitante al H,. Se simuld en
Matlab® el reactor de lecho empacado (PBR) usando el modelo dado por las
ecuaciones (4-11) y los parametros reportados en la Tabla 4.1.

Tabla 4. 1 Parametros y valores para las condiciones de entrada de un PBR

para la SFT.
Parametro Valor
Po 2 Mpa
To 298.15 K
Ou,;co | 1.0, 1.5, 2.0, 2.5y
3.0
Tvap 503.15 K

Se obtuvieron perfiles de temperatura en el reactor y la temperatura de vapor
de calentamiento (seccién 4.2) del intercambiador, las conversiones de los
reactivos (seccidon 4.3), los flujos molares de productos (seccion 4.4), la
composicién molar de H2 y H.0 (seccion 4.5) y el rendimiento global para cada
producto (seccién 4.6).

4.2 Perfil de temperatura

En la Figura 4.1 se muestran los perfiles de temperatura en el reactor para las
diferentes relaciones molares de alimentacion H,/CO. Los perfiles comienzan a
la temperatura de entrada del reactor (293.15 K), luego incrementan
rapidamente por el calentamiento del vapor y después siguen aumentando
lentamente por el calor de la reaccion. El perfil para la relacién molar H,/CO =
1 presenta un cambio de temperatura abrupto hasta 652 K, que luego
disminuye rapidamente hasta 597 K, subiendo lentamente después a lo largo
del reactor. Para la simulacion de las relaciones molares H,/CO de 1.5, 2, 2.5y
3, se observa un rapido incremento donde para H,/CO = 1.5 se alcanza una
temperatura de 531 K y para Hy/CO = 3 452 K; en todos los casos la
temperatura incrementa lentamente a lo largo del reactor. En la Figura 4.1, se
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puede notar que, conforme aumenta relacién molar H,/CO, la temperatura de
la corriente de salida del reactor es menor.
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0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0

Eje axial, z/L

Figura 4.1 Perfil de temperatura en el reactor de SFT con distintas relaciones

de alimentacion.

Los perfiles de temperatura del vapor sobrecalentado (Figura 4.2) en el
intercambiador de calor para las diferentes relaciones molares H,/CO,
comienzan a la temperatura de entrada del intercambiador que es de 503.15
K, después se observa que la temperatura disminuye debido a la cesidon de
calor hacia el reactor con el fin de que inicien las reacciones FT, enseguida
debido al calor generado por las reacciones se observa un incremento de

temperatura en la corriente de calor.
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Figura 4.2 Perfil de temperatura en la corriente de vapor sobrecalentado a
distintas relaciones de alimentacion.

Avanzando la reaccidn, las temperaturas del reactor y del vapor se igualan;
ese equilibrio térmico provoca que el vapor sobrecalentado cambie su funcién
de calentar a enfriar la corriente de salida de productos.

4.3 Analisis de conversiones

En la Figura 4.3 se muestran los perfiles de conversién de reactivos; se
observa que la conversidn de H; y CO para las relaciones molares H,/CO de 1y
1.5 es significativamente mayor que el resto de las relaciones H,/CO, por lo
gue se esperaria que para estas dos relaciones molares el rendimiento de
productos sea mayor.
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Figura 4.3 Conversion del A) H> y B) CO a diferentes relaciones de
alimentacion.

4.4 Perfiles de flujos molares
En la Figura 4.4 se muestran los perfiles de flujo de n-Parafinas en cohortes de
Ci-C4, Cs5-Cg y Co-Ciz, la tendencia de todos los flujos de los cohortes es
creciente conforme aumenta la longitud del reactor. Al inicio de la reaccion el
rendimiento a productos es lento ya que la corriente reactiva esta fria, al
incrementar la temperatura debido al intercambiador de calor el rendimiento
incrementa rapidamente (Figura 4.4) donde la reaccidén avanza lentamente a lo

lar
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Figura 4. 4 Flujo molar de n-Parafinas. A) H,/CO=1.0, B) H,/CO =1.5, C)
H>/CO=2.0, D) H;/CO=2.5, E) H;/CO =3.0

Es de resaltarse que las relaciones (H./CO) pequefas presentan rendimientos
mas grandes de productos de los tres cortes mas ligeros; y que la formacién
de hidrocarburos de cadena larga (Co-Ci2) se favorece por relaciones (Hz/CO)
mayores. Este incremento en la formacion de hidrocarburos de cadena larga no
afecta a la produccidn de hidrocarburos de cadena mediana (Cs-Cg), sin
embargo, si compite con la produccidon de hidrocarburos de cadena corta (C:-
Ca).

La Figura 4.5 muestra los perfiles de flujo de 1-Olefinas en los cohortes (C;-
Cs), (Cs-Cg) y (Co-Ci2). La tendencia de todos los cohortes es creciente
conforme aumenta la longitud del reactor debido al aumento de temperatura.
Notese que la distribucidon de productos de las 1-Olefinas (Figura 4.5) no tiene
el mismo comportamiento que las n-Parafinas (Figura 4.4), en el caso de las
olefinas la competencia entre la formacion de los 3 cohortes de hidrocarburos
no es modificada significativamente por la relacién de H,/CO.
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Figura 4.5 Flujo molar de 1-Olefinas. A) H,/CO=1.0, B) H,/CO=1.5, C)
H>,/CO=2.0, D) H,/CO=2.5, E) H,/CO=3.0

4.5 Analisis de rendimientos

En la Figura 4.6 se muestra el rendimiento del metano, etano y etileno, el cual
en todos los casos es muy bajo. Sin embargo, el rendimiento de estos
productos de cadena corta es beneficiado por las relaciones molares pequefas.
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Figura 4.6 Rendimiento de Metano, Etano y Etileno

En la Figura 4.7 se muestra el rendimiento de Propano, Butano, Pentano,
Propileno, Buteno y Penteno; el rendimiento de estos productos en todos los
casos es muy bajo. Sin embargo, el rendimiento de estos productos de cadena
media se ve favorecido por las relaciones molares pequefias.
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Figura 4.7 Rendimiento de Propano, Butano, Pentano, Propileno, Buteno y
Penteno.

En la Figura 4.8 se muestra el rendimiento de Hexano, Heptano, Octano,
Nonano, Decano, Undecano, Dodecano, Hexeno, Hepteno, Octeno, Noneno,
Deceno, Undeceno y Dodeceno. El rendimiento de estos productos al igual que
en los casos anteriores es bajo, donde el rendimiento de productos de cadena
mediana y larga se ve favorecido por las relaciones molares H,/CO pequefias.
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Figura 4.8 Rendimiento de Hexano, Heptano, Octano, Nonano, Decano,
Undecano, Dodecano, Hexeno, Hepteno, Octeno, Noneno, Deceno, Undeceno y
Dodeceno.

4.6 Fracciones molares

En la Figura 4.9 se muestra el perfil de la fraccion molar de H.. En todos los
casos el perfil de la concentracidon disminuye conforme al longitud del reactor
aumenta, al inicio la concentracién del H. disminuye lentamente por que la
corriente de reactivos estd a una temperatura baja, luego la corriente se
calienta debido al vapor y la velocidad reaccibn aumenta agotando
rapidamente el H, y provocando la posterior ralentizacién de la reaccion.
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Figura 4.9 Fraccion molar de H..

Cabe resaltar que si la relacién molar H,/CO es mayor entonces la cantidad de
H, que entra al reactor es menor, asi que los perfiles de concentracién de H
para relaciones mayores H,/CO se superponen a los perfiles que corresponden
a relaciones menores.

En la Figura 4.10 se muestra el perfil de fraccién molar del H,O producida. En
todos los casos el perfil de concentracién del H.O incrementa, conforme la
longitud del reactor aumenta, al inicio la concentracién de H,O incrementa
lentamente por que la corriente de reactivos estd a una temperatura baja,
luego la corriente reactiva se calienta debido al vapor, la reaccidon avanza y da
paso a la formacién de H,O. En todos los casos la cantidad de agua que se
forma es muy grande, ya que la cinética usada para la simulacidon solo
considera la formacién de moléculas de H,O para separar los atomos de
Oxigeno y de Carbono (Tabla 3.2).
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Figura 4.10 Fracciéon molar de H:O.

Cabe seiialar que, si la relacién H,/CO es mayor, entonces la fraccién molar del
H,O serd menor ya que hay mucho CO en exceso, asi que los perfiles de
concentracién de H,O para relaciones menores H,/CO se superponen a los
perfiles que corresponden a relaciones mayores.
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Conclusiones y Recomendaciones

5.1 Conclusiones

El modelo para la Sintesis de Fischer-Tropsch sobre catalizadores de Cobalto a
partir de gas de sintesis parte de un andlisis cinético, donde se introdujo el
concepto de evento simple. La simulaciéon desarrollada considera un analisis
termodindmico que toma en cuenta mecdnica estadistica (Ec. 3.14) para
evaluar el cambio de entalpia (AH?) de las reacciones involucradas en la SFT y
realizar asi un balance de energia mas preciso.

Por lo anterior, y de acuerdo con los casos descritos en la seccidon 4.1 y las
condiciones de operacidén establecidas (Tabla 4.1), es en el caso I donde se
obtiene la mejor selectividad a productos.

El comportamiento de la temperatura, tanto del reactor como de la corriente
de vapor sobrecalentado en el caso I, es determinante para que la distribucion
de productos sea la deseada. La principal ventaja de esta simulacion es que la
temperatura inicial de la corriente reactiva (293.15 K) es significativamente
baja, por lo que conllevaria a menores costos de operacion.

Aunque el proceso es altamente exotérmico, las temperaturas de salida del
reactor, obtenidas en los diferentes casos, se encuentran en el intervalo de
521 K a 647 K, lo que demuestra que se puede obtener buena selectividad sin
llegar a altas temperaturas, en las cuales no se podria garantizar la
distribucién de hidrocarburos deseada y aumentaria la probabilidad de
formacion de ceras que, para términos econdmicos, no serian viables puesto
gue se tienen que remover.

Dentro de los casos simulados, conforme se va variando la relaciéon de
alimentacién (CO/H.), la conversion de H, y CO va decayendo, teniendo el H,y
CO su mayor conversion cuando la relacién molar es cercana a 1.

La SFT suele clasificarse bajo dos regimenes de temperatura; a baja
temperatura y a alta temperatura. El modelo desarrollado predice buena
conversion a bajas temperaturas de operacién, siendo un instrumento Gtil para
el disefio de reactores de Sintesis Fischer-Tropsch.
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5.2 Recomendaciones para trabajo a futuro

1. Desarrollar controles retroalimentados para la Sintesis Fischer-Tropsch,
con el objetivo de buscar buena estabilidad en el proceso con la mayor
rentabilidad posible.

2. El disefio del reactor en el presente trabajo parte del anélisis
unidimensional, por lo que el desarrollo de un estudio bidimensional del
reactor para la Sintesis Fischer-Tropsch es el siguiente paso para
mejorar la precision.

3. Realizar el analisis de caida de presién y evaluar el efecto que tiene
sobre las presiones parciales de los reactivos, a diversas condiciones de
operacion.

4. Hacer el andlisis de fendmenos de transporte tomando en cuenta el
fendomeno de reaccion-difusién intra-particula catalitica.

5. Seguir incorporando la informacién de catalizadores mejorados
desarrollados recientemente, ya que persiguen mejorar la selectividad,
que sin duda es un objetivo relevante para la implementacién del
proceso a nivel industrial.
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Anexo A. Datos termodinamicos para el balance de energia en la sintesis de

Fischer-Tropsch.

Datos obtenidos del analisis de cambio de entalpia para las reacciones

de Fischer-Tropsch de n-parafinas

n-parafinas

#C AHr°/kl/mol | JACp dT / ki/mol

1

O 00 N O Ul b WN

L e el
N Ol WN RO

-205.82186
-346.42372
-498.58558
-650.99744

-803.2693
-954.75116
1106.76302
1259.16488
1410.45674
-1562.4786
1714.75046
1866.34232
2018.69418
2170.66604
-2322.6379
-2474.99976
-2626.58162

-8.263261208
-13.90028917
-18.86451907
-23.35753626
-28.41495698
-33.25989417
-38.08050339
-42.91025294
-47.74656644
-52.56174984

-57.3724373
-62.18379596
-67.00748921
-100.6757945
-76.60883101
-81.47334436

-86.2629105

AHr’+[ACp dT

-214.0851212
-360.3240092
-517.4500991
-674.3549763

-831.684257
-988.0110542
-1144.843523
-1302.075133
-1458.203306

-1615.04035
-1772.122897
-1928.526116
-2085.701669
-2271.341835
-2399.246731
-2556.473104

-2712.84453
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Datos obtenidos del analisis de cambio de entalpia para las reacciones
de Fischer-Tropsch de 1-olefinas

AHr°+[ACp dT

AHr/

#C kJ/mol
2 -210.09372 -10.44336038 -220.5370804
3 -374.19558 -15.87257976 -390.0681598
4 -525.74744 -20.74267797 -546.490118
5 -677.8093 -25.46401304 -703.273313
6 -829.81116 -30.30921896 -860.120379
7 -981.91302 -35.14306816 -1017.056088
8 -1134.01488 -40.144196 -1174.159076
9 -1286.828 -45.85777764 -1332.685778
10 -1439.588 -51.50149345 -1491.089493
11 -1592.348 -56.79141579 -1649.139416
12 -1745.108 -62.15093016 -1807.25893
13 -1897.868 -67.66669126 -1965.534691
14 -2050.628 -73.38034125 -2124.008341
15 -2203.388 -79.33569328 -2282.723693
16 -2356.148 -85.57714874 -2441.725149
17 -2508.908 -92.14731799 -2601.055318
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