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En este apartado se van a tratar aspectos generales relacionados con el proceso de
adsorcion. En primer lugar, se explicaran los fundamentos tedricos del proceso de
adsorcion incluyendo los tipos de adsorcién y las ecuaciones que describen el equilibrio de
adsorcion asi como se daran unas breves nociones de la transferencia de materia que
acompafia a los procesos de adsorcion. A continuacion, se describird brevemente la
estructura del adsorbente utilizado en este trabajo: las zeolitas. Posteriormente, se
describiran otras técnicas que junto con las trampas de HC se utilizan para el tratamiento
de las emisiones de HC durante el periodo de arranque en frio de motores de gasolina.
Finalmente, se expondra la legislacion aplicable en Espafia a los contaminantes

procedentes del sector de la automocion.

1.1. Fundamentos teéricos de la adsorcion

La adsorcion es un proceso por el cual una determinada especie quimica (adsorbato),
interacciona con un soélido (adsorbente) y se concentra en una interfase situada en las

proximidades del adsorbente.

Como regla general, los vapores y gases se adsorben mas facilmente cuanto mayor es
su peso molecular y menor su presion de vapor. Ademas, todos los sistemas presentan una
disminucion de la cantidad adsorbida al aumentar la temperatura por tratarse de procesos
exotérmicos; y al disminuir la presién porque se ve reducida la fuerza impulsora de

transferencia de materia.

1.1.1. Tipos de adsorcion

Se distinguen dos tipos de adsorcion: la fisica o fisisorcién, debida a fuerzas atractivas
débiles, generalmente de Van der Waals; y la quimica o quimisorcion que ocurre cuando el
adsorbato sufre una interaccion quimica con el adsorbente. En el caso de la adsorcion
fisica, la molécula de adsorbato no esta fija en un lugar especifico de la superficie sino que
puede trasladarse dentro de la interfase, mientras que en el caso de la quimisorcién, el
adsorbato forma unos enlaces fuertemente localizados en los centros activos del
adsorbente. En muchas ocasiones no predomina un tipo de interaccién sobre el otro, y se

producen ambos fenébmenos conjuntamente.
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1.1.2. Isotermas de adsorcion

Para describir la relacion que existe en el equilibrio entre la concentracién de adsorbato
en la fase fluida y la concentracion en la particula de adsorbente para unas condiciones
determinadas de temperatura y concentracién de adsorbato en la fase gas se definen las
isotermas de adsorcion. Estas, representan la tendencia de los compuestos presentes en la
fase fluida a adsorberse sobre la superficie de un solido en el equilibrio a temperatura

constante.

Existen distintos modelos matematicos para interpretar la forma de las isotermas
obtenidas para sélidos porosos y no porosos. Los mas destacados son el modelo de
Langmuir, el de Freundlich, el de Langmuir-Freundlich, la isoterma de BET o la de

Dubinin-Radushkevich.
- Isoterma de Langmuir

Este modelo asume que no existe interaccion entre adsorbente y adsorbato, la
adsorcion tiene lugar en monocapa y el valor del calor de adsorcion es independiente de
las caracteristicas de la superficie. Se trata de una ecuacién muy util y gran namero de

isotermas se ajustan a ella.

Su expresion matematica es la siguiente:

W K.C
— =7 Ec.(11)
W 1+K.C

m

donde W es la cantidad de gas adsorbida por unidad de masa de adsorbente (mol/kg) a
una concentracion C determinada, W,, es la cantidad de gas adsorbida en una monocapa
(mol/kg) y K_ es una constante que depende de la temperatura pero independiente de la

superficie del sélido.
- Isoterma de Freundlich

Freundlich amplia el modelo de Langmuir considerando la adsorcion multicapa, una
distribucion exponencial de energias de adsorcion, asi como la existencia de interacciones
entre el adsorbato y el adsorbente. Esta ecuacién es muy Util en el caso de adsorcion de

vapores de HC sobre carbén activo. Su expresion es la siguiente:

W=K.C" Ec (12
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donde W es la carga de adsorbato, C es la concentracién de adsorbato en el fluido y K;

y n; constantes caracteristicas de cada sistema.
- Isoterma de Langmuir-Freundlich

La ecuacion de Langmuir no siempre consigue describir con éxito los diferentes
procesos de adsorcion, por ello diversos autores la han modificado introduciendo la
expresion potencial de la ecuacion de Freundlich. El resultado de esta combinacion es la
denominada isoterma de Langmuir-Freundlich, cuya expresion es la que aparece a

continuacion:

W KLanLf

W, 1+K,C™

m

Ec. (1.3)

- lIsoterma de BET

La ecuacion de Brunauer, Emmett y Teller completa el modelo de Langmuir al

considerar adsorcion multicapa. Su expresion matematica es la siguiente:

P _ 1 c-1P
W(P°-P) W,c W,cP®

Ec. (1.4)

siendo P° la presion de vapor y ¢ = exp|(AH,,, — AH, )/RT], donde AH,s y AH, son los

calores de adsorcion y licuefaccion respectivamente.
- Isoterma de Dubinin-Radushkevich (DR)

Esta ecuacion difiere de la de Langmuir y BET en que no esta basada en un modelo
para describir la adsorcion fisica de los gases, sino que se basa en consideraciones sobre las
energias de adsorcion. Dubinin encontré empiricamente que las curvas caracteristicas de
adsorcién de muchos carbones microporosos podian linealizarse segin la siguiente

ecuacion:

0
W =W, exp(— BﬁT-Iogz(Fl;]] Ec. (1.5)

donde W es el volumen de adsorbato en el interior de los microporos (mol/kg) para

una determinada presion y temperatura, W, es el volumen de total de adsorbato que podria
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introducirse en los microporos (cm?/g), S es el coeficiente de afinidad del adsorbato y B es

una constante relacionada con el potencial de adsorcion de los microporos.

1.1.3. Curvas de ruptura

En la adsorcion en lecho fijo las concentraciones en la fase fluida y en la fase sélida
varian con el tiempo y con la posicién en el lecho. Al principio la mayor parte de la
transferencia de materia tiene lugar cerca de la entrada del lecho, donde el fluido se
pone en contacto con adsorbente fresco, pero pasado un tiempo determinado el sélido
proximo a la entrada se encuentra practicamente saturado, y la mayor parte de la

transferencia de materia tiene lugar lejos de la entrada.

En la Figura 1.1 se puede observar la evolucion de la concentracion de soluto en el
efluente y el desplazamiento de la zona de adsorcion a lo largo del lecho. Supongamos
que se parte de una corriente de fluido con una concentracion inicial C, que se hace
pasar a través de un lecho de adsorbente que al principio esta libre de adsorbato. El
solido fresco entra en contacto con la disolucion entrante, adsorbiendo al principio el
soluto rapida y efectivamente, de manera que el efluente del fondo del lecho esta
practicamente libre de soluto. Mientras continda fluyendo la disolucion, el sélido que se
encuentra a la entrada del lecho se satura, y la zona de adsorcion se mueve hacia abajo
como una onda. Después de cierto tiempo, como en b, aproximadamente la mitad del
lecho esta saturado con soluto, pero la concentracién del efluente C, es aln basicamente
cero. En c, la parte inferior de la zona de adsorcién ha alcanzado el fondo del lecho y la
concentracién del soluto en el efluente ha aumentado bruscamente hasta un valor
apreciable C; por primera vez. Se dice que el sistema ha alcanzado el punto de ruptura.
Ahora la concentracion de soluto en el efluente aumenta con rapidez hasta que en d ha

alcanzado basicamente el valor final C,.

La parte de curva de concentracién del efluente entre las posiciones c y d se conoce
como curva de ruptura. Si el flujo de gas continda, se produce poca adsorcion adicional,
ya que el lecho estd completamente en equilibrio con la alimentacion, es decir, esta

saturado.

El tiempo de ruptura del lecho variara dependiendo de las condiciones de operacion.
En concreto el tiempo de ruptura decrece al decrecer la altura del lecho, al aumentar el
tamafio de particula del adsorbente, al incrementarse el flujo de fluido a través del lecho

y al crecer el contenido inicial de soluto de la alimentacion.
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Figura 1.1. Curva de ruptura

1.1.4. Transferencia de materia

El fendbmeno de transferencia de materia consiste en la transferencia del adsorbato
desde el fluido a la pelicula interfase, la difusién en los poros internos del adsorbato, la
difusion superficial y la adsorcion superficial en esta superficie. La fuerza impulsora que
gobierna el proceso global de adsorcion es la diferencia entre la cantidad adsorbida en un
momento dado y la capacidad de adsorcion maxima que se alcanza en el equilibrio, lo que

determina la cinética del proceso.

Existen varios modelos cinéticos para representar la cinética de adsorcion, el modelo de
Fuerza Impulsora Lineal [51] (LDF, Linear Driving Force), el modelo del potencial
quimico como fuerza impulsora [52] (CPDF, Chemical Potential Driving Force) y el
modelo de Fuerza Impulsora Cuadratica [53] (QDF, Quadratic Driving Force). Entre ellos,
el modelo maés utilizado es el de Fuerza Impulsora Lineal. Este modelo, relaciona la
velocidad de variacién de la concentracion con el tiempo con la diferencia que existe entre
la concentracion del adsorbato en la fase gas y la concentracién de equilibrio en la

superficie mediante un coeficiente de transferencia de materia. Este modelo asume que el
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perfil de concentracién en el interior de la particula es parabélico y que la temperatura en la

particula de adsorbente es uniforme, no variando con el radio en funcion del tiempo.

1.2. Las zeolitas

Las zeolitas son aluminosilicatos cristalinos de composicion variable. Su estructura
primaria esta compuesta por atomos de silicio y aluminio rodeados de &tomos de oxigeno,
formando tetraedros que comparten sus vértices. Estos tetraedros constituyen las unidades
estructurales primarias que, al unirse, adoptan la forma de distintos poliedros formando asi
las estructuras secundarias, cuya combinacién puede dar lugar a una gran variedad de
zeolitas con estructuras diferentes. En estos solidos se puede producir la sustitucion
isomoérfica de &tomos de silicio por &tomos de aluminio. Esta sustitucion hace que en la red
haya un exceso de carga negativa y para compensarla necesita de la presencia de cationes

en el espacio intracristalino.

La secuencia regular de estos tetraedros determina canales conocidos como poros y
cavidades conocidas como cajas, definiendo diferentes estructuras mono o
multidimensionales. Debido a la existencia de los microporos, estos sélidos tienen una gran
area superficial. Los microporos de estos aluminosilicatos estan abiertos al espacio
intracristalino permitiendo asi la transferencia de materia entre el interior de la zeolita y el
medio que la rodea. Esta transferencia depende del tamafio del sustrato y de las

dimensiones de los microporos.

1.3. Descripcion general de tecnologias para el control de
contaminantes durante el arranque en frio de motores de gasolina

A continuacion, se explican brevemente aquellas tecnologias que junto con las trampas
de HC estan maés desarrolladas y son mas prometedores desde un punto de vista cientifico-
tecnolégico para el control de contaminantes durante el periodo de arranque en frio de
motores de gasolina. Estas tecnologias son el catalizador cercano al motor y el catalizador

calentado eléctricamente.

1.3.1. Catalizador cercano al motor

La colocacion del CTV cerca de la salida del motor es una manera de aumentar mas
rapidamente la temperatura de este dispositivo durante el arranque en frio. El
descubrimiento de catalizadores de paladio estables a temperaturas superiores a 1000 °C
[54], origind un cambio en esta tecnologia. Se pas6 del CTV cercano al motor a una

cascada de dos sistemas que incluia el catalizador de paladio cercano al motor y el de tres
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vias en su lugar habitual del tubo de escape. El primer sistema oxidaria los HC durante el
arranque en frio mientras que el CTV actual oxidaria el CO y los NOx, con el fin de evitar
las altas temperaturas en el primero de los sistemas debido a la oxidacién del CO durante

los ciclos de combustion en defecto de oxigeno [55, 56].

1.3.2. Catalizador calentado eléctricamente

Otra manera de tratar las emisiones producidas durante el arranque en frio es
proporcionar calor a la superficie del catalizador usando materiales resistivos y una fuente
de corriente. Este catalizador calentado eléctricamente se coloca delante del CTV, que
recibe el gas precalentado por la oxidacion previa del CO y los HC, lo que proporciona una
mayor eficiencia de la combustion durante el arranque en frio. Este precatalizador de
pequefio tamafio, alcanza rapidamente la suficiente temperatura para conseguir una
conversion eficaz del mondéxido de carbono y los HC. La energia liberada en la oxidacion
en este precatalizador servird para acelerar el calentamiento del CTV convencional

localizado aguas abajo en el tubo de escape [55].

Adicionalmente a estos sistemas, se han propuesto, en combinacion con el CTV, tres

sistemas para reducir las emisiones durante el arranque en frio.

El quemador de precalentamiento, usa como combustible gasolina en un pequefio
guemador situado delante del catalizador. EI quemador se enciende durante el arranque en
frio, y el calor generado es capaz de calentar el catalizador hasta la temperatura necesaria

para ser activo [57].

La ignicién del gas de salida permite el aumento de la temperatura del catalizador
mediante la combustion de una mezcla de CO e hidrégeno. Esta mezcla inflamable es el
resultado de operar el motor por debajo de la relacion estequiométrica aire:combustible
durante el arranque en frio [58]. La mezcla se inflama con ayuda de una chispa a la entrada
del catalizador [59]. Una bomba eléctrica proporciona el aire necesario para la combustion

de la mezcla.

El catalizador calentado quimicamente utiliza hidrégeno generado en el propio
vehiculo. EIl calor de reaccién calienta el catalizador para que oxide los HC durante el

arranque en frio [60].

Estos sistemas que proporcionan calor al catalizador de una manera casi instantanea,

resultan en unas bajas emisiones durante el arranque en frio. Sin embargo, el conocimiento
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acerca de la durabilidad de estos sistemas es escaso, ademas de su complejidad y elevado

precio [61].

1.4. Emisionesy legislacion

En los motores de gasolina, este combustible, formado por una mezcla de parafinas e
HC aromaticos, se quema con la cantidad de aire necesaria produciéndose su combustion
completa a diéxido de carbono y agua junto con otros subproductos de la combustion

incompleta como son el mondxido de carbono y los HC inquemados.

Los niveles de CO se sittan en el rango entre el 1 y el 2% en volumen, mientras que los
HC van desde las 500 hasta las 1000 ppmv. Una composicion tipica de los HC producidos
durante esta el periodo de arranque en frio es la que aparece en la Tabla 1.1. Las altas
temperaturas alcanzadas durante la combustién favorecen la formacién de NO, de origen
térmico (mecanismo de Zeldovich) en unos niveles entre 100 y 3000 ppmv. Los gases de

escape también contienen hidrégeno en una proporcién aproximada de 0.3 moles de H,

por mol de CO.
Segundos después del arranque en frio,
composicion HC en %
Tipo de hidrocarburo 3s 30s
Parafinas 20 35
Olefinas 45 20
Aromaticos, Cs, C; 20 20
Aromaticos, >Cg 15 25

Tabla 1.1. Composicion de HC durante el periodo de arranque en frio [62]

La cantidad de cada uno de estos contaminantes depende de las condiciones de
operacion del motor, pero se ve influenciada principalmente por la relacién
aire:combustible, tal como puede verse en la Figura 1.2. Cuando el motor opera por debajo
de la relacion estequiométrica aire:combustible (14.7:1 [62]), se maximizan las emisiones
de CO e HC, cuya conversién disminuye al disminuir el ratio aire:combustible, mientras
gue se minimizan las de NO,, cuya conversién es cercana al 100 %. Este hecho se debe a
que el defecto de oxigeno impide la combustion completa de los HC y el CO ademas de
disminuir la temperatura adiabatica de llama con lo que disminuyen las emisiones de NO,.
Si el motor opera por encima de la relacion estequiométrica aire:combustible, entonces se
minimizan las emisiones de CO e HC debido a su completa oxidacion con el aire en exceso

(conversién cercana al 100 %). EI NO, por el contrario aumenta por encima de la relacion

10
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estequiométrica. La maxima potencia del motor se obtiene cuando éste opera por debajo de
la relacion estequiométrica, mientras que el maximo ahorro de combustible se obtiene
cuando el motor opera por encima de esta relacién. Por tanto, en la practica, la mayoria de
los motores trabajan en torno a la relacion estequiométrica para llegar a un compromiso

entre potencia, economia y emisiones.

100
|||
a0 | Rich operation ‘;’:-\‘ L san operation
ES
=
1o
o2
o
2
o MOy
o
0 1
14 14.5 15

Air-fuel ratio

Figura 1.2. Conversion de CO, HC y NOx en el catalizador de tres vias [63]

Estas emisiones estan normalizadas por el reglamento Euro 5 y Euro 6 (reglamento
N°715/2007) en el que se establecen los valores limites de diferentes contaminantes
atmosféricos para las emisiones producidas por los vehiculos de diferentes categorias. Este
reglamento hace referencia a los vehiculos cuya masa de referencia no supere los 2610 kg,
lo que incluye entre otros los coches particulares, camionetas y vehiculos comerciales
destinados tanto al transporte de pasajeros 0 mercancias como a algunos usos especiales
(por ejemplo, ambulancias), asi como que estos vehiculos estén equipados con motores de
encendido por chispa (motores de gasolina, de gas natural o de gas licuado del petréleo -

GLP-) o de encendido por compresién (motores diésel) [europa.eul].

De acuerdo con la norma Euro 5 los limites de emision de contaminantes procedentes
de los vehiculos de gasolina o que funcionan con gas natural o GLP se citan a

continuacion:

monoxido de carbono: 1000 mg/km;

¢ hidrocarburos no metano: 68 mg/km;

¢ hidrocarburos totales: 100 mg/km;

e Oxidos de nitrégeno (NO,): 60 mg/km;

e particulas (Gnicamente para los coches de gasolina de inyeccion directa que

funcionan con combustion pobre): 5 mg/km.

11
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Asimismo, se establecen los limites de emisién de monéxido de carbono e

hidrocarburos durante el arranque en frio (Tabla 1.2):

Tabla 1.2. Limite de las emisiones de monéxido

_70
Temperatura de ensayo 266 K (-7 °C) de carbono e HC del tubo de escape tras un

Categoria de Masa de Masa de HC ensayo de arranque en frio.
. Clase M: vehiculo automotor que tiene por lo menos
vehiculos CO (g/km) (g/km) 4 ruedas o que tiene 3 ruedas cuando el peso

maximo excede de 1 tonelada métrica y es

M ) 15 1.8 utilizado para el transporte de pasajeros
| 15 1.8 N1: vehiculo utilizado para el transporte de
carga y con un peso maximo que no exceda las
N1 1 24 2.7 3,5 toneladas métricas.
N2: vehiculo utilizado para el transporte de
i 30 3.2

carga y con un peso maximo que exceda a las

N2 30 3.2 3,5 toneladas m,etrlcas pero que no exceda las
12 toneladas métricas

La norma Euro 5 es aplicable a partir del 1 de septiembre de 2009 en lo que respecta a
la homologacion, y del 1 de enero de 2011 en lo que se refiere a la matriculacién y venta de

las nuevas clases de vehiculos.

La norma Euro 6 hace referencia a la reducciéon de emisiones de NO, en vehiculos

diésel por lo que no va a ser tratada en este trabajo.

12
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Anexo 2. Equipo experimental

La figura 2.1, muestra un esquema del sistema experimental a escala de laboratorio

utilizado para el estudio de la adsorcion de propano sobre zeolita ZSM-5.

8

FID
TN

5
f ——————

LIT T T T T T I T T T I T T T IITTIT] =——

Figura 2.1. Diagrama del sistema experimental utilizado

En este sistema, se utilizaron dos gases: helio, para el proceso de adsorcién y el ciclo de
encendido en frio, y aire para el proceso de desorcion. El flujo de ambos gases, se controla
mediante controladores Bronkhorst Hi-Tec, cuyo caudal maximo es 50 mIN/min para el
flujo de helio (1) y 400 mIN/min para el de aire (2). La valvula V1, determina si se habilita
una u otra corriente. En la etapa de adsorcién y en los ciclos de encendido en frio, el flujo
de propano se regula mediante un controlador Bronkhorst Hi-Tec, cuyo caudal maximo es
de 10 mIN/min (3). La corriente de helio, se mezcla con el flujo de propano antes de
atravesar el adsorbente. La instalacion consta de una segunda valvula V2, que determina si
el helio o el aire se dirigen hacia el lazo de estabilizacion (4) o al lecho de adsorbente (5). El
lecho de adsorbente, cuya masa es de 200 mg, se sitUa en el centro de un tubo de acero
inoxidable, con un didmetro interno de 4.5 mm y una longitud de 12 cm. Los 200 mg de
solido utilizados fueron empaquetados para obtener una velocidad espacial de 1200 h™.
Ambas lineas se encuentran en el interior de un cromatografo de gases (Varian Star 3400),
equipado con un regulador de temperatura adaptado para esta aplicacion (6). Las
corrientes de salida se dirigen al FID (7), que detecta la cantidad de propano, la tarjeta de

adquisicion de datos (8) capta la sefial eléctrica generada y ésta se registra en el ordenador

9).
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2.1. Integracion en el colector de escape de un automovil de la trampa
de hidrocarburos

En los siguientes apartados se van a describir los principales sistemas propuestos para

integrar el CTV y la trampa de HC.

El primer esquema muestra el sistema que combina la trampa de HC, un catalizador
inicial y un intercambiador de calor compuesto por dos CTV convencionales. En este
sistema, el gas de salida del motor pasa a través de dos catalizadores antes de llegar a la
trampa. Una vez se desorben el CTV colocado en el intercambiador de calor ya ha
alcanzado la temperatura a la que es activo mediante el calor intercambiado desde el
primer catalizador debido a las reacciones de oxidacién exotérmicas que han tenido lugar

en el primero de los catalizadores [64]. Este sistema se muestra en la Figura 2.2 (a).

Otro sistema propuesto por Williams et al. [65] se muestra en la Figura 2.2 (b). Este
sistema cuenta con una valvula que permite el paso de todos los gases de salida hacia la
trampa durante el arranque en frio y a través del CTV tras este periodo. Para regenerar el
adsorbente, se regula la apertura de la valvula de manera que parte del caudal de salida se
hace pasar por el adsorbente que, al aumentar su temperatura, libera los HC. La otra parte
del gas de salida se dirige hacia el CTV con el fin de que su temperatura no disminuya y sea

capaz de oxidar tanto los HC liberados de la trampa como los NO, y el CO.

El altimo de los sistemas propuestos, consiste en un primer catalizador seguido de un
adsorbente con un agujero central y un segundo catalizador aguas abajo (Figura 2.2 (c)).
Durante el arranque en frio, el gas de salida del motor pasa, una parte a través del
adsorbente y otra parte a través del agujero central. La parte del gas que pasa a través del
agujero es la que calienta el segundo catalizador para que sea capaz de oxidar los HC una
vez que estos se liberen. Durante el arranque en frio, un desviador de flujo es el que se
encarga de distribuir qué parte del gas va hacia el adsorbente y qué parte hacia el agujero
central. Una vez pasado este tiempo, el desviador de flujo se desconecta y la mayor parte

del flujo del gas pasa a través del agujero central hacia el segundo catalizador [66, 67].
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Heat exchanger
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Figura 2.2. Esquema de los principales sistemas propuestos para integrar el CTV y la trampa de HC
[54]
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Anexo 3. Modelo del lecho de adsorcion

En este apartado, se describen las ecuaciones que se resuelven y las hipotesis que

se adoptan para representar matematicamente el lecho de adsorcion experimental.
Las hipotesis globales que se aplicaron en este modelo son las siguientes:

-Reactor de lecho fijo con flujo piston en su interior

-Presion variable seglin la ecuacién de Ergun

-Temperatura variable con transmision de calor a través de las paredes del reactor
-Dispersion axial y radial despreciables

A continuacion, se detallan los balances de momento, de materia y de calor que se
aplican en el modelo de lecho de adsorbente, asi como las suposiciones adoptadas en cada
caso para representar lo més fielmente posible las condiciones de trabajo reales del sistema

experimental que se ha modelado.

3.1. Balance de momento: Ecuacion de Ergun

La velocidad lineal del gas de entrada esta relacionada con los gradientes de presion en
el lecho mediante el balance de momento. El programa presenta diversas opciones
dependiendo de la relacion entre estas dos variables. Entre ellas se puede considerar
presion constante (con velocidad lineal del gas constante o variable), para lo cual no es
necesario resolver el balance de momento; o se puede considerar que la velocidad esta
relacionada con los gradientes internos de presion en el lecho. En este dltimo caso, la caida
de presién puede venir dada por varias ecuaciones: la ecuacién de Darcy, de la Karman-

Kozeny, la de Burke-Plummer o la ecuacién de Ergun.

La ecuacion de Darcy considera una relacion lineal entre la caida de presion y la
velocidad superficial del gas por lo que supone que la caida de presion es directamente
proporcional al flujo volumétrico del gas de entrada; la ecuacion de Karman-Koceny
relaciona la velocidad con la caida de presion mediante el término laminar de la ecuacion
de Ergun; la expresion de Burke-Plummer [68] considera una relacién entre la velocidad y
la caida de presion dada por el término turbulento de la ecuacién de Ergun; por ultimo la
ecuacioén de Ergun es la ecuacién mas ampliamente utilizada y combina el término laminar

dado por Karman-Kozeny y el término turbulento dado por Burke-Plummer por lo que es
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Anexo 3. Modelo del lecho de adsorcion

valida tanto para flujo laminar como para flujo turbulento. Se trata del modelo mas
riguroso que ofrece el programa por lo que se selecciond para representar la relacion entre
la caida de presion en el lecho y la velocidad lineal del gas de entrada. Esta relacién se

muestra en la Ec. (3.1):

P  [1510°%(1-¢, ) s (-g)
o __ 1.7510 = ZLly2 | Ec. (3.1
0z (erd))zgﬁ o Py 2rp®gﬁ Vg ¢ (31)

donde P es la presion total (Pa), z es la coordenada axial (m), €_es la porosidad
interparticular del lecho, r, es el radio de particula (m), ® es el factor de esfericidad
(ndmero adimensional entre 0 y 1), u es la viscosidad dinamica del gas (Pa-s), v, es la

velocidad lineal del gas (m/s) y p, es la densidad de la fase gas (g/m?).

3.2. Balance de materia al lecho de adsorbente

Para la resolucion del balance de materia se ha considerado que el flujo del gas fluye a
través del lecho de adsorbente como flujo piston. Asumiendo esta hipétesis, se considera
que en cada elemento diferencial todos los elementos del fluido se mueven con una

velocidad uniforme y constante a lo largo de lineas paralelas de corriente.

Si se aplica el balance de materia a cada compuesto de la fase gas, la ecuacion general
del modelo de flujo pistdn con dispersion para un elemento diferencial de volumen de

seccion cilindrica es la siguiente:

88§_ﬁ VgC_gLDZ§ _Eﬁ rgLDr§ +J=0 Ec (32
ot oz 0z r or or

donde ¢z es la porosidad total (inter e intraparticular), C es la concentracién del gas
(mol/m3), t es el tiempo (s), v, es la velocidad lineal del gas (m/s), D, es el coeficiente de
dispersion longitudinal (m?/s), z es la coordenada longitudinal (m), r es la coordenada
radial (m), €_ es la porosidad interparticular del lecho, D, es el coeficiente de dispersion
radial (m%/s) y J es el término fuente (de aparicién o desaparicion por transferencia de

materia de la fase gas a la fase sélida y por reaccion (cero en este sistema).

Si se desarrolla la ecuacion anterior considerando los coeficientes de dispersion

constantes a lo largo de la direccion axial y radial respectivamente, queda
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6(ng)

eg—-—-¢.D -& o ar]++J:0 Ec. (3.3)

ot 't oz°

oC 0%C 10 ( oC
D ——|r
0z

Los términos que incluye son, por este orden:

-Término de acumulacién
-Término de dispersién axial
-Término de dispersion radial
-Término de conveccion

-Término de velocidad de flujo de propano de la fase gas a la fase sélida por

adsorcion.

Para que la suposicion de flujo piston sea valida, los efectos de la dispersion radial y
axial deben ser despreciables. Por ello, a continuacién se evalUan estos coeficientes para

comprobar la validez del modelo asumido.

Para ello, se va a evaluar el modulo de dispersion del lecho de adsorbente, representado

por el grupo adimensional VL que considera el grado de dispersion del sistema. De este
v
g

modo, si DI_ - 0, el flujo se acerca a flujo piston ideal (dispersion despreciable), mientras

Vg

. D . . .
que si v L - o, el flujo se acerca a mezcla perfecta. Experimentalmente se han obtenido
\
9

diversas correlaciones que permiten obtener el grado de dispersion en funcién de
propiedades del sistema [69, 70]. Los valores obtenidos para los médulos de dispersion
axial y longitudinal respectivamente fueron 7.2-10% y 1.5- 107 por lo que se considera

valida la hipétesis de flujo piston.
Por ello, la expresion general del balance de materia a la fase gas es la siguiente:

oc olv.C
fo g T (agz)

+J=0 Ec. (3.4)

El término de la velocidad de flujo J de un compuesto i viene dado por la siguiente

ecuacion:
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ow

TP o e,

Ec. (3.5)

donde p.,s es la densidad aparente del sélido (g/m®), w es la cantidad de propano
adsorbido en la fase solida en cada tiempo (Jadsorbato/ Jadsorente) Y PM; €S el peso molecular del

adsorbato (g/mol).

Dentro del este grupo se encuentra el término de velocidad de adsorcion (E) de un

compuesto en la fase solida. Por lo tanto, el término de la velocidad de flujo requiere
utilizar un modelo cinético de adsorcién adecuado, que represente de manera satisfactoria

la velocidad de adsorcion del propano sobre la zeolita ZSM-5.

3.2.1. Modelo cinético de adsorcién LDF

El programa ofrece diferentes modelos para representar la velocidad de adsorcion del
propano sobre la zeolita. Entre ellos estan el de fuerza impulsora lineal, fuerza impulsora
cuadratica, resolucion del modelo riguroso de particula distinguiendo difusiéon en micro y
macroporos, etc. Estudios previos indican que el modelo de fuerza impulsora lineal es

capaz de describir satisfactoriamente la adsorcién de HC en zeolitas [71].

Si se asume que la adsorcion sigue el modelo LDF, la expresién de la velocidad de

adsorcion es la siguiente:

oW .
p = kp(w —w) Ec. (3.6)

donde w” es el propano adsorbido por unidad de masa de zeolita cuando se alcanza el
equilibrio con la concentracién de propano en la fase gas (g/g de adsorbente) y k, es el

coeficiente de transferencia de materia (s™).

A partir de la expresion anterior, el término de velocidad de flujo que aparece en el

balance de materia (ec. 3.4) queda:

J= pap'skp(w* _W)Pli/l Ec. (3.7)

La utilizacion de este modelo requiere que sea estimado el coeficiente de transferencia

de materia, k,, y establecer el modelo que permita calcular w', es decir, la cantidad de
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propano adsorbido en el equilibrio para cada concentracion a lo largo del lecho de

adsorbente, que viene dada por la isoterma de adsorcion.
Coeficiente de transferencia de materia del modelo LDF (k)

El programa utilizado para modelar el lecho de adsorbente ofrece varias opciones a la
hora de fijar el valor del coeficiente de transferencia de materia: puede considerarse
constante, variable con la temperatura de acuerdo con la expresion de Arrhenius o con la
presion, etc. En este caso, se escogio un coeficiente de transferencia de materia variable con
la temperatura, de manera que el modelo tuviese en cuenta la variacion de la velocidad de

adsorcion de propano sobre la zeolita al variar la temperatura.

Este coeficiente de transferencia de materia engloba todas las resistencia a la
transferencia de materia: externa e interna e incluye los coeficientes de difusién molecular,
superficial y Knudsen. Estas resistencias se relacionan con el coeficiente de transferencia de
materia del LDF de acuerdo con la ecuacion 3.8, donde el primer miembro a la derecha de
la igualdad representa la resistencia a la transferencia externa y el segundo a la

transferencia interna [jError! Marcador no definido.]:

d d?
1_% K + P K Ec. (3.8)
k, 6k,  415¢,D,

donde k, es la constante de transferencia de materia del LDF (s™), k es la constante de
transferencia de materia externa (m/s), €, es la porosidad de la particula, d, es el diametro
de las particulas (m), D, es el coeficiente de difusion efectiva (m?/s) y K es la constante de

equilibrio.
A continuacién se describe el calculo de los coeficientes anteriores:
Célculo de la constante de transferencia de materia externa (k)

Existen distintas correlaciones que nos permiten obtener el valor del coeficiente de
transferencia de materia externa para un lecho fijo, todas ellas relacionan los nimeros de
Sherwood, Reynolds y Schmidt [72, 73] pero, de acuerdo al intervalo de valores de

Reynolds en el que se va a trabajar, la que se ha utilizado es la siguiente [74]:

Sh =2+1.1.5c"3.Re"® Ec. (3.9)

21



Anexo 3. Modelo del lecho de adsorcion

ud, -
/”‘épg: ndmero de Schmidt, Re:L'Dg: numero de Reynolds y
0 =

donde Sc =

d k
Sh = IpD ": numero de Sherwood, M viscosidad del gas (Pa-s), p, densidad del

m

gas(kg/m?), Dy, es la difusividad molecular del compuesto i en j (cm?/s), d, es el diametro
de las particulas (m), kses la constante de transferencia de materia externa (m/s) y u es la

velocidad superficial (m/s).

Célculo del coeficiente de difusion efectiva (De)

La mayoria de los adsorbentes empleados comercialmente son particulas porosas, por lo
que la difusion es fundamental en el proceso de adsorcion. Mediante este mecanismo las
moléculas de adsorbato se trasladan desde el exterior de la particula de adsorbente,

difundiendo a través de las particulas hasta quedar retenidas en los sitios de adsorcion.

La difusion tiene lugar segun diferentes mecanismos, variando el mecanismo
dominante en funcion de la estructura del adsorbente, siendo en la mayor parte de los casos
varios mecanismos los que intervienen simultaneamente. Ademds, el mecanismo
dominante también depende de las caracteristicas del adsorbato y de las condiciones de

operacion (temperatura y rango de concentraciones).
Se pueden distinguir fundamentalmente dos mecanismos de difusion:
- Difusién en los poros

Los dos coeficientes de difusion que describen este mecanismo de difusién son el

coeficiente de difusion molecular (D) y el coeficiente de difusion Knudsen (Dy).

Difusién molecular:

La difusién molecular tiene lugar cuando la colisién entre las propias moléculas es
mas importante que la colisién entre dichas moléculas y los atomos que constituyen la

pared de los poros.

Dado que no se dispone de los valores experimentales de difusividades moleculares
para el compuesto empleado, es preciso estimarlo a partir de correlaciones. Para
presiones inferiores a aproximadamente 5 atm puede considerarse que la difusividad
molecular es independiente de la concentracion. Las difusividades de gases se pueden

predecir con una exactitud considerable a partir de la teoria cinética, si bien las
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correlaciones tedricas se han modificado teniendo en cuenta la informacién
experimental, lo que da lugar a ecuaciones semi-empiricas como la que aparece a

continuacion [72]

~ 0.01498T* (UM, +U/M , J'®
P'(Tci .ch )0.1405 '(Vci 0.4 +ch 04 )2

Ec. (3.10)

donde Dy, es la difusividad molecular del compuesto i en j (cm?/s), Tc es la
temperatura critica (K), V¢ es el volumen critico (cm3*/mol), M es el peso molecular

(g/mol), P es la presién (atm) y T es la temperatura (K)

Difusién Knudsen

Cuando la presion total de trabajo es muy baja o el diametro de poro pequefio, las
colisiones entre las moléculas de gas y las paredes de los poros se hacen mas importantes
que las colisiones entre las propias moléculas, en este caso decimos que tiene lugar la

difusion tipo Knudsen.

El coeficiente de difusion tipo Knudsen se puede obtener segun la siguiente igualdad:

D, = 9700, /I\T/I Ec. (3.11)

donde r, representa el radio de poro medio (cm), M el peso molecular del adsorbato

(kgZkmol) y T la temperatura (K).
- Difusién superficial

Cuando las moléculas adsorbidas se desplazan sobre las superficies del adsorbente, por
ejemplo, el propano sobre una zeolita, la difusion debida a esta migracién de las moléculas

adsorbidas puede tener una mayor contribucién que la difusién en los poros.

El coeficiente de difusidn superficial se relaciona con el coeficiente de difusion efectiva,

molecular y Knudsen segun la ecuacion siguiente:

1 7, 1
=4 Ec. (3.12)
De Dm &_Fl_gp DSK
Tp Sp Ts
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donde 1, es la tortuosidad del poro, 1, es la tortuosidad superficial, €, es la porosidad de

particula, K es la constante de equilibrio y D; es el coeficiente de difusion superficial (m?/s)

Los valores de tortuosidad de poro y superficial pueden considerarse iguales y se ha
encontrado en bibliografia un valor aproximado para zeolitas de 4 [iError! Marcador no
definido., 71, 73].

Célculo de la constante de equilibrio (K)

La constante de equilibrio se puede obtener segn la siguiente ecuacion [75]:

_ W Paps  Ec. (3.13)

C,PM,

donde w” son los moles de adsorbato adsorbido por unidad de masa de adsorbente que
estad en equilibrio con la concentracion de adsorbato en la fase gaseosa a la entrada
(Qadsorbato/ Jadsorbente),  Paps €S la densidad aparente del adsorbente (kg/m?), C, es la

concentracion inicial del gas (mol/m?®) y PM; es el peso molecular del adsorbato (g/mol).
Isoterma de adsorcion

Como se ha indicado anteriormente, en el programa es necesario especificar el tipo de
isoterma de adsorcién que se desea utilizar para calcular el término de velocidad de flujo en
los balances de materia. Para el modelo del lecho de adsorbente, se aplicé la isoterma de
Langmuir (Ec. 8 de la memoria) dependiente de la temperatura para calcular la capacidad
de adsorcién en el equilibrio en cada seccion del lecho de adsorbente, utilizando los

parametros obtenidos a partir de los datos experimentales.

3.3. Balance de energia al lecho de adsorbente

Puesto que el proceso de adsorcion/desorcion no es isotermo, es necesario considerar
el balance de energia. Para ello, se aplican balances a la fase gas, a la fase sélida y a la

pared del lecho de adsorbente.

3.3.1. Balance de energia a la fase gas

El balance de energia a la fase gas incluye los siguientes términos: conduccién térmica,
conveccion, compresion, transferencia de calor de la fase gas a la fase sélida, transferencia

de calor de la fase gas a la pared interna del lecho de adsorbente y el calor de reaccién.
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La ecuacion diferencial que expresa el balance de energia a la fase gas es la siguiente:_
Anexo 3. Modelo del lecho de adsorcion

o°T o°T oT oT ov
—kpeL —5 —kg&L 1o, > Vg Ps — +£,C, Po %  pTo,
oz ror| or PM, oz PM, ot oz
4HW pap,s aTg
+HTCa, (T, -T, )+ . (T, -T,)+H, + o Cps§+aHXQHX —0

Ec. (3.14)

Si eliminamos los términos de dispersiéon (con kg y kg las conductividades térmicas

efectivas del gas en direccion axial y radial, respectivamente (W/(mK)), el término de

reaccion quimica (con H,, la entalpia total de reaccion a temperatura T de todas las

reacciones en el lecho W/m3(lecho) y el término de transmision con intercambiador

externo (con ay, superficie efectiva de intercambio (m*/m?®) y Q.. la velocidad de

transferencia de energia con el intercambiador (W/m?), la Ec (3.14) queda

oT o ov 4H
C.V, Py % 1g,Cy Py 9%, p % + HTCa, (T, — T )+ —*(T, - T, )+
PM, oz PM, ot oz :
oT
pap,s Cp57g 0
PM ot

Ec. (3.15)

que incluye los términos, en este orden

Término de conveccion donde C,,4 es el calor especifico del gas a volumen constante,
v, es la velocidad lineal del gas (m/s), p, es la densidad del gas (mol/m?®), PM, es el peso
molecular del gas (g/mol), T, es la temperatura del gas (K) y z es la coordenada

longitudinal (m).

Término de acumulacion donde €5 es la porosidad total (inter + intraparticular) y t es

el tiempo (s).

Término de compresién (variacion de la energia interna por unidad de volumen por

compresion), donde P es la presion total (Pa).

Transmision de calor entre el gas y el solido donde T es la temperatura del sélido
(K), HTC (W/(m*K)) es el coeficiente de transferencia de la fase gas al sélidoy a, es la

superficie especifica de particula por unidad de volumen de lecho (m%/m?).
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delgada, Ds es el diametro del lecho (m) y H,, es el coeficiente de transferencia de la fase
gas a la pared (W/(m?K)).

El programa requiere la introduccion de los valores de todas las variables citadas
anteriormente. Algunos de estos valores se obtienen experimentalmente y otros de la
bibliografia excepto los pardmetros HTC, a,y H,, que se calculan tal como se explica en

los siguientes apartados.
Calculo del coeficiente de transferencia de energia de la fase gas al s6lido (HTC)

En primer lugar es necesario calcular el nimero de Reynolds y el nimero de Prandtl:

dyv
Re = PoZe%a Ec. (3.16)
Hyg
C
pr= Ho~p Ec. (3.17)
kg PM o

Ademas se debe calcular el factor j, cuyo valor depende del nimero de Reynolds.
Si Re < 190 entonces j = 1.66 Re®*, si no, j = 0.983 Re**.

El coeficiente de transferencia de la fase gas al sélido se define como:

HTC = jCyvep,Pr*? Ec. (3.18)

Célculo de la superficie especifica de particula por unidad de volumen de lecho (a )

a, =(-¢ )f Ec. (3.19)
p

Cuyo valor depende de la porosidad de la zeolita (67000 m™)
Calculo del coeficiente de transferencia de la fase gas a la pared (H,,):

Para el célculo de este coeficiente se utiliza la correlacién dada por Kast [jError!
Marcador no definido.]:
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Nu,| 1+ =-210"°(Pe, )’ +0.0477Pe,, +22.11 Ec. (3.20)
e

o Anexo 3. Modelo del lecho de adsorcion

donde Nu,, es el nimero adimensional de Nusselt de transmisién de calor del gas a la
pared, Cera €S UNa constante de valor 12 para lecho empaquetado de esferas, L es la altura
del lecho (m), Dg es el didmetro del lecho (m) y Pey es el nimero adimensional de Peclet

de transmision de calor del gas a la pared.
El nimero de Nusselt se calcula de acuerdo con la siguiente expresion:

H x
Nu, = % Ec. (3.21)

g

donde X €5 la longitud caracteristica y se calcula como

X =1.15(27)  Ec.(3.22)

carac

El nimero de Peclet de transmision de calor del gas a la pared, se obtiene segun

X...V. p.C
Pe, = 0P g (509
F’l\/lgkg

3.3.2. Balance de energia a la pared del lecho de adsorbente

La ecuacién que representa el balance de energia a la pared del lecho de adsorbente es

la siguiente:
oT oT, 4D
-k 2 c,—*-H B T,-T,)+
"ogz Pyt W(DB+WT)2—D§(Q ) e 32
) . (3.
+H 4(DB +WT) (TW _Tamb): 0

amb 2
(DB +WT) - Dé
El balance de energia a la pared del lecho de adsorbente incluye los siguientes efectos:

Término de conductividad en la pared, donde k,, es la conductividad térmica de la

pared (W/(mK)), T, es la temperatura de la pared (K) y z la coordenada longitudinal (m)

Término de acumulacion, donde C,,, es el calor especifico de la pared (J/(g/K), pw €s

la densidad de la pared (g/m?) y t es el tiempo (s).
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Transmision de calor entre el gas ambiente y la pared externa del lecho de
adsorbente, donde H,., €s el coeficiente de transferencia de la fase gas ambiente a la
pared (W/(m?K))

3.3.3. Balance de energia a la fase sélida

6. 1o o0 Paps O, W T, Pas ow
_ksz 725_ksr ——|r 2s + ps 7+papscpa + ads A~
0z ror or PM. ot ' PM, ot PM, ot
—HTCa, (T, -T,)=0
Ec. (3.25)

La ecuacion general incluye de nuevo los términos de conduccién radial y axial, que en

nuestro sistema son despreciables por lo que la ecuacién simplificada queda:

paps oT w OT paps ow
IR sy Pws app W prca (1T )=0
"PM, ot TPTRPM. ot PM, % ot -7

a

Ec. (3.26)

Esta ecuacion incluye los siguientes términos:

Término de acumulacién de calor en el sélido con C, el calor especifico del
adsorbente (J/(molK))

Término de acumulacion en la fase adsorbida debido al adsorbato con Cg, el calor
especifico del adsorbato (J/(mol/K)).

Calor de adsorcidn, cuyo calculo se realiza a partir de datos experimentales.

Término de transmision de calor de la fase gaseosa al s6lido, cuyos parametros ya se

han obtenido en el balance de energia a la fase gas.
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Anexo 4. Calculos y resultados

En primer lugar, se llevo a cabo la calibracion del equipo con el fin de obtener la

relacion sefial en voltios/masa de propano para las distintas condiciones experimentales.

A continuacion, se llevaron a cabo experimentos de adsorcion a varias temperaturas
(30 °C, 50 °C, 70 °C, 100 °C, 150 °C) y varias concentraciones (100 ppmv, 250 ppmv, 500

ppmv, 750 ppmv y 1000 ppmv) con un flujo volumétrico constante de 30 mIN/min con el

fin de determinar la capacidad de adsorcion en el equilibrio de propano, es decir, obtener

las isotermas de adsorcion para las 5 temperaturas de trabajo. Los resultados se muestran

en la Figura 4.1.
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Figura 4.1. Curvas de ruptura para las distintas temperaturas de trabajo. (a) T = 30 °C, (b) T =50
°C, () T=70°C, (d) T=100°C, () T=150°C
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A modo ilustrativo, se muestra en la Figura 4.2 el grafico comparativo de los datos
experimentales y las isotermas tedricas obtenidas de acuerdo con los parametros IP,, IP,,

IP; e IP, para temperaturas de 30 °C y 70 °C:

7,E-04 -
6,E-04 1
5,E-04 1
4,E-04 -
3,E-04 1
2,E-04 -
1,E-04 1
0,E+00 +—

0 200 400 600 800

Concentracién (ppmv)

Capacidad de adsorcién
(kmol propano/kg zeolita)

___.__/l——/r/.

1000

Figura 4.2.Comparacion datos experimentales e isotermas tedricas para T = 30 °C (azul oscuro), T
=50 °C (rojo), T =70 °C (verde), T =100 °C (azul claro), T = 150 °C (naranja). Los puntos
representan los datos experimentales; la linea representa la isoterma tedrica obtenida a partir de los
parametros de ajuste

Los errores relativos para cada una de las concentraciones se muestran en la Tabla 4.1:

T=30°C | T=50°C [ T=70°C | T=100°C | T=150°C
C (ppmv) error relativo (%)
100 -1.003 13.241 -0.924 2.292 -28.634
250 -2.624 80.899 -0.328 3.734 -17.999
500 4.906 31.705 0.955 2.990 -16.734
750 -2.171 0.079 1.085 28.783 -9.393
1000 0.551 -1.238 -3.708 0.985 -2.419

Tabla 4.1. Error relativo entre la capacidad de adsorcion de propano experimental y la
capacidad de adsorcion obtenida a partir de los parametros de la isoterma de Langmuir

A continuacion, a partir de las isotermas de adsorcion experimentales, se calculd |

entalpia de adsorcion, aplicando la ecuacion de Clausius-Clapeyron [76]:

Si se integra la ecuacion entre dos temperaturas, para cantidad adsorbida constante se

|

tiene:

—AHads:RTZ[

[_ AH ads ]w =

orT

£

1 1
T2 Tl

Ec. (4.1)

Ec. (4.2)
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A cada uno de los experimentos de adsorcién sigui6 una etapa de desorcion con aire en
la que se comprobé que la cantidad desorbida de propano se correspondia con la cantidad

adsorbida en el experimento anterior, tal como muestra la Tabla 4.2.

T=30°C | T=50°C [ T=70°C | T=100°C | T=150°C
C (ppmv) cantidad adsorbida (mmolpopano/ 9zcolita)
100 0.1473 0.0494 0.0228 0.0065 0.0017
250 0.2981 0.0697 0.0540 0.0158 0.0038
500 0.4129 0.1647 0.0992 0.0311 0.0074
750 0.5297 0.2852 0.1388 0.0364 0.0102
1000 0.5715 0.3432 0.1823 0.0604 0.0125
C (ppmv) cantidad desorbida (mmolpopano/ 9zcolita)
100 0.1799 0.0828 0.0399 0.0094 0.0015
250 0.3558 0.0358 0.1007 0.0149 0.0040
500 0.4766 0.2284 0.1447 0.0464 0.0065
750 0.4596 0.3090 0.1978 0.0472 0.0095
1000 0.5227 0.3962 0.2169 0.0713 0.0112

Tabla 4.2. Cantidad adsorbida de propano para cada una de las curvas de ruptura y desorbida en
las curvas de desorcion

Ademas, a lo largo de los experimentos y de manera periodica se realizaron
experimentos de adsorcién para comprobar que el adsorbente no perdia capacidad de

adsorcion con el tiempo y el nimero de ciclos tal como puede observarse en la Figura 4.3.

44

tension (mV)
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0 T T T T !
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tiempo(min)
Figura 4.3. Resultados de diferentes experimentos de adsorcion a 30 °C y 500 ppmv para comprobar
la integridad de la zeolita con el tiempo y el niGmero de ciclos
Por ello, se puede concluir que el adsorbente no pierde actividad con el nUmero de
ciclos y ademas es capaz de regenerarse completamente tras la adsorcion de propano,

propiedades que son deseables para la aplicacion de estos materiales como trampas de HC.
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4.1. Modelado del sistema de adsorcion-desorcion

Para el modelado del sistema de adsorcién-desorcion se utilizé de nuevo el médulo
Adsorption de AspenTech. Tal como se ha comentado en la memoria, en este programa es
posible crear un sistema de equipos conectados entre si (reactores. conducciones.
intercambiadores de calor. valvulas. etc.) que representan el sistema experimental real que
gueremos modelar y cuyo comportamiento se pretende simular bajo distintas condiciones
de trabajo. En cada equipo, el programa permite escoger los modelos y submodelos
matematicos que mejor representan el sistema real bajo estudio. Por otro lado, es necesario
introducir todos los datos experimentales imprescindibles para que el programa resuelva las

ecuaciones matematicas del modelo que se ha construido.
- Modelado de las curvas de ruptura

En la Figura 4.4, se muestran los resultados obtenidos del ajuste de las curvas de

ruptura experimentales para todas las temperaturas de trabajo.
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(©

Figura 4.4. Resultados del ajuste de las curvas de ruptura experimentales obtenidas para las cinco
concentraciones de trabajo a 30 °C (a), 50 °C (b), 70 °C (c) y 100 °C (d). La linea continua representa
los resultados experimentales; la punteada los de la simulacion
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Del ajuste de las curvas de ruptura a las cuatro temperaturas y las cinco
concentraciones de trabajo, se ha estimado el valor del coeficiente de transferencia de
materia del LDF, k,, que controla la velocidad de adsorcién de propano sobre la zeolita.

Los resultados se muestran en la Tabla 4.3.

Teo 30 50 70 100
C (ppmv)
100 0.01 0.018 0.03 0.2
250 0.023 0.028 0.09 0.3
500 0.025 0.05 0.07 0.2
750 0.03 0.07 0.09 0.4
1000 0.02 0.07 0.095 0.4

Tabla 4.3. Coeficientes de transferencia de materia obtenidos del ajuste de las curvas de ruptura

Se ha observado que este coeficiente, y por tanto la velocidad del proceso de adsorcion,
aumenta al aumentar la temperatura, asi como y casi de manera general, al aumentar la
concentracion. Para relacionar esta variacion del coeficiente k, con la temperatura, se

_Ea
establece una expresion de tipo Arrhenius (kp :kpoe AT) para cada una de las

concentraciones de trabajo cuyos parametros Ky y E, se detallan en la Tabla 4.4.

» Factor preexponencial. Energia de activacion.
Concentracién (ppmv) R?
Koo (5™) E. (3/mol)
100 10.722 4721.9 0.92
250 10.332 4360.1 0.94
500 7.005 3249.8 0.98
750 9.568 3982.7 0.95
1000 11.308 4592.2 0.97

Tabla 4.4. Factor preexponencial, energia de activacion y regresion obtenidos de la linealizacion

de una expresién de tipo Arrhenius para el coeficiente de transferencia de materia
Tal como se ha mencionado en el Anexo 3, el coeficiente de transferencia de materia
engloba las resistencias individuales a la transferencia de materia interna y externa. Por
tanto, una vez estimado el valor de dicho coeficiente, es posible conocer el valor de los
coeficientes de difusién efectivo y superficial mediante las ecuaciones 3.8 y 3.12 asi como
las resistencias a la transferencia de materia interna y externa. Los resultados obtenidos se

muestran en la Tabla 4.5.
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Concentracion (ppmv)
100 250 500 750 1000
T (°C) Dm (m?%/s)
30 1.851E-07 1.851E-07 1.851E-07 1.851E-07 1.851E-07
50 2.078E-07 2.078E-07 2.078E-07 2.078E-07 2.078E-07
70 2.317E-07 2.317E-07 2.317E-07 2.317E-07 2.317E-07
100 2.697E-07 2.697E-07 2.697E-07 2.697E-07 2.697E-07
T (°C) Dk (m/s)
30 1.017E-08 1.017E-08 1.017E-08 1.017E-08 1.017E-08
50 1.050E-08 1.050E-08 1.050E-08 1.050E-08 1.050E-08
70 1.082E-08 1.082E-08 1.082E-08 1.082E-08 1.082E-08
100 1.129E-08 1.129E-08 1.129E-08 1.129E-08 1.129E-08
T (°C) De (m?/s)
30 1.153E-08 2.010E-08 1.622E-08 1.549E-08 8.623E-09
50 2.213E-08 1.039E-08 1.665E-08 3.852E-08 1.935E-08
70 3.916E-08 1.655E-08 1.203E-08 1.452E-08 1.444E-08
100 2.704E-07 1.780E-08 1.163E-08 2.280E-08 2.236E-08
T (°C) Ds (m?%/s)
30 1.715E-12 5.824E-12 5.335E-12 6.197E-12 2.883E-12
50 4.509E-12 4.309E-12 1.014E-11 4.102E-11 1.575E-11
70 1.397E-11 1.717E-11 2.981E-11 1.717E-11 1.678E-11
100 -1.057E-11 5.557E-11 2.981E-11 8.565E-11 8.458E-11

Tabla 4.5. Coeficientes de difusién obtenidos a partir del coeficiente de transferencia de materia

- Modelado de las curvas de desorcion

Los resultados obtenidos del modelado de las curvas de desorciéon se muestran en la

Figura 4.5.
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Figura 4.5. Resultados del modelado de las curvas de desorcion. La linea continua muestra los

resultados experimentales; la punteada los resultados de la simulacion. (a) corresponde con la

desorcién cuando la curva de ruptura ha sido realizada a una temperatura de 30 °C, (b) de 50 °C, (c)

de 70 °C y (d) de 100 °C. La curva de desorcion para 100 °C y 250 ppmv no se muestra pues la sefial
de concentracion de salida excedi6 el rango de medida establecido

A la vista de los resultados obtenidos, queda demostrada la robustez del modelo y su
aplicabilidad para la simulacion del proceso ciclico de adsorcién de HC.

A continuacion, se lleva a cabo el modelado de los ciclos de encendido en frio que

representan el comportamiento del sistema en condiciones préximas a las reales.

Modelado de los ciclos de encendido en frio

Para llevar a cabo el modelado de los ciclos de encendido en frio se estudiaron las

variables que mas afectan al comportamiento del sistema adsorbente durante los primeros

instantes tras el arranque del motor. Estas variables son la concentracién de entrada de

propano, la rampa de temperatura y el flujo volumétrico de entrada al lecho de adsorbente.

Un correcto ajuste de las curvas experimentales y tedricas pondra de manifiesto la alta

versatilidad del modelo al variar las condiciones de operacion.
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Los resultados obtenidos del ajuste se muestran en la Figura 4.6.
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Figura 4.6. Resultados del modelado de los ciclos de encendido en frio. La linea continua muestra
los resultados experimentales; la punteada los resultados de la simulacién. En (a) se observan los
resultados del ciclo de encendido en frio para las diferentes concentraciones de entrada de propano,
una rampa de calentamiento de 50 °C/min y un flujo volumétrico de 30 mIN/min. En (b) las
condiciones de trabajo son flujo volumétrico de 30 mIN/min, concentracién de 500 ppmv y
diferentes rampas de calentamiento. En (c) diferentes flujos volumétricos, rampa de 50 °C/miny

concentracion de propano de 500 ppmv

En los estudios de modelado expuestos es evidente el buen grado de ajuste obtenido

con el modelo de simulacion en las distintas condiciones de trabajo: las diferentes

concentraciones de adsorcion y condiciones de desorcién y ciclos de encendido en frio

estudiados. Ello indica la versatilidad del modelo y su alto grado de precision, lo que lo

convierte en una herramienta muy Gtil para la optimizacion del proceso y su posible

escalado a una trampa real.
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