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INTRODUCCION

El escalamiento de un proceso y de un reactor quimico de
manera particular, permite un cambio de dimensiones que afecta la
capacidad de producci¢én. Aumentar la produccivn de un proceso de
manera eficiente y segura, teniendo como base la informacién del
comportamiento de una etapa de menor escala, facilmente
manipulable, hacen atractivo al escalamiento desde los puntos de

vista técnico y econdwico.

La comprensién de los distintos fendmenos presentes en un
reactor quimico y la Iinterrelaci¢n de los mismos, s& han
manifestado mediante avances significativos en los campos de 1la
cinetica quimica, la catilisis y los fenomenos de transporte.
Estos avances han demostrado su utilidad, al  permitir el
desarrollo de metedologlas encargadas de resolver la cuesti¢én del
escalamiento de reactores, desde un punto de vista fundamental ¥y

no emplrico.

Esta investigacién, pratende mostrar los lineamientos
tesrico-practicos en gue se basa el escalamiento de un reactor
tubular de lecho fijo con una fase flutda, para lo cuil se han de
revisar las metodologlas generalmente utilizadas y ejemplificar la
aplicacion de #stas en un problema de interés real. De manera

paralela, se sefalaran las pricipales ventajas y desventajas de



cada una de las metodologias 1involucradas. Con esto se busca
concluir sobre su efectividad al atacar el escalamiento hipotetico
de un reactor particular, sin llegar a la confrontacién de las

alternativas teéricas con resultados experimentales de una etapa a

mayor escala.



CAPITULO L
GERERALIDADES.

11 CONCEPTOS FUNDAMENTALES EN EL ESCALAMIENTO.

111 ESCALAMIENTO ¥ FACTOR DE ESCALAMIENTO.

Bl escalamiento de un equipo industrial y de manera mis
general, de cualaulier proceso, puede ser entendido como el disefio
y operaci¢n de una unidad de mayor tamafic, con base en el

conocimiento de operaci¢n de esa unidad a wenor escala.

El escalamiento estd sujeto a limitaciones fisicas, como el
tamafio final del equipo y los factores econémicos inherentes a 1la

construcecidn y operacién del mismo.

El concepto de factor de escalamiento, surge al contemplar el
proceso de escalamiento como el aumento de las dimensiones de un
sistema n veces con respecto al sistema original. Dicho aumento es
observable en diferentes magnitudes, tales como el tamafo de 1la
unidad escalada, la cantidad de materia y energia involucradas vy
relaciones de indole diverso. Normalmente, el factor de
escalamiento estd dado como una relaci¢n de produccion de 1la
unidad escalada con respecto a la produccién de la unidad original

t 1, 20



FACTOR ok PRODUCCION DE LA UNIDAD ESCALADA.

ESCALAMIENTO FRODUCCION DE LA UNIDAD QRIQINAL.

41 efectuar un cambio de escala, se pueden distinguir varias
etapas, dependiendo del tamafo:

a) Etapa a nivel banco o laboratorio.

bh) Etapa a nivel planta piloto.

c) Etapa a nivel comercial o industrial.

Rn la etapa a nivel banco o laboratorio, el sistema es
analizado de manera experimental, manipulando las condiciones de
operacién para comprobar las bases tedéricas, o bien para buscar

las condicicnes que mejorern el funcionamiento del proceso.

La etapa de planta piloto es el sistema en escala intermedia
entre el nivel laboratorio y el nivel comercial. Ksta es sumapente
util, pues se constituye como un prototipo de el sistema comercial
y permite explorar las potencialidades técnico-econdmicas del

processo W,

Finalmente, la etapa a nivel industrial, es de un tamafo +tal
que, bajo clertas condiciones de operacién y manejando cantidades
comerciales de material, redunda en un beneficio econtmico o

social.

Los factores de escalamiento varian en un intervalo

determinado de acuerdo a la etapa a la <¢u2l se refieren, pudiendo



- ser del orden de 500 a 1000 para equipos piloto en relacion a
equipos de nivel laboratorio y de 200 a 500 para equipos
industriales escalados a partir de datos de planta pilote. Sin
enbargo, estos factores de escalamiento tienden a reducirse en
procesos que involucran materiales o reactivos liquidos y sélidos.
Para manejar factores de escalamiento con cierta seguridad es
necesario tener alguna experiencia prictica que permita manejar
una correlacion de escalamiento o resolver el problema desde un
punto de vista fundamental. KEn aquellos casos en que los
resultados obtenidos al cambiar de escala son congruentes con los
resultados previstos, se dice que los principios del escalamiento
han sido bien establecidos, con lo cual es posible manejar

factores de escalamiento mayores.

Lo anterior ocurre generalmente en procesos que
substancialmente se llevan a cabo en fase gaseosa, pudiendo
mane jarse factores de escalamiento de hasta 10,000 con seguridad.
Ksto se debe a la menor incertidumbre de las predicciones de 1los
regimenes de flujo, coeficlentes de transferencia de masa y calor
¥y a la confiabhilidad de los valores de las propiedades fisicas mis

relevantes.

Sin embargo, en la mayoria de los casos de inter®s comercial,
los procesos con fluldos gaseosos involucran el uso de
catalizadores sdlidos, esto repercute de manera significativa 1los
perfiles de flujo y temperatura, as! como en los coeficientes de
transferencia de masa y calor, por lo que hablar de factores de

escalamiento tan elevados (cercanos a 10,000) resulta poco



coﬁfiable,
12 IMPORTANCIA DEL ESCALAMENTO.

Desarrollar y adaptar un procesc industrial, requiere de
bases tedricas y experimentales. El trabajo de laboratorio es un
ensayo de eilo a pequefia escala. Consecuentemente, los problemas
de transferencia de masa y calor que se presentan a nivel
laboratorio, no son comparables con los que pudieran presentarse
en un equipo industrial. Por ello, el tratar de diselar y operar
un equipe comercial sin el conocimiento de los resultados de la
experimentacitén a nivel banco o planta piloto, presupone
dificultades que involucran perdidas econm®micas. Asimismo, tratar
de llegar a un disefo a gran escala, por el método de ensayo ¥
error, c¢onstruyendo modelos intermedios sin los debidos
fundamentos, lleva a inversiones elevadas vy resultados no

correlacionables, es decir, a la deriva.

Es por esto que el escalamiento de cualquier equipo y mas ain
de un procese industrial, deber ser gradual y en base a wnodelos

que describan el comportamiento del sistema.

Ban la industria quimica y petroquimica el reactor, corazén
del procesa, debhe ser escalade tomando en cuenta todos los
fendmenos que afectan el rendimiento y la selectividad de la
reaccidn gue se efectUa en €1, y mis aun, agquellos que se vuelven

determinantes en la estabilidad de el sistema reacclonante awn.



12 ANTECEDENTES DEL ESCALAMIENTO. METODOLOGIAS EMPLEADAS

121 PRINCIPIO DE SIMILITUD ¥ ANALISIS DIMENSIONAL.

El escalamiento de cualquier reactor quimico, puede hacerse

siguiendo varios caminos.

El principic de similitud involucra 1las relaciones entre
sistemas de diferentes tamalNos. Para el escalamiento de un reactor
quimico el criterio de similitud puede representarse por medio de
grupos adimensionales que caracterizan los fendmenos de un proceso

¥y permanecen constantes durante el cambio de escala @.m.

Sin embargo, cuando la complejidad del proceso va en aumento,
es practicamente imposible mantenar constantes los valores
numéricos de todos los grupos adimensionales, de manera gque la
aproximaci®n mAs adecuada al efectuar el escalamiento se obtiene
al determiar el efecto de cada grupe adimensional (peso) y

llevando a cabo la experimentacién a diferentes tamafos.

La etapa experimental pone de manifiesto algunos errores del
m¢todo. Una falsa interpretaci¢n de los resultados experimentales
puede ocurrir al agrupar demasiadas variables en un ndmero
adimensional y obscurecer el efecto de alguna variable. Entre mas

variados sean los fen®menos existentes en el sistema a ser



escalado mds compleja la tarea de discriminacion. Claramente, por
este método es m3s sencillo escalar un intercambiador de calor que
un reactor quimico, en el cuil se lleva a cabo una reaccidn con
una considerable +transferencia de calor y probablemante,

intervengan dos o mis fases.

Siempre es recomendable realizar un escalamiento apriori,
teniendo en cuenta el resultado esperado. Comenzando por una etapa
de pre-disefio, debe considerarse la disposicion y las dimensiones
aproximadas de la planta a escala comercial teniendo como base
datos experimentales, experienclas previas con equipos similares y
algunas hipdtesis razonables. De aqut puede hacerse un
escalamiento de mayor a menor nivel obtenié¢ndose un modelo cuyo
disefio tendra fines de investigacién dentro del programa de
desarrollo. De esta manera, el riesgo de fracaso de dicho

programa, debido a un sobre-escalamiento, puede reducirse 4.

122 MODELACION.

Un modelc puede ser definido como una representacién
aproximada de un sistema. Dicha representacién puede utilizarse
para realizar el escalamiento de un equipo o de un proceso. El
modelo puede tener una existencia material, en cuyo caso se habla
de modelos anilogos y homdlogos, o carecer de tal, como en el caso

de los modelos matemdticos ¢z.z4.2m.

Los modelos con existencia material, son equipos



experimentales de menor tamaNo, que operan de manera similar o

aproximada al equipo estudiado. Cuando un modelo, con existencia
material, involucra una transposicidn de variables se trata de un
modelo anidlogo, vgr.: la analoglta hidraulica-elé¢ctrica. De manera
opuesta, el wmodelo que maneja las miswsas variables gque se

Presentan en el proceso real se conoce como un modele homélogo.

La utilizacién de un modelo con existencia material permite

cumplir los siguientes objetivos:

1) El modelo facilita el estudio de un fentmeno al cambiar a
voluntad las condiciones de operaci®n sin estar sujeto a las

condicliones amblentales.
2) Los costos se reducen al utilizar fluildos de simulacion.

3) Bl modelo contribuye a visualizar el fendmeno de una

manera miés completa.

4) En la mayoria de los casos, el modelo permite 1la
separacion de los aspectos del fendmeno realizindose un analisis

detallado.

Los datos obtenidos al manejar un modelo c¢on existencia
material, son muy semejantes a los datos obtenidos al manejar
aquipos similares de menor tamafio. Dicho de otra manera, 1la

utilizaci®¢n de un modelo con existencia material no es otra cosa



que una simulacien experimental a peguefa escala 2«25,

Los modelos matemiticos constituyen el implemento ideal para
realizar el escalamiento de un equipo o proceso. El modelo
matemitico es un conjunto de ecuaciones y tomado como un todo es
complejo, debido a las interrelaciones de diferentes variables
comunes en las ecuaciones del propieo modelo. El propdsito del
modelo matemitico es resaltar los fen®menos m*s importantes del
escalamiento, encontrar los pasos determinates o controlantes vy
manejar cuantitativamente el efecto del tamalio del equipo en cada

fendmeno presente (25 .

Las ecuaciones que se utilizan con wmayor frecuencia son
aquellas referentes a los balances de materia y de energia,

a la cinética quimica y a las transferencias de masa y de calor

Algunas ecuaciones provienen de trabajos tedricos y otras, en
contraparte, son de naturaleza emplrica; ¢stas Ultimas tienen sus
fundawentos en el analisis dimensional y correlaciones de datos

experimentales.

Si todas las ecuaciones que constituyen el modelo que se
utiliza en el escalamiento son emplricas, se considera que el
mwodelo es formal. Cuando las ecuaciones del modelo estin fundadas
en las leyes fisicas o fisicoquimicas, se trata de un modelo

fundamental o fenomenoldgico .

Debido a la necesidad de expresar variaciones



infinitesimiales en un modelo, se wutilizan con frecuencia
ecuaciones diferenciales cuya complejidad varia con respecto a 1la

precisién con que se quiere estudiar el sistema.

En el caso de los reactores quimicos, particularmente cuando
intervienen varias fases, el escalamiento se torna dificil, pues
los fencmenos que se presentan no se ven afectados en igual grado
por el cambio de las dimensiones del equipo 3. Lo anterior,

puede verse con mayer claridad en la Tabla 1.

TABLA 1.
EPFRCTO DEL CAMBIO DE LAS DIMENSIONES DE UN REACTOR HULTIFASE
SOBRE LOS FENOMENOS PRESENTES.
DIMENSION VOLUMEN RELACION SUP. LATERAL
GEOMETRICA: 5 —_——
d) 1sd VOLUMEN
t t
rd &
FENOMENOS :
REACCION QUIMICA Muy [(uaerie pebil @ sin efecto
determinan- indirecla o influencia
le.
TRANSFERENCIA DE Indirecta Fuerle sin aefeclo
MATERIA. No determ. . o influencia
TRANSFERENGIA DE pebil @ Fuerte Fuerte y
CALOR. indirecta . directa

LONGITUD EFECTIVA DEL REACTOR.
DIAMETRO EFECTIVO (INTERNO) DEL REACTOR.

o
Won



Cuando se utiliza la modelaci®n dentro de una metodologia
para el escalamiento de un equipo, en particular de un reactor,
pudiera pensarse que es posible realizar el cambio de escala de
nivel banco a nivel industrial de mamera directa y sencilla.
Indudablemente, el uso del modelo simplifica el problema de 1la
predicci®n del comportamiento del sistepa con el cambio de
dimensiones, pero sigue existendo un vacto entre la escala de
laboratorio que aporta los datos fundamentales y la escala de
equlipo comercial que se constituye como objetivo primordial de 1la
metodologta «». De lo anterior, se puede decir que existe una
metodologia de caricter ideal que se presenta de manera

esquemitica en la figura 1.

DATOS QUIMICOS DISENO DEL
v H HODELO [(—{ siMuLacION F—— Eauire NIVEL
FISICOQUIMICOS COMERCIAL.

rroura 1. METODOLOGIA IDEAL PARA EL ESCALAMIENTO DE OR  EQUIPO
UTILIZANDO LA MODELACION.

Actualmente, de acuerdo con Tarhan @», la metodologla que
se emplea de manera mis eficiente incluye la comparacidn del
comportamiento del modelo con la etapa a nivel planta piloto,

figura 2. Lo anterior permite la retroalimentaci®on del modelo

10



antes de que la mwmetodologia llegue al disefSo de la etapa
comercial. En esta forma se consigue un escalamiente exitoso y
seguroe a la vez que logran reducirse el numero de etapas

involucradas y los costos del proceso de escalamiento.

DATOS QUIMICOS  p—r MODELO |— SIMULAGION F—]  DISENQ NIVEL

FISICOQUIMICOS COMERCLAL
PLANTA DISENO
PILOTO MECANICO

Froura 2. METODOLOGIA PARA EL ESCALAMIENTO DE UR EQUIPO CON EL USO
DE LA ETAPA DE PLARTA PILOTO COMO RETROALIMENTACION AL MODELO.

11



CAPITULO IL

EL REACTOR TUBULAR DE LECHO FIJO,

2.1 REACTORES TUBULARES HOMOGENEOS.

Los reactores pueden clasificarse de acuerdo con diversos
criterios, sin embargo una primera divisién distingue dos grandes
categorias, de acuerdeo al numero de fases presentes en el interior

del mismo za:

HOMOGENEOS.

REACTORES {
HETEROGENEOS.

En los reactores homog®neos, como su nombre lo indica, existe
una sola fase, que en el caso de los reactores tubulares puede ser
ligquida o gaseosa y en la mayoria de los casos su comportamiento

puede aproximarse a la idealidad.

En contraparte, los reactores heterog®neos del +tipo +tubular
son sistemas del tipo s¢lido-gas o so0lido-11quido, pues
necesariamente estin constituldos por un lecho catalitico formado
por particulas sélidas a traves del cuidl se hace pasar la

corriente de reactivos.

12



211 EL REACTOR TUBULAR IDEAL. PRINCIPIO DE CONSERVACION.

El reactor quimico es un equipo sencillo en su concepto, pero
complejo en su disefio. Constituido como el corazén de los procesos
quimicos y petroquimicos, scupa un lugar aparte de los demis
equipos utilizados en la Ingenierfia Quimica. Dentro de el reactor
concebido como sistema, se verifican transformaciones de 1la
materia y la energia inherentes a las reacciones quinmicas, bajo
ciertas condiciones de operacién y la presencia de ciertos agentes
reaccionantes. El reactor visto como una caja negra, debe cumplir
con el principio de conservacién y la segunda ley de la
Termodinamieca. A continuacién se presenta el tratamiento realizado
por Sandler v, para explicar la conservaci®n de masa y energia

en un sistema de caja negra.

a) Puade fluir masa por uno, varios o ninguno de los
orificios de entrada k, (o sea, que el sistema puede estar abierto
o cerrado al flujo de masas). Puesto que interesan aqu! los
fluidos puros, sélo se ocupar4d una especie molecular, atun cuando
su temperatura y presi¢n sean distintas en cada orificio de
entrada. El indice de flujo de masa que entra al =sistema por el
orificio de entrada k-é¢simo seri H}, de modeo que BZ)O para el
flujo de entrada al sistema, y Hk(ﬁ para el flujo de salida del

sistema.

b) Los limites del sistema de caja negra pueden ser

i3



estacionarios o estar en movimiento, 5i los limites del sistema se
mueven, puede deberse a dilatacion o contraccién, porgue el

sistema completo se mueve o por awbas cosas.

c) Puede entrar energla en forma de calor al sistema, o bien,

salir de ¢1 por los limites.

d) Puede entrar al sistema o salir de €l energia en forma de
trabajo (movimiento mecénico del eje, energla eléctrica, etc.), a

través de los limites.

En ¢) y d) un flujo de energla de entrada al sistema es

positivo ¥y un flujo de energia de salida del sistema es negativo.

La ecuaci¢n de equilibrio para la carga total de cualquier
cantidad extensiva 6 en este sistema se obtiene al equiparar el
cambio en la cantidad € en el sistema entre los tiempos t y ttAt a
los flujos de € de entrada y salida al sistema y la generaci¢nm de

8 dentro del sistema en el intervalo &t. Asl pues:

[ Cantidad de & en el ]

Cantidad de & en el sistema ]
tiempo ttat

en el tiempo ¢

a traves de los lim. entre t ¥
t + At

a través de los lim. entre t y
t + AL

Cantidad de & generada dentro del

[ Cantidad de 9 que entrd al sist.
[ sist. entre & + 4t

Cantidad de & que salid del sist. ]
1

(2.1~
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Bl significado de los dos primeros t¢rminos del lado derecho
de la ecuaci¢n estia claro; pero el Ultimo requiere ciertas
aclaraciones. Si la propiedad extensiva & es igual a la mdasa
total, la energia total o la cantidad de movimiento total, todas
ellas cantidades que se conservan, entonces la generaci¢n interna
de ¢ es igual a cero. Esto se observa claramente en el caso
especial de un sistema aislado de su ambiente (de modo que los
terminos de flujo a traves de los limites del sistema se

desvanecen), en este caso la ecuacitn 2.1-1 se reduce a:

generada en
ty t+ bt

el sist. en el el sist. en el

[ Cantidad de € en ] { Cantidad de 6 en }
tiempo ttat tiempo t

[ Cantidad & ]

(2.1-2)

Puesto que no se puede producir de manera espontinea ni masa
total, ni cambio de movimiento, ni energia, si © es cualquiera de
esas cantidades, el término de generacion interna tendrid que serxr
cero. No obstante, si & es alguna otra cantidad, el término de
generaci®n interna puede ser positivo (si se produce € dentro del
sistema), negativo (si se consume & dentro del sistema), o bien,
cero. Por ejemplo, suponiendo que el sistema de caja negra fuera
un reactor quimico cerrado en el que se deshidrogena ciclohexano

parcialmente a benceno e hidrégeno, segin la reaccién:

H

Cgllyo > Cglg  + 3H2

Si se ipualara 6 a la masa total, entonces, por el principio

de conservacion de masa, el término de generacién interna emn la

15



ecuacion (2.1-2) serla cero. Sin embargo, si & se considerara como
la masa de benceno seria positivo, puesto que la reaccitn quimica
produce benceno. A la inversa, si se considerara & como la masa de
ciclohexano en el sistema, el término de generacid¢n interna serla
negativoe. En cualquier caso, la magnitud del t4¢rmino de generaci¢n

interna dependeria del indice de reaccitn.

212 EL. REACTOR TUBULAR IDEAL. DEFINICION Y ECUACION DE

DISENO.

Los reactores quimicos, han adoptado las formas mis diversas.
El Reactor tubular ideal, es un reactor cilindrico y se conoce con
diferentes nombres u?: reactor de flujo tapén, reactor de flujo
plstén y reactor de flujo uniforme; sin embargo sea cual fuere el
nombre con que se conozca, se caracteriza porque el flujo del
flulido, en su direccidén axial es ordenado. Ningin elemento del
wmismo sobrepasa o se mezcla con cualquier otro elemento situado
antes o despuss de aquel. En realidad, en este reactor puede haber
mezcla lateral del fluido (direcci¢n radial), pero nunca ha de

existir mezcla o difusioén a lo large de la trayectoria de flujo.

En un reactor de flujo en pistdn, la composicien del flutdo
varia con la coordenada de posicién en 1la direccién axial o
direccisén de flujo; en consecuencia, el balance de materia para un
componente da la reaccion ha de referirse a un elemento
diferencial de volumen dV. Ast para el reactante A, en la ecuacién
(2.1-1), el cambio en la cantidad ¢ en el sistema entre los

tiempos t y t+At , entendido como acumulacio®n, es nulo.
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Simplificando, se obtiene:

ENTRADA DR © = SALIDA DE e + DESAPARICION DK e (2.1-3)
POR REACCION.

Para el elemento diferencial de volumen dV:
Entrada de A, moles/tiempo = F, .
Salida de A, moles/tiempo = F, + dF, .

por reacci¢n, =
woles/tiempo

Desaparicion de A ( moles de A que reaccionan ]
* dv
(t)*(Vol. flulido de reacc.)

= (-r, ) * dv.

Introduciendo estos términos en la ecuacidén (2.1-3), - se..
obtiens: :

F, = (B, + df, ) + (-r,)d¥ —  ~(2.1-4) -
Teniendo en cuenta que: g

df, = dL B,  (1-X )] = -F dX §2.1-5)
Por substitucién, resulta:

0%, = (-r,)dv (2.1-6)

Por consiguiente, ésta es la ecuaci¢én referida a a4 para el
volimen dV en la seccidn diferencial del reactor, la cual debe ser
integrada. Agrupando convenientemente los términos de la ecuacién
anterior, teniendo en cuenta que el caudal molar de alimentacicn,

F es constante, mientras que {-r,) depende de las

Ao’

concentraciones de las sustancias o de la conversi¢n, se tiene:

17



av f‘“ dxa v Ix“ d¥a

(2.1-7)

0 Faa Xar  “Ta ng Xai "Fa

La ecuacidn (2.1-7), permite calcular el tamafio del reactor,
y se conoce como ecuacidn de disefic. Esta relacién sera util para

cualquier reactor tubular.

Aqu!l se vuelve necesario considerar el balance de energia del
sistema, que no es mis que un balance caldrico de un elemento
diferencial del reactor. Upna simplificacié¢n importante que aparece
en el tratamiento hecho por PFroment y Bischoff a2, es la
consideracitén de que la conveccién es el Unico mecanismo por el
cu4dl se lleva a cabo una transferencia de calor considerable. Adn
mas, esta conveccién ocurre en un flujo pistén y la temperatura es
completamente uniforme en la seccién ‘transversal {(direccién
radial). S5i existe un intercambioc de calor con la pared del tubo,
la diferencia total de temperatura con la pared se localiza en una
pelicula adyacente, la cuil es sumamente delgada. La ecuacién de

balance de energia en estado estable es:

(am,y v = O (2.1-8)

A

kacp}r 4T + Ond (T-T)) dZ - =
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El término Z‘,kapk debe ajustarse para cada incremento.
Normalmente, es justificable la utilizacion de un valor promedio
para el Cp en un intervalo de temperaturas y composiciones, por lo
que dicho término, puede reemplazarse por m Cp, donde m  es el

flujo misico total.

Las ecuaciones (2.1-7) ¥y (2.1-8) pueden relacionarse entre
s!{, pues ambas prasentan la misma variable (-r). Substituyende la

ecuacion (2.1-7) en (2.1-8), se tiene:

I B, oy
r

dz mCp d2 m, Cp (2.1-9)

22 REACTORES TUBULARES HETEROGENEOS.

221 EL REACTOR TUBULAR DE LECHO FIJO. £STADO DEL ARTE.

El descubrimiento de los catalizadores stlidos ¥ su
éplicacion en procesos quimicos y petroquimicos em los primeros
afios de este siglo, abrieron nuevos bhorizontes a la Industria
Quimica. La posibilidad de mejorar un proceso ya existente en
cuanto a rapidez de reaccidn o selectividad, sin alterar el
equilibrio, as! como el desarrollo nueves procesos, contribuyeron

al crecimiento espectacular del conocimiento en catalisis.

La mayor parte de los procesos cataliticos a nivel

industrial, se llevan a cabc en reactores tubulares de lecho £ijo.
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S¢1lo aguellos casos en que es muy dificil el control de la
temperatura del reactor ¥y se requiere un regimen isotérmico,
demandan la wtilizacién de reactores de lecho fluidizado. Para
entender la importancia del reactor tubular de lecho fijo en la
en 1la tabla 2 se listan algunos procesos

industria actual,

estrategicos en los cuiles es protagonista aun.

TABLA 2.

PROCESOS PRINCIPALES EN QUE INTERVIENEN REACTORES DE LECHO FIJO

INDUSTRIA QUIMICA BASICA. INDUSTRIA PETROQUIMICA.

Reforwado con vapor.

Caonversidn de CO.

Amoniaco.
Sinte~ Acido sulftrico.
sis Metanol.

Proceso Oxo.

Oxido de stilenc.

Acetato de vinilo.

Butadieno.

Estireno. .

Hidrodealquilacion.

REFINACION DEL PETROLED.

Reformado catalltico. Polimerizacidn.

Isomerizacidn. Hidro-cracking.

introduce nuevas

La wutilizaci®n de lechos cataliticos
variables en el disefic y la oporacidén de ¢stos equipos. Los

reactores tubulares heterogéneos presentan complejos fendmenos de
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transporte a tres niveles distintos: intraparticula,
interparticula e interfase. En cada uno de estos niveles la
transferencia de masa y calor se ve afectada de modo distinto,
haciéndosé patente en las distribuciones de flujo tanto de
materia como de energla. La velocidad global de reaccidn que
incluye todos los pasos del mecaniswo de reaccién, (difusion
externa e interna de los reactivos, adsorcidn, reaccién, desorcidnm
y difusion de los productos), debe contewplar el efecto de éstos
fendmenos y los reactores tubulares de lecho fijo, come cualquier

sistema que se aleja de la idealidad, l¢gicamente se complican.

23. MODELOS QUE DESCRIBEN EL. COMPORTAMIENTCG DE UN REACTOR
TUBULAR DE LECHO fiJO.

231 CLASIFICACION DE MODELOS PARA REACTORES DE LECHO FiJo.

Los fen®Ymenos que pueden presentarse de manera adicional al
fiujo pistén ideal, hipodtesis mis sencilla de partida, son los
sigulentes ao:

® Dispersi¢n axial de materia y calor en el lecho fijo.

® Dispersidn radial de las mismas magnitudes, a nivel

macroscupico

® Resistencia a la transferencia de materia y calor en la

capa limite fluldo-particula.

® Resistencia a la transferencia de ambas magnitudes en el

interior de las partlculas..
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Teniendo en cuenta la inserci¢n de cada uno de los fendmenos
resefiados, se pueden establecer los modelos que se citan en la
Tabla 3. En ella, los modelos han sido agrupados por F r oment u2
en dos grandes c¢ategorias H modelos pseudo-homogtneos ¥
heterogénecs; los que a su vez se dividen de acuerdo al numero de
dimensiones en que se describen los fent¢menos de transferencia de
wmasa y calor. Los modelos pseudo-homogeéneos no toman en cuenta de
manera explicita la presenciza del catalizador, asumiendo que la
temperatura del fluido es la misma que la temperatura del leche
catall tico (T=Ts): la misma condici®n se establece para la
concentracién de las especies presentes. En contraste los modelos

heterogéneos, utilizan ecuaciones de conservacién por separado

para el fluldo y el lecho iz,

TADLA 9.

CLASIFICACION DE MODELOS PARA REACTORES DE LECHO FIJO
CON UNA FASE PFLUIDA.

MOD. PSEUDO-HOMOGENEOS. MOD. HETEROGENEOS.

UNIDIMENSIONAL Ideal , basico. Grad. interfase.

BIDIMENSIONAL

=(AI)
(AX) + Flujo axial.
=(A1I)

A(II)+Flujo radial.
=(AIII)

=(BI)

(BI)+Grad. inter-
particula =(BII)

(BII) + Flujo
=(BIII)
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El modelo basico que se utiliza con mayor frecuencia, es el
pseudo-homogéneo unidimensional (Al), que solo considera el
transporte de masa y calor por medio de un flujo tap®n en la
direcci¢n longitudinal. Puede ocurrir una desviacitn de la
idealidad, presentindese un mezclado o dispersién axial, pero el
modelo es esecialmente el mismo (AII). Sin embargo, cuando existen
gradientes an la direccion radial, se vuelve necesario considerar
la aplicaci¢n de un modelo bidimensional. Bsto debe hacerse si el
intercambio de calor se vuelve un factor critico para el

rendimiento y la estabilidad del sistema.

Dentro de la categorta de modelos heterogéneos, se establece
nuevamente un modelo basico (B1), que considera gradientes
interfaciales. Rl siguiente paso, en cuanto a complejidad se
refiere, es tomar en cuenta los gradientes dentrc de las
particulas de catalizador (BII). Finalmente, se han desarrollado
modelos heterog®neos bidimensionales (BII1) que toman en cuenta
los fendmenos anteriormente mencionados junto con 1la dispersi¢n

radial.

Los grupos dedicados al analisis y disefio de reactores,
continuamente se enfrentan al problema de justificar la
utilizacién de un modelo sofisticado. La cowmplejidad depende en
primer lugar del proceso, esto es, el esquema de reaccidén y su
sensibilidad a perturbaciones en 1las condiciones de operacion.
Igualmente importante es el grado de exactitud con que se conocen

los parametros cinéticos y de transporte. Para tal efecto, Mears
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LR Carberry ., proponen ciertos criteros para

deterr infloencia de la transferencia de calor sobre los

“datos cineticos.:

232" . EL MODELO PSEUDO-HOMOGENEO BASICO EN UNA DIMENSION.

Como se menciouo.en el apartade anterior, el modelo bisico o
ideal para un reactor tubular de lecho fijo (AI), asume que los
gradientes de concentracidn y temperatura solo ocurren en la
direccidn axial. El unico mecanismo de transporte es la conveccitn
y. se asocia al flujo tapsn. Las ecuaciones de conservacién,
obtenidas a partir de los balances de materia y energia en régimen
permenente y para una s®la reaccién son, de acuerdo con Froment y

Bischoff aa:

dCs (2.3-1)
- ug = epgr,
dz
a7 R
- usngp -_— = (-Aun)pBrA - (Tfo) P
' : e B (20342)
dpr 2 fpu’
- = p— A s 5
4z gd; (2.3-3)
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Sujetas a las condiciones iniciales =0, Ca=Cao, T=To,
Pr=Pro. La ecuacién (2.3-1) se obtiene del balance de materia de
un cowmponente de referencia, en este caso 4, sobre una seccion
transversal elemental del reactor tubular, mostrada en la figura
3, que contenisne una cantidad de catalizador salido dW. Se omite
el procedimiento de obtencién por ser anilago al descrito ean las

ecuaciones (2.1-3) a (2.1-9),

Este modelo en general, rinde resultados satisfactorios vpara
lechos de elevada relacidn d7d,, alta velocidad superficial de los
gases de reaccion, efectos calorificos pequefios asociados a 1la
reaccién y tamalo pequeffio en las pastillas del catalizador «=z,
por lo que puede ser utlizado, como lo describe Holton am, en

una primera aproximacién para el disefio de la unidad.

233 EL MODELO PSEUDO-HOMOGENED EN DOS DIMENSIONES.

Las reacciones que involucran una transferencia de calor
importante, requieren de un modele que prediga de manera detallada
los patrones de temperatura y conversidn dentro del reactor, con

el fin de evitar sobre~temperaturas en el eje del mismo as,
Lo anterior conduce a los wodelos bidimensionales, gque

predicen las variaciones de concentracidn y temperatura en las

direcciones axial y radial so.
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FIOURA 3. |

ELEMENTO ANULAR EN UN REACTOR TUBULAR
LECHC FIJO

26
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Las ecvaciones de continuidad para el componente 4, .en na’

sola reacci¢n a r¢gimen permanente, son:

aC 1 [-[+ 1 ac
€ Det[ ar® * ar J Us a2 Rl S

'bara toda Z

Y (TRoTY) T en reR

@
~
~

@
LA

H

RO
Aar

Froment y Bischoff «2, consideran que no existe una
necesidad real para un estudio detallado del mezclado axial, pues
existen factores mucho m2s importantes que deben tomarse en cuenta

en un modelo bidimensional.

Los primeros terminos del lado izquierdo de las ecuaciones
(2.3-4) vy (2.3-5), describen de manera aproximada las
transferencias de masa y calor en la direccion radial,
considerandolas como resultantes de mecanismos de difusién vy

conducci¢n respectivamente. La transferencia de masa, se expresa

21



en funcien de la ley de Fick, introduciendo la difusividad
efectiva Der' como factor de proporcionalidad entre el flujo y el
gradiente. El flux de calor en la direccien radial, resulta de
diversos mecanismos operando tanto en el fluldo como en el
catalizador. Estos son agrupados en un mecanisme similar a 1la
conduccidén, descrito por una ecuaci¢n del tipo de Four;er. con un
factor de proporcionalidad denominado conductividad radial
efectiva her . La transferencia de calor en la vecindad inmediata
de la pared se expresa en terminos de un coeficiente de
transferencia local 4v, que no ha de confundirse con el
coeficiente global de los modelos unidimensionales. Para efectos
de cilculo de la conductividad y la difusividad radial efectiva,
exjisten numerosas correlaciones experimentales descritas en 1la

literatura td.s1.42s.
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CAPITULO 111

DESCRIPCION DE LAS METODOLOGIAS UTILIZADAS EN EL ESCALAMIENTO
DE UN RRACTOR TUBULAR DE LECHO FIJO.

31 METODOLOGIA CON BASE EN EL PRINCIPIO DE SIMILITUD.

311 GRUPOS CARACTERISTICOS DE LOS PROCESCOS QUIMICOS A

REGIMEN PERMANENTE

La teoria de la similitud tiene una aplicacién exitosa en los
campos de la hidrodinamica y la transferencia de calor por lo que
se ha extrapolado al escalamiento de los reactores quimicos. El
principio de similitud requiere que un cierto nimero de grupos
adimensionales que caracterizan los fen¢menos presentes en el
sistema a ser escalado, se mantengan constantes durante el proceso

de escalamiento.

Estos grupos adimensionales se obtienen por medio del teorema
n de Buckingham, a partir de upa lista de variables que
presumiblemente influencian los procesos que se llevan a cabo en
el equipo estudiado 2. Dicho teorema establece que "si una
ecuacién es dimensionalmente homogénea, puede reducirse a una

serie completa de productos adimensionales”. Por ejemplo, si wuna
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funcion ftdt, v, 2, #)=0, puede reduci:;é a g#énfunéibn de algtn

numero adimensional o una serie de ¢stos: f(Re)=0.

Otro m¢todo para adimensionalizar, parte de las ecuaciones de
conservacién en las que se lleva a cabo una substitucién de
variables y/o una divisi¢n de cada termino entre otros términos de
la ecuacién o las condiciones limite del sistema. La manipulacién
de las ecuaciones de conservacién es util, pues los grupos
adimensionales que resultan de wste tratamiento son
representativos de los fendmenos de transferencia de masa y calor.
Diversos autores entre ellos Damkshler ¢ y Carberry ¢, hacen
distincién de algunos paraAmetros que caracterizan a los reactores
tubulares de lecho fijo, dividi¢ndolos en parémetros del reactor y
parametros propios de la reacecidn quimica. El siguiente

tratamiento es realizado por Damk¥hler .
El numero de Reynolds se define como la relacién entre 1la
fuerza de inercia y la fuerza de friccion del fluido.

FUERZA DE INERCIA  9tY 7
FUEAZA DE WRICCION - — @ - Be

(3.1-1)

A partir de las ecuaclones de conservacién para un reactor
tubular de lecho filo, se tienen 1las siguientes relaciones
adimensionales:

HOLES CONVERTIDAS r'l 1

MOLKES PROP. FOR ¥LUJO DEL FLUIDO = v
(3.1-2)
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MOLES CONVERTIDAS N S {

= =11 S
HOLES PROP. POR DIFUSION D (3.1-3)
CALOR DE RRACCION DRSPRENDIDO __ _ Qr 1 _ '_ 1y
CALOR REMOVIDO POR FLUJO DEL FLUIDO ~ Cp o v AT ;
(3.1-4).
CALOR DE REACCION DESPRENDIDO . Qr I° _ o
CALOR REWGVIDO POR CONDOCCION ~ - A~ & ~ °
(3.1-5)

La relacién de IIE/IV = Cp p v 1 / X es mejor conocida como

numero de Péclet (Pe).

Considerando despreciable el efecto de 1la radiaci¢n y 1la
conveccitén libre, la reaccidén es controlada por cinco grupos
adimensionales caracter!sticos: el nUmero de Reynolds y los grupos
I a IV (ecuaciones 3.1-1 a 3.1-5). 51 cada uno de los grupos se
mantiene constante en los sistemas M (original) y H (escalado), la
conversi®n debe permanecer constante en ambos sistemas, con flujos

de salida diferentes.

Ademis de los grupos descritos anteriormente, existen otros
ntmeros adimensionales importantes en el escalamiento, como el
ntimero de Biot (Bi), el de Damkchler (f3), el de Prandtl (Pr), el

factor de Arrhenius (¥), etc. uz.

312 LA SIMILITUD TOTAL.

Las condiciones para que se verifique al lgualdad de 1os

grupos adimensionales en un escalamiento, pueden ser condiciones
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referentes a la cin®tica de la reaccidén y a las propledades de los
componentes o aquellas relativas al reactor como equipo. Las
condiciones del primer tipo, son ohtenidas al eliminar aquellas
variables caracteristicas del aparato, vgr: 1, v y AT de los
parametros Re, ¥, II, TI1I, IV y examinando las ecuaciones
resultantes. EBstas (ltimas siempre deben cumplirse de manera
independiente al tipo de reactor, si la similitud entre Hy M ha
de nante;erse. Las condiciones que se deben satisfacer son:

a) rH(Ck,...,AT) = n rH(C ,AT) {3.1-8)

TR

Las velocidades de reaccidén de los sistemas H y M deben
mostrar la misma dependencia de la concentracién y 1la diferencia

de temperatura.

b) = Cp o - Cp o _
er = [.__—_.]H = [_+] = Pry
(3.1-7)

Los numeros de Prandtl en H y en H deben permanecer

constantes.
e} ( u/eD g = ( 1/eD )y (3.1-8)
d) Ty = T {3.1-9)

La temperatura para H y H ha de mantenerse constante en un

sistema con reacciones consecutivas o laterales. Si el sistema

32



estsd constituldo por una reaccivn simple, TH sera diferente de Tu

con lo cuil es posible cumplir las condiciones a), b) y ¢).

En caso de buscar la similitud total entre el sistema Hy M,
deben verificarse las similitudes geow2trica, hidrodinamica,
te¢rmica y de cinftica de reaccidn. Las concentraciones iniciales y
las cantidades D, #, Cp, ¥ y A sSe asumen iguales para ambos
sistemas H y H en sus correspondientes posiciones en el espacio.
Por lo tanto, sl se desea escalar el sistema M uatilizando un
factor de escalamiento n referente a la salida del sistema se

tiene:

2 2
lH vy = 8 1H Yy (3.1-10)
Por gimilitud geometrica e hidrodinamica, ReH: ReH:
Iy =8 ly (3.1-11)
v, =14 (3.1-12)
H a2 M . :

Por similitud de cine¢tica de la reacci¢n, IH = IH' IIu = IIH:

1

!.'H='—n—2-tu

(3.1-13)

Finalmente, a partir de la similitud térmica, IIIH = IIIH:

aT,, = aT (3.1-14)
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Se observa en principio que 1la produccién de un proceso
quimico puede aumentarse al mismo tiempo gue se mantiene 1la
similitud total. Sin embargo, un aumento en el tamafio del reactor
con similitud geomttrica resultarl!a poco econdémico, pues las
ecuaciones (3.1-12) y (3.1-13) lmplican que las velocidades del
flutdo y la reaccié¢n deben ser menores en el reactor de mayor
tamafio H, que en el modelo original. Como consecuencia logica,
lejos de obtener un aumento se tiene una disminuecidn en la
produccién, que s®lo puede ser compensada por un incremento
desproporcionado de las dimensiones del reactor, en conformidad

con la ecuacidén (3.1-11).
313 PRIMER CASO DE SIMILITUD PARCIAL,

Una manera de evitar el problema anterior, consiste en
conservar las similitudes hidrodinamica, térmica ¥y cinédtica
quimica, desechando la geometrica.

Para una reacci®n homogé¢nea, de la relacién de produccidn:

d> o, = o d: v (3.1-15)
HH ™ 7% s :
¥ la condici¢n de similitud hidrodinamica Reﬂ = Reu:
dH = n dl! (3.1-16)

o, = llzu (3.1-17)
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Como la relacién (ITI/IV)y= (III/IV):

“1.="n-1 (3.1-18)

H M

Ruevamente IH = Iu, con lo que:
r, = L ¢ (3.1-19)
H o H N

Las condiciones para III y IV se satisfacen cuando ATH= ATH'

Las ecuaciones (3.1-16) a {3.1-19) corresponden absolutamente
con (3.1-11) a (3.1~13). A pesar de que la similitud geom¢trica no
se especific® explicitamente, se llega a ella, pues la condicién
ReH = ReH una vez més conduce a la restriccidn (3.1-11), que ahora

contiene la variable d en vez de 1.

Tratindose de una reaccién heterogénea, la igualdad

hidrodinamica establece:

Y4 = M {(3.1-20)
Combinando esta expresién con (3.1-15):
dH = dH Y n (3.1-21)

La condicion (III/IV)H: (III/IV)H. permite que (3.1-18)

permanezca sin cambios, al substituir ésta ecuacien y (3.f—20) en
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la expresién IH = IH' se obtiene:

gt — (3.1-22)
En este caso se requiere que la velocidad de reaccidn del
sistema escalado, mucho wis large y delgado, se mantenga por
debajo de la velocidad de reaccitn del sistema original. Una vez
mis, el escalamiento solo puede lograrse eliminando otra de 1las
condiciones de similitud, es decir aquella referente a la

hidrodinamica.

314 SEGUNDO CASO DE SIMILITUD PARCIAL.

Estrictamente hablando, existe una contradicci¢n al eliminar
la similitud hidrodindmica y mantener las similitudes térmica y de
cinética de reaccion. Esto se debe a que parte del calor es
transportado por el flujo del flulido, sin embargo existe cierto
grado de similitud térmica si en ambos sistemas H y M, se
desprende la misma proporcién de caloer en cualquier seccidén
transversal, hacia o a +traves de la pared. Primeramente se
analizarid el escalamiento de un reactor tubular homogéneo, bajo

el criterio anterior.
Este caso requiere que las condicicnes I = (r 1)/¢ ,
III = (r Q I)/(Cp p v 8T) ¥ IV "= (r Q d*)/(X Nu AT) sean iguales

en los sistemas H y M. La teoria de la transferencia de calor
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propone que €1 numero de Nusselt s6lo es funcion del Reynolds y el
Prandtl. Como el Prﬂ = PrH de acuerdo con la ecuacién (3,1-7), el

Husselt puede describirse como:
Nu = constante (p v d / )™ (3.1-23)

A partir de la condicitn IVy = IV, se tiene que (d°/(vd)™)y=

(dz/(ud)")u. Combinando esto con la ecuacidn (3.1~-15), se llega a:
dy = dy 2¥CD (3.1-24)

= oy o/ (24 (3.1-25)

Una expresidn aniloga a (3.1-25) se obtiene para la longitud

del reactor, al igualar las condiciones IH=IH y IIIH = IIIH:

1y = 1y alzmm/ (ztm) (3.1-26)

H

El valor del exponente m en las ecuaciones (3.1-23) a
(3.1-268), puede tomar valores representativos de 0.8 a 0.9 en
flujo turbulento, esto es con numeros de Reynolds mayores a 2100

en reactores homogéneos y Rep)luﬁ en reactores de lecho fijo.

Para los reactores heterogeneos deben cumplirse las mismas
condiciones descritas anteriormente IH=IH y IIIHZIIIH con la
variante de no utilizarse IV’ sino IV = erzlkAT y considerarse la

conductividad térmica efectiva como A = constante ¢®, de aqui que
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las. expresiones (3‘1-24) a (3.1-26) sufran clertos cambios:

dy = 4, n® ) (3.1-27)
vy = vy o/ (#+2m) (3.1-28)
_ 2/(242m) _
1= 1y o (3.1-29)

Nuevamente el sistema H resultante del escalamiento, seri mas

largo y delgado que el sistema original M,

3.2 METODOLOGIA CON BASE EN LA MODELACION DEL REACTOR.

321 LOS MODELOS DE ORDEN REDUCIDO ¥ SU APLICACION EN  EL

ESCALAMIENTO DE REACTORES TUBULARES DE LECHO FiJo.

La seleccion de un modelo gque describa de wanera aproximada
un sistema, debe hacerse teniendo en cuenta la complejidad del
mismo y 1la dificultad asociada a su solucidn (td), Debe
considerarse; a) "el orden del modelo", es decir el numero de
funciones independientes necesarias para describ{r el proceso; b)
el numero de parimetros involucrados y c¢) el nlmero de variables
independientes. Logicamente entre mis simple resulte un wmodelo,

mis sencilla serad su solucidn analitica o numérica @.
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Los modelos de orden reducido son una simplificacidn de 1los
modelos pseudo-homogéneas bidimensionales que no altera
propiamente el ‘orden del modelo” y resultan sumamente UuUtiles,
pues representan el c?mportamiento del reactor de manera mis
aproximada a la realidad que 1los modelos unidimensionales
b4sicos. La reduccién tiene verificativo sobre el orden de las
ecuaciones diferenciales que utiliza el modelo, al transformar las
ecuaciones diferenciales parciales del modelo bidimensional en
diferenciales ordinarias, mediante una aproximacion polinomial de
los perfiles radiales de temperatura y concentracidn, con 1lo que

es posible integrarlos a lo large del reactor «.aouae,

Dentro de un reactor tubular de lecho fijo, se presentan
perfiles radiales de velocidad del fluldo y por ende de 1la
conductividad t¢rmica y la difusividad . La resistencia a la
transferencia de calor se presenta principalmente en una pelicula
muy delgada, adyacente a la pared del reactor, perc como en la
vecindad inmediata de la pared la fracci¢n de espacios huecos del
lecho catalitico se aproxima a la unidad, hay un cambio en 1la
velocidad y una alteracién en la resistencia a la transferencia de
calor ¢z2r. La consideraci®n fundamental de los modelos de orden
reducido, es asumir que la concentracidn y la temperatura son
funciones cuadraticas de la posicién radial y gracias a una rdpida
dispersién en ésta direccidn, puede realizarse una aproximacién
polinomial para expresar las variaciones de la concentracién y la

temperatura a lo largo de la direccion axlal uo),
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La ecuacitén de cambio de la conversién del reactivo A, con
respecto a la longitud adimensional en un reactor +tubular de

lecho fijo, para una sola reaccidn a régimen permanente es u.tox

4z (3.2-1)

donde el paridmetro 2 = ( I tAo) / Ga , ademis la velocidad de

reaccion adimensionalizada del componente A es Ra = rA/rAc_

Efectuando el balance entilpico en una seccién +transversal

del reactor, se tiene:

na? nd’t

G Cp 4T _ Gac-Am dXa . dQ

4 4 !
(3.2-2)

El flux de calor desde el lecho a través de la pared del tubo, d4Q
es:
Av

= —m(T-TV)ndtdZ
v d

Brer (3.2-3)

La substitucicon de (3.2-3) y d¥a a partir de 1la relacidn
dXa/dZ en la ecuacidn (3.2-2), lleva a la razon de cambio de 1la
temperatura del lecho catalitico con respecto a la direccidén axial

del reactor:
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4T Cehw ra e 1
az * G Cp T 1% (#wd)/(8Rer) GOCpd,

(T-Tv)

(3.2-4)

Esta expresion se modifica al introducir las variables
adimensionalizadas Z'= /1, Ra = ra/rA_ ¥ "= T/To, de wanera

gue:

at’ -8 TAe 1 (Ra) 4 Av 1 1
= - - (T-Tw)
dz G Cp Ts (hvd,) GCpd, To
1+ ol
8her

(3.2-5)

Dos términos se distinguen en 1la expresi¢n anterior, el
primero describe la generacié¢n de calor por medio de la reaccién
quimica y el segundo la transferencia de calor desde el 1lecho al
medio exterior a través de la pared del reactor. Aqul resulta

conveniente tomar en cuenta los siguientes grupos adimensionales:

" = b rao 1 / (G Cp To)
Bi = Av dt / (2her)
P z -
a’ = 4 1 dP / (dt Péh) (3.2-8)
Péh= G dP Cp / Aer
Se observa que el primer término de la ecuacidn (3.2-5) puede
reescribirse como (3"Ra. Del mismo modo en el segundo término de

ésta expresidn , se identifican los grupos Bi y «° descritos en
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(3.2-6). Dentro de ¢ste termino, (1 + hudt/Bkor) corresponde a
{1+Bi/A). Finalmente, es posible considerar que 1la <temperatura
inicial de la mezcla reacclonante Te es la wisma gque la
temperatura en la pared del reactor Tv, con lo que la ecuacitn

(3.2-5) toma la forma:

ar : 8 Bi o .
T = f B - ————— (T"- 1)
dz (BL + 4)

(3.2-7)

Esta es una ecuacié¢n aniloga a la obtenida por Beek «» al
utilizar polinomios de Legendre en su aproximaci®n polinomial para
describir la transferencia de calor con el medio. Finlayson «o
utilizando polinomios de Jacobi, encontré que la resistencia a la
transferencia puede expresarse como 6Bia’/(Bi+3) cambiando (3.2-7)

a

ar” 6 Bi o .
—5 = f" R - ———————— (T'- 1)
az (BL + 3)

(3.2-8)

Las ecuaciones (3.2-1) y (3.2-8) han sido utilizadas en éste
trabajo para obtener los perfiles de conversi¢n y temperatura
axial de cualquier reactor propuesto y conforman el modelo de

orden reducido de Finlayson uo.
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3.3 ASPECTOS PRACTICOS DE LAS METODOLOGIAS EMPLEADAS,

331 VENTAJAS DE LA MODELACION SOBRE EL  PRINCIPIO DE

SIMILITUD.

El principio de similitud, se constituye como el primer
intento de escalamiento no emplrico. A pesar de tener sus
fundamentos en las ecuaciones de conservacidn, tiene serias
limitaciones. En la secci¢n 3.1 se hizo notar que cualquier
metodologla que utilizara dicho principio, debfa sacrificar alguna
similitud para legrar mantener las otras. En el caso de los
reactores tubulares de lecho fijo, los fenomeﬁés son de tal
conplejidad que dificilmente se lograrla 1legar_ é un resultado

apropiado por medio de &¢sta metodologia.

Tomando como ejemplo un reactor tubular de lecho fijo, en el
gue se llevara a cabo una reaccién de primer orden bajo
condiciones de temperatura constante se puede afirmar @z, que
el escalamiento correcto requeriria que se mantengan constantes
tanto el tamalo de la particula de catalizador. como la
profundidad del lecho catalitico. mientras gque el area de la
seccién transversal seri multiplicada por el factor de
escalamiento. Este caso senctllo, se complica al tomar en cuenta
los fentmenos de generacidn y transferencia de calor que acompafan
a la mayoria de las reacciones quimicas. El principio de similitud
llevaria a la construcei¢n de un reactor formado por tubos

idénticos a los de la planta piloto, montados en paralelo y en un
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numero igual al factor de escalamiento, sujetos a las mismas
condiciones de operacién que la etapa inicial, lo cuil en 1la

practica resulta inaceptable.

El mismo Damkthler ¢» sefiala algunas desventajas adiclonales
¥ recomienda limitar el uso de las metodologias que utilicen el
Principio de similitud, a factores de escalamiento de dos a cinco

veces la producci¢n de la unidad original.

Por todo 1o anterior, diversos autores 1,2,44,15,2%)
coinclden en que las metodologias que 1nvolucran 1la utilizaci®n
de un modelo matemitico, son las que permiten la obtencién de

resultados positivos en escalamientos complejos.
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CAPITULO IV.

APLICACION DE LAS METODOLOGIAS DESCRITAS.

4.1 CONSIDERACIONES PRELIMINARES AL ESCALAMIENTO POR
MODELACION.

La finalidad de ¢sta seccién es brindar los elementos
suficientes para ejemplificar el problema del escalamiento de wun
reactor tubular de lecho fijo utilizado en la obtencién de acetato
de vinilo. Sin embargo no se pretende cuestionar los trabajos que

sirven de base a la metodologla del eascalamiento.

414 SISTEMA REACCIONAMNTE Y EXPRESION CINETICA.

Una de las principales rutas sintéticas comerciales para
obtener acetato de vinilo, es la reacci¢n en fase gas entre el
acetileno (Czilz) v el fscidov acético (CHB-COOH), catallizada por
acetato de zinc sobre carbb®n activado. Dicha reaccisn es
exotermica (Aﬂn: -1.057 £ 5 KJ/kgmol} y se considera de primsr
orden con respecto al acetileno, sin presentar reaccicnes

laterales bajo las condiciones de operacien usuales =, .
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C,H, (8) + CH,-COOH (8) — CH.COOCH, (&)
A + B C— c (4.1-1)

Se ha encontrado la siguiente expresi¢n cinetica para ¢sta

reaccion .14y

4.92 x 10° * exp(-9160/T) * Pa

A" RT (4.1-2)
La inclusién de la ecuacidn (4.1-2) en modelos
pseudo-homogeneos unidimensionales, reporta resultados

satisfactorios al comparar los perfiles obtenidos via simulacién
del reactor con aquellos obitenidos experimentalmente . Gracias

a esto, se utilizarz el modelo pseudo-homogeneo de orden reducido
descrito por las ecuaciomnes (3.2-1) y (3.2-8) en el escalamiento

del reactor que se estudia.

412 DESCRIPCION DE LA ETAPA EXISTENTE,

El punto de partida de éste problema esti constituido por un
reactor tubular de lecho fijo a nivel bancoe o laboratorio,
utilizado por Emig et al. <, 8, » y en el cual se lileva a cabo

la reaccid¢n de obtencién de acetato de vinilo en fase gas (4.1-1).

£1 reactor a @ste nivel, consiste de un s6lo tubo de 0.035 m.
de diimetro interno y 1.4¢< m. de longitud, empacado con particulas
de catalizador de acetato de zinc sobre carbon activado como

soporte (dp:o.oal. m. ). Varios termopares de Ni-Cr/Ni instalados en
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tubos capilares, permiten la determinacién experimental de los
perfiles de temperatura en las direcciones axial y radial del

reactor bajo diferentes condiciones de operaci?n.

En la figura « se muestra el diagrama de flujo de 1la etapa
experimental, que consta de las siguientes secciones: A, la
seccion de dosificacidn de gas; B, la seccidn de dosificacidén de
4dcido acético; C, el evaporador; D, el reactor; E, la seccidén de
andlisis y F, el condensador. Las variables que se manejaron, de
acuerdo a la literatura, son: la masa velocidad del reactor G, la
‘temperatura Te y la relacié¢n molar de reactivos a la entrada del

reactor.

413 VALIDACION TEORICA Y APROXIMACION DEL MODELO EMPLEADO

Bisio et al. 2 mencionan que la validacidén del modelo
comprende tres etapas: 1) Validacién de 1la 1logica empleada, 2)
Validaci¢n del comportamiento del modelo utilizado y 3) Validacion
de las suposiciones en que se basa el modele. Sin embargo 1la
validacién de cualquier modelo es tcdo un arte, en el sentido de
que no existe una técnica formal para conocer los valores
relativos del criterio utilizado en una evaluacién. "A decir
verdad, no hay nada mejor que la opini¢n de un experto que ha
revisado y utilizado un modelo para describir un proceso” @, En
el caso del modelo de orden reducido que se emplea aqui, se ha
mencionado que autores reconocidos «.748s lo han utilizado con

resultados satisfactorios.
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Pese a la no existencia de dicha t#cnica formal, debe
realizarse un an4lisis estadistico para verificar la validez del
modelo, confrontindo los resultados predichos via simulacién con
con l1la captidad suficiente de resultados experimentales y

aplicando un criterio proplo. EBste es el riesgo de la validacion.

En el caso que se estudia en este trabajo, se ha llevado a
cabo la simulacién del sistema acetileno-4cido ac¢tico en un
reactor tubular de lecho fijo, con el fin de obtener la conversidn
de acetilenc a la salida y el perfil de temperatura en la
direccidén axial del reactor; sin poderse asegurar la validez del
modelo, pues los resultados experimentales obtenidos por Emig et
al. en un reactor a nivel banco @, no son suficientes para
calcular las medidas de dispersién necesarias en un analisis
estadlstico riguroso. Por lo anterior, s¢lo puede hablarse de una
aproximacitén del modelo al sistema experimental, bajo unas

condiciones de operaci®n dadas.

Bl modelo de orden reducido de Finlayson «o, predice un
valor de conversid¢n de acldo acético a la salida Xac™ 0.7750
contra el valor reportado de XHAC= 0.7800, presentando un error
porcentual (AX/XFGP* iOO) de 0.6410%, con lo gue se afirma que el
modelo cumple para ese punto, aunque se desconozcan los resultades
experimentales a lo largo del reactor. En cuanto al perfil de
temperatura, €ste mostro un leve un corrimiento con respecto a los

resultados de Bmig et al., obteniéndose una temperatura mixima T =

474.25 °K en una longitud dimensional Z = 0.36 m, contra T = 474.8
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“K en Z = 0.49 m. La compararacién de ¢stos resultados se presenta
en la Figura 5. Todo 1o anterior permite decir que el modelo de
orden reducido, representa de manera aproximada pero limitada, a

el sistema experimental.

414 BASES DE DISENO.

Se requiere efectuar el escalamiento del reactor tubular de
lecho fijo anteriormente descrito. El aumento en la produccion de
la unidad piloto seri de 500 veces con respecto a la unidad en
nivel banco, es decir, la produccion del reactor en planta piloto

sera de 2,275 kgrdia de Acetato de Vinilo.

Las condiciones de operacion del reactor en la planta piloto,
¥ los datos necesarios para efectuar el escalamiento, s& dan a

en las tablas 4 y 5.

TARLA 4.
OPERACION DEL REACTOR.
PRESION DE OPERACION. P:’P = 1 atmdsfera aprox.
TEMPERATURA DE LA PARED. Tv = 453°K.

TEMPERATORA MAX., PERMISIBLEK. T .= 483°K,
CONYERSIONES FINALES. X = 31.2% X, = 78X

A
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Figura 5,
COMPARACION DE LOS PERFILES DE
TEMPERATURA PREDICHOS VIA SIMULACION.

Temperatura axial T{'K).
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TABLA 4. (CONTINUACION.

CONDICIONES OE LA ALIMENTACION.
FLUJO MASICO, W = 176.8990 Kg/hr.

T

TEMPERATURA DE ALIMENTACION. To = 453 °K.
RELACION MOLAR ACETILENO/A. ACETICO = 2.5 : i

FRACCIOR MOL DE ACETILENO. Yao = 0.7143
PESO MOLECULAR PROMEDIO. = 35.7141 kg/kgmol ...
TABLA 5,

PROPIEDADES TERMOFISICAS Y DE TRAMSPORTE.

CAPACIDAD GALORIFICA. Cp, = 1.7 Ki/kg °K.

DRNSIDAD DEL GAS. e, = 1.1066 kg/m .

YISCOSIDAD. = 1.45 & -5 kg/ms,

CONDUCTIVIDAD TERMICA. k =3.85 & -2 J/m’s(K/m) .
415 CRITERIOS DE DISENO.

1) El reactor opera a r¢gimen permantenta.
2) Para asegurar flujo tapon, debe cumplirse L/dtz 50 o),
3) Los efectos difusionales son despraciables, siewmpre y

cuando se presente un r2gimen de flujo turbulento «iazie.20m,
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4) Gracias a la relaci¢n molar que se maneja, se considera
que la reacci®n es de primer orden con respecto al acetileno, sin
presentarse reacciones laterales bajo las condiciones de operacion
dadas.

6) Debe tomarse en cuenta el cambioc total en el numero de
moles, es decir el factor de expansidn &,

6) Las propiedades termcfisicas y de transporte se consideran
constantes en un intervalo de temperatura de 30 “K.

7) La temperatura de la pared del reactor se mantiene
constante.

8) La calda de presi¢n a lo largo del reactor se debe
Gnicamente a las pé¢rdidas por friccidén del fluido con las

parttculas del lecho, deblendo ser ésta menor a 0.70306 Kg/cm{

42 SECUENCIA Y DECISIONES DE CALCULO.

Er ésta seccién se llustran los pasos a seguir dentro de una
metodolgia tendiente a resolver el problema del escalamiento de un

reactor determinado.
421 PREDIMENSIONAMIENTO Y FLUJO DE FLUIDOS.

De acuerdo con las bases de disefio, el flujo de alimentacién
al reactor es W, = 176.7141 kg tot/hr. Esta corriente, en términos
de flujo molar es: )

F. = H_r/ﬁ (4.2-1)

T
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con lo que ¥, = 4.9480 kgwol <tot/hr, los cuiles se dividen
siguiendo la relacidn:
F

= P {4.2-2)

1 7 1o
De aqui que EA = (.7143)*(4.9480 kegmol/hr) = 3.5343 kgmol A/hr ¥y

anilogawente, F = 1.4137 kgool s/hr. La distribucién misjca de

B
la corriente de alimentacién puede hacerse utlilizando
(4.2-1) con las cantidades correspondientes a cada componente, as!
W, = 91.8936 kg A/hr y W, = 84.8220 kg s/hr.

Considerando 1la posibilidad de utilizar un reactor
multitubular en el cual se divida el flujo en partes iguales, 1la

ecuaciétn (4.2-1) puede reescribirse como:

B =W /(H n,) (4.2-3)

Una vez que se conoce la distribucién de los reactivos en la
mezcla de alimentacion, se procede a calcular el flujo volumétrico
total por wedio de la acuacién del gas ideal. Esto es posible
gracias a que el fluldo se encuentra en fase gas con una baja
presién de operaciéon.

PV= nRT (4.2-4)
que de manera modificada es:

PGy = F RT (4.2-5)

La substitucion de los valores respectivos en (4.2-5), permite
cobtener el gaste volumétrico total:
Gv= (4.9480 kgwol/hr)(0.0B82 atm nf/kgmol °K) (453°K)/(1 atm)
Qv = 183.7984 p’/kr = .05105 m'/s

54



Aqui se wvuelve necesario proponer el dismetro del reactor,
para determinar el area de flujo y con ello el ré¢gimen
hidrodinimico. La longitud del reactor también debe ser propuesta,
pues a pesar de que las ecuaciones del modelo de orden reducido
(3.2-1) y (3.2-8) manejan como variable independiente a 1la
longitud adimensional , debe definirse una longitud dimensional

para el cilculo de ciertos parametros. El adrea de fiujo es:

A =R (4.2-8)

Para un reactor constituldo por um sélo tubo de acero con diimetro
nominal de 6 pulgadas, el area de flujo es A = n (.1540 m)z/d =
01863 u”.

¥l siguiente paso es calcular la velocidad superficial y 1la

masa velocidad total por medio de:

Gv

— (4.2-7)
u = Y
E. H

6 = i (4.2-8)

que para los valores correspondientes son u = 2.7T402 m/s vy

G,=2.6348 ke/u’s.

El nUmero de Reynolds para tubos empacados se define como:

_ (4.2-9)
Re, = d, G, / H
substituyendo se tiene:
(.004m)(2.6348 kg/n’s)
Re_ = = 752.8

P (1.4 = -5 kg/ms)
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Existe una relacién directa entre el régimen de flujo y la
transferencia de calor, la cuil mejora notablemente al presentarse
el flujo turbulento, que en reactores empacados con particulas de
catalizador se wmanifiesta cuando el nUmero de Reynolds de
particula Rap adopta valores mayores a 100. Froment describe una
zona de transicién de flujo para el intervalo de valores 10 £ Re

P
= 100 un,

422 TRANSFERENCIA DE CALOR.

Como 3se mencion® en el capltulo anterior, 1la conductividad
térmica efectiva en la direccidn radial, asi como el coaficiente
de transferencia de calor correspondiente a la pelicula adyacente
a la pared interna del reactor, se pueden obtener mediante
correlaciones experimentales que muestran a ambas magnitudes cowo
una funcién del Rep_ Para el reactor en cuesti¢n, la literatura

presenta las sigulentes correlaciones o:

Aer = 3.6053 £ -8 (Rep) + 4.4587 £ -4 [=] KJ/ms°K
Av = B.7585 £ -4 (Rep) + .0342 [=1 KJ/n’s°K
(4.2-10)
Con un valor de Rep = 752.8, se tiene Aer = .0031 KJ/msK vy
Av = .6932 KJ/m’s°K. El numero de Biot que representa la
resistencia a la transferencia de calor en la pelicula adyacente
a la pared,

A dt
Bi = ——m—— (4.2-11)

2z Ner
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adopta el valor de 16.9058, que indica poca resistencia ‘a la

transferencia en &¢sta zona.

Finalmente se calcula el parametro o”, que involucra la

longitud dimensional del reactor:

af = . Sppe = _'d’4 f; ddpc
4
t h t [—T{’r—z‘] (4.2-12)

que para una JI= 10m toma el valor de «'= 1.1880.

423 OBTENCION DE LOS PARAMETROS INVOLUCRADOS EN LA

REACCION QUIMICA.

La expresidn cinética (4.2-1) puede reescribirse en términos
de la concentracion de A, de manera que sea Util para expresar la
variacidén de la conversidn de A con respecto a la longitud del
reactor. Esto es, emplear una ecuacidn para r, de la forma:

T, = A; G, * (1-X, )% exp(r)
(4.2-13)

En donde el factor ¥ es (—Ba/RT) es decir (-9160/T) para la
expresidn cinética propuesta. Utilizando la ecuacién (4.2-4) para
obtener la concentracién de A y substituyendo en (4.2-1), se
tiene:

r, = 4.92 €6 *xexp(r) *C, (4.2-14)

Dentro del reactor, la concentracién de 4 es funcidén de la
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conversison de 4 y el factor de expansidn por cambio en el ntYmero
de moles: CA=CAO*(1-XA)/( 1+£XA); donde £ = (moles. @ XA_-.l -
moles € X,=0)/(moles @ X, =1) y que en ¢ste caso es. £ =

(2.5-3.5)/2.5 = -0.2857

r, = 4.92 £ 6 * CAO*(I—XA)/(I-.ZBS'f X,) * exp(r)

(4.2.15)
y, P (.7143) * (1 atm)
C,. = 40 T = 5 = 0.0192 Eﬂ?.l_‘.
©RT [.oaz atm o ](455 K) o
: kmol~K (4.2.18)

Al substituir el valor numérico de C .= 1.92 :7"-5 gmol/cm3 en
(4.2.15):

- _ gmpla
¥, = 94.484 *(1-X,)/(1-.2857 X,) * exp(r) [=1 -E78=2
(4.2-17)
que presenta la misma forma de la ecuacidn (4.2-13) y puede ser
igualmente “til para calcular la velocidad de reacci¢n inicial a

T = Te, con un valor de r = (-9160/453) = -20.22 :

L}
n

(94.464) * exp(~20.22) = 1.5613 £ -7 gmol/cmgs.
5.6276 £ -4 gmol/cw’hr.

N
n

La velocidad de reaccion adimensional utilizada en las

ecuacliones (3.2-1) y ( 3.2-2) se define como R, = r /r, , que en
términos de la temperatura adimensional ™= T / To es:
1- Xa -
- y = v/7T _
R.\ - [ 1+eXa ] e (4.2-18)
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Para calcular el nUumero de DamkShler I involucrade en 1la
generacidn de productos a partir de la mezcla reaccionante, es

preciso conocer el flux de a, G, = F,/A = (3.5343 Kgmol/br) /

(.01863 n”) = 189.7101 Kgmol/w’hr = 18.9621 gmol/cn’hr :

f#=r l/G

Ao

(4.2-19)

A

(5.8276 © -4 gmol/cm’ht)*(10m)/(18.9621 gmol/cm hr)

. 02967

Finalwente, el numero de Damkdhler para la generacién de

calor (II) :

PO any r, 1 (R))
G Cp To (4.2-20)

de manera evidente se puede expresar como una funci¢n de (4.2-19),

asi que (4.2-20) se transforma en:

(rpedCog)

Cp To (4.2-21)
que al adoptar los valores numéricos correspondientes, se
convierte en una constante independiente de 1las dimensiones
geométricas del reactor:

A" = 2.75288 3 (4.2-22)
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El ilevar a cabo una secuencia ordenada de calculo, permite
la estructuracién de un programa de coémputo util en la obtencién
de los parametros descritos ¢sta seccién. Dicho programa se lista

en el Apéndice 1.

424 SIMULACION DEL REACTOR TUBULAR DE LECHO FIJO A ESCALA

PLANTA PILOTO.

Las ecuaciones de cambio que describen los perfiles de
conversion y temperatura a lo largo del reactor manejado en #ésta

seccidn son, de acuerdo con (3.2-1) y (3.2-8):

Ef:_ _ p { 1- Xa e 20-22 - 20.22/T"
dz 1 - 2857 Xa ) (4.2-23)
-
dT _ dXa 6 Bi a” -
- 2.75296 [ 37'—] - [—EE—;—E— ](T - 1)
(4.2-24)

Las cu4dles serin integradas a lo largo del reactor utilizando
el mé¢todo de Runge-Kutta de 4° orden para sistemas de ecuaciones
diferenciales ordinarias (Ap¢ndice 2), con las siguientes

condiciones iniciales:

De cualquier modo, si la conversién fija emn las bases de
disefio (XA = 0.3120), no es alcanzada en la longitud propuesta al
resolver las ecuaciones (4.2-23) y (4.2-24) para el intervalo

052.51, se procede a integrar otro segmento del reactor hasta
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obtener la XA requerida, tomando nuevos valores para los limites
de integraci¢n y como condiciones iniciales aquellas resultantes
del segmento anterior:
- - - -
XA\" XAm_“ TL’ Tru-n en ZL_ fi-g)

Los parametros obtenidos al variar las dimensiones
geométricas y el nUmero de tubos, asi como los rasultados
provenientes de la simulacién de los reactores propuestos, se

presentan en el capitulo V.

425 CAIDA DE PRESION A TRAVES DEL REACTOR.

Una vez qQue se conoce la longitud del reactor para alcanzar
la conversid¢n requerida, se procede a calcular la catda de presién
debida a 1a friccidén del fluldo con las particulas de catalizador
que conforman el lecho fijo. Max Leva propone la siguiente

ecuacién, valida para condiciones de flujo lamipmar y turbulento

12, 1%
APr 2 fm G(1-2)°T"
a7z - 3-n 3 _
dp g pg Yo (4.2-25)

Kl factor de friccidn modificado fm y la en¢sima potencia de
la ecuacién (4.2-25) son funcidén del Rep, como se aprecia en la
figura ¢, en la que ademds se muestran las =zonas de régimen
hidrodinimico; mientras que v es el factor de esfericidad de las
particulas y ¢ la fraccién de espacios huegos en el lecho

catalitico.
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CAPITULO V.

RESULTADOS DE LA APLICACION DE MRTODOLOGIAS
PARA EL ESCALAMIENTO DE R. T. C.

5.1 PARAMETRIZACION Y RESULTADOS DE LA MODELACION DEL REACTOR.
5114 REACTORES PROPUESTOS ¥ PARAMETRIZACIUN,

En la metodologlia para el escalamiento de un reactor tubular
de lecho fijo con base en la modelacidn, se proponen valores para
el diametro y la longitud del equipo, mismos que junto con 1los
parametros propios del sistema reaccionante (Rep. Bi, 3, B°, etec)
condicionan el comportamiento del reactor. La simulacion permite
predecir los perfiles de conversidn y temperatura en la direccidn
axial del reactor propuesto, las bases y criterios de disefio
indican si ¢ste reactor se ajusta a las necesidades del problema o
dado el caso, que variables pueden manejarse dentro de cilerto
intervalo y que otras deben mantenerse fijas. Todo ésto convierte

al escalamiento en un proceso lterative.

La utilizacién del modelo de orden reducido en e&sta
metodologla, presupone la obtencién de ciertos parémetros o grupos
adimensionales, gque seran utilizados al simular el comportamiento
del reactor y que vartan al cambiar la magnitud de las dimensiones

geométricas propuestas.
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En principio se considera un s¢lo tubo de acero al carbén
empacado con particulas de catalizador, cuyo diimetro nominal
varia de 5 a 10 pulgadas, incluyendo los valores inexistentes para
tuberia comercial de 6.5" y 7". Existe la posibilidad de no llegar
a la conversi¢n de acetileno especificada en las bases de disefio o
encontrar problemas de transferencia de calor en é¢stos equipos,
por 1o qQue se procede a proponer reactores multitubulares. Los
valores correspondientes al ntmero de corrientes que maneja cada
reactor y su diimetro nominal as! como los parametros involucrados

en la simulaci¢n se han agrupado en la tabla o.

512 RESULTADOS DE LA SIMULACION.

La so0olucidén de las ecuaciones (4.2-23) y (4.2-24), permite
conocer la conversién de acetileno y la temperatura en cada punto
de la direcci¢n longitudinal de 1los diferentes reactores
propuestos. En la tabla 7 se muestran los valores del nlUmero de
tubos y el didmetro nominal del reactor propuesto, asociados a los
valores correspondientes del nUmero de Reynolds de particula, Rep;
la longitud final necesaria para obtener una conversién de

acetileno XA =z 31.2%, Z la relacién entre la longitud final y el

f;
diimetro interno del reactor, 1/dt' el volumen de catalizador
requerido, Veat.; la diferencia entre la temperatura mixima en la
trayectoria longitudinal y la temperatura inicial, ATmox y 1la

calda de presidn a lo largo del lecho catalitico. AP_.
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TABLA o.

m

PARAMETRIZACION.
dt Ga Beta Bata' Bi Alfa’
(in) {gmol/cm2h)
nte=1
5 27.3847 02055 . 06667 14,4828 1.6427
6 18.9621 02867 06657 16.9058 1.1890
6.5 « 16.6090 .034089 .09380 17.8763 1.0569
7. 14.2348 03953 10884 18.9440 0.9344
8 10.8505 .05139 14148 20.8826 0.7575
10 6.9477 08100 22290 24.3664 0.5419
nt= &4
] 6.8568 08208 .22598 12.2342 2,1481
nt= &
4 8.6506 06505 47810 10,1466 8.1686
nt=10
3 7.4103 07594 .20900 7.6490 5.6690
3.5 5.5409 10150 27960 8.2514 4.6621
4 4.3083 ,13060 35960 8.8601 3.9983

- No existenis como tuberia comercial.
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TAHLA &,

{CONTIRUACION),

Dt s

PARAMETRIZACION.
e —— - |
dt Ga _ Beta Beta’ Bi Alfa’
(in) (gmol/cm2h)
nt=15
3 4.9402 .11392 313614 6.9613 6.5079
3.5 3.6939 ,16235 41940 7.5204 6.6010
4 2.8722 .195683 53941 7.9953 4.8372
nt= 20
3 3,7052 15180 41815 6.5078 7.3468
3.5 2.7704 20314 .55920 6.8828 6.3399
nte= 25
2.5 4.6768 12296 33851 5,5070 10.3572
3 2.9641 .18980 52269 6.1473 8.18567
nt= 30
2 5.4422 .10340 28468 A4.7888 13.8270
2.5 3.8140 .14?55 40621 6.2746 11.1360
3 2.4701 22780 62720 5.8538 9.0246




TABLA 4. (CONTINUACIONE,

e e
PARAMETRIZACION.
e s |
dt Ga Beta Beta’ Bi Alfa’

{in) {gmoal/emzh}
nt= 35
2 4,6647 .t2060 33210 4.6301 14,6650
2.8 3.2691 17215 47391 5.0740 12.0350
ni= 40
2 40811 .13788 37852 4.4886 15,6040
2.5 2.8505 19670 54160 4.9008 12,8740
nt= 45
2 3.6281 155811 42700 4.3616 16.3437
2.5 2.5428 22133 60830 4.7482 13.7129
nt» 50
2 3.26583 172386 AT440 4.2470 17.1826
2.5 2.2884 24593 67708 461832 14.5518




TABLA 7,

RESULTADOS DE LA SIMULACION.

dt Rep Zf 1/dt Vcat. DTmax. DeltaP.

(in) {m) (m3) ('K} (kg/em2)
nt ~1

] 1086.6 . . . 3.634 »

-] 752.5 . . . 8.61 .

6.5 655.1 . . . 13.11 .

7 564.8 30 168.7 7446 33.87 32

8 434.5 LR e ER a0 LR 24

10 275.7 o, ik LR 105 LA
nt = 4

5 272.1 18 140.5 9274 25.86 .6598
nt=5

4 343.2 40 391.4 1.6374 7.44 2
nt » 10

3 2940 39 500 1.8599 4.70 1.8377

3.5 219.8 25.5 249.6 1.4350 8.75 8118

4 170.9 14..5 141.8 1.1871 18.59 3257

No se alcanza la conversion requerida a loa 30 m.

Disparo del reactor,




TABLA 7. (CONTINUACIOMN).

RESULTADOS DE LA SIMULACION.

dt Rep zt I/dt Veat. DTmax. DettaP.
(in) {m) (m3) ('K} (kg/cm2}
nt « 1§

3 196.0 26 320.8 1.7880 6.86 7066
3.5 146.6 14.5 160.9 1.3872 13.87 .2518
4 113.9 oo e o e 50 .o
nt = 20
3 147.1 17.0 218,1 11,6214 8,98 2971
3.5 109.8 B.5 94.3 1.0843 21.61 .091g
nt = 26
2.5 181.6 24,5 390.7 1.8914 4,57 .6078
3. 117.6 12.6 160.4 1.4803 11.84 .1681
nt = 30
2 215.9 31.0 590.4 2.0120 2.83 9621
2.5 151.3 20.0 318.¢ 1.8528 5.32 .3703
3 98,0 10.0 128.32 1.4307 13.486 .0876

No se clcanza lo conversi©n requerida @ los 30 m,

Disparo del reactor.
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RESULTADOS DE LA SIMULACION,

dt Rep Zt I/dt Vcat, Dtmax. DeltaP.

(in) (m) {m3} (‘K) (kg/em2)
nt = 36

2 185.1 26.0 495.2 1.9692 3.20 6084

2.5 129.7 16.5 263.1  1.7833 6.03 2256
nt = 40

2 162.0 22.5 428,6 1.9476 3.65 4210

2.5 1138.5 14.0 223.2 1.7293 6.69 1596
nt = 45

2 144.0 20.0 380.9 1.9476 3.88 3351

2.5 100.9 12.5 199.3 1.7370 7.34 1161
nt = 50

2 129.6 17.5 333.3 1.8935 4.21 2387

2.5 20.8 11.0 17540 1.6984 7.95 0911
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EBn la mayoria de los reactores constituidos por umn sélo tubo,
no se llega a la conversién estipulada en las bases de diseffo, con
excepcitn de aquel con diametro de 7", que alcanza la conversién
requerida en una longitud de 30 m. Para los reactores de mayor
diametro (8 ¥ 10"), resulta imposible calcular los perfiles de
conversién y temperatura completos, pues presentan lo gue se
conoce como disparo del reactor, ¢sto es un aumento stubito de la
temperatura fuera de los limites de operacién normales uz.im:. ELl
comportamiento te€rmico de los reactores unitubulares se representa

graficamente en la figura 7.

El resto de los reactores propuestos son multitubulares y al
efectuar la simulacién de los mismos se obtienen valores de
conversidn y temperatura aceptables, exceptudndose al reactor
dividido en 15 corrientes con diidmetro nominal de 4", que exhiba

un comportamiento similar al descrito previamente.
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Figura 7.
EFECTO DEL DIAMETRO DEL REACTOR
EN LA TEMPERATURA LONGITUDINAL.

smparatura ('K)

— B ™~
1
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== dt= B P il CRLTe QR A
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52 CRITERIOS PARA LA ELECCION DEL REACTOR ADECUADO.

Debido a la gran variedad de alternativas para el predisefio
de la unidad escalada, es necesario tomar en cuenta ciertos
elementos de juicio adicionales a las bases y criterios de disefio,
para elegir un reactor cuya construccidn sea viable y de coperaci¢n

segura.

5.21 REGIMEN HIDRODIMAMICO Y TRANSFERENCIA DE CALOR.

En éste apartado deben tomarse en cuenta dos puntos: 1) el
criterio de diseWlo que establece la necesidad de operar bajo un
régimen de flujo turbulento para evitar efectos difusionales
adversos, mejorande la iransferencia de calor del lecho catalitico
¥, 2) la temperatura maxima de operacidn establecida en las bases

de disefo.

En lo referente al r*gimen hidrodinimico, es preciso que el
numero de Reynolds de particula adopte valores mayores a 100,
mientras que para la temperatura maxima a lo largoe del reactor,
cualguier alternativa de predisetioc gque exceda 30°K de AT .

resulta inaceptable. En la tabla s se muestran las alternativas

que se descartan por alguno de éstos conceptos.
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TABLA 8.

AL ERNATIVAS DESCARTADAS POR Re, o 4T, .

Rep AT o

x)

564.8 33.87

434.5 DISPAROC

275.7 DISPARG

113.9 DISPARG

98.0 13.48

20.8 7.85

En  la figura 8, se aprecia que el ReP s61o puede
correlacionarse manteniendo el diismetro del reactor fijo para un
numero de tubos variable o viceversa. Ast al aumentar el ntmero de
divisiones del flujo para un reactor de dismetro dado, se verifica
una reducci¢n proporcional del valor del Reynolds de particula,
que afecta de manera directa la eficacia de la transferencia de

calor, reflejindose tode ¢sto en un mayor AT longitudinal.

522 CAIDA DE PRESION A LO LARGO DEL LECHO CATALITICO.
Una vez mas se empleara un criterio de disefio para eliminar
algunas de las alternativas menos favorables. La calda de presi¢n

debida a 1las pérdidas por fricecién con 1las particulas de
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Figura 8.
EFECTO DEL REGIMEN HIDRODINAMICO
SOBRE LA TRANSFERENCIA DE CALOR.

Detta T (%)




catalizador, no debe exceder 0.70306 kg/cm® (10 psi), por lo que
cualquier caso que presente una AP-r mayor debe desecharse. La
utilizacién de la correlacion de Leva para reactores de lecho
fijo, ficilmente programable (Apéndice 1), proporciona los
resultados que se aprecian en la tabla 7 y que se detallan a

continuacién:

TABLA ©.

REACTORES QUE EXCEDEN LA CAIDA DE PRESION PERMISIBLE.

R : : nt 4, AP,
: (in) (kg/ew’)
4.3337

2,2524
1.8377
.5 0.8118
0.7068
0.08521
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523 LIMITACIONES FISICAS ¥ FACTORES ECONOMICOS.

Hasta aqu! se han revisado ciertos criterios acordes con 1la
factibilidad de operacion del reactor a nivel planta piloto. Sin
embargo, se ha seffalado que el escalamiento est: sujeto tanto a
limitaciones fisicas, tales como el tamafio final del equipo, como
a los factores econd¢micos inherentes a la construccién y operacion
del mismo u.2.242%, Dentro de éste Gltimo rubro, se ha
efectuado un anilisis general de la inver=zion fija por concepto de

tuberia y cantidad de catalizador requerido.

La simulaci®n de los reactores propuestos indica la longitud
necesaria para alcanzar la conversion de acetileno estipulada en
las bases de dise¥o, de aqu! que pueda calcularse al volimen de
catalizador requerido para empacar la zona de reaccion del equipo.
El punto es meramente econdmico, pues la cantidad tuberia de
acero y de catalizador empleados en la construccién del reactor,
corresponden de manera directamente proporcional a 1la inversidn

fija que deberd efectuarse al construir fisicamente el equipo.

Bl precio por metro lineal de tuberia de acero al carbdn sin
costura, ceédula 40 estindar, varlia de acuerdo al diimetro nominal;
mientras que el precio del catalizador con Pp = 1840 kg/m{ se
mantiene en $1.60 U.S. dlls./lb durante Agosto de 199C¢. El costo
asociado por concepto de tuberia y cantidad de catalizador

empleado, se detalla en la tabla 10 e,
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TABLA 10

INVERSION. FIJA POR CONCEPTO DE TUBERIA Y VOL. DE CATALIZADOR.
ntﬁdt lT COSTO DE VOLUMEN COSTO DEL INVERSION
ntxZf TUBERIA DE CAT. CATALIZADOR F1JA.
(m) (s) (a®) () ) JI
ax 5 72 8'4¢30.984 0. 9274 17°450,250 2%'500,834
1Ox4" 145 10'291,955 1, 4871 22°348,9068 92'c40,929
15K3% 217. 5 17°285,505 1, 93072 20°117%,454 43'401,040
20xa" 340 18°943,0000 1, 5214 30°'524,508 47'458,4008
20!32 170 13°310Q,580 1, 0863 20°413,053 33'9¢3,633
25*23 812, 3 23°3%7,075 1, 8014 95%°'607.533 50°084,808
25x3" 312, 5 13°573,430 4, 49083 20°035417 49°G20.95%
90!2; s00 22°880,400 1, 8528 94°860D,8490 57764 ,240
a5x2" 10 23°417,030 1, PSO2Z 87°072,1960 SO‘abp,228
35!2; 577. 95 22°'022,30% 1, 7883 93'572,441 53°'904,020
40Ox2" a8a 22°G43,040 1, D478 96°635,3508 S0°340,308
‘OKZ; 560 21°9355,040 1, 7293 32°555,83¢ 53'910,876
45‘!2" P00 23°1%9,200 1, O47S 84°655,5548 50'825,2508
45)‘22 j-1-~ -1 21°4350,373 1. 7370 82700Q,79d T4°251,174
SOx2" ar3 22°916,373 1. 8033 35°047,008 58°'¢G3,443

Bn todos los casos, se aprecia que el costo asociado a la
cantidad de catalizador requerido, es mayor que el de la tuberia y
st se toma en cuenta el hecho de que se debe reewplazar
periddicamente el catalizador, el costo de tuberia pasa a un

segundo plano.
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ESTA TESIS HO DERE
R BE LA EBUOTECA

Conviene analizar tres alternativas para el prediseflo de la
unidad escalada, é¢stas son: 1) el reactor dividido en 4 corrientes
con tubos de 5" de diametro nominal, 2) el reactor dividido en 10
corrientes con tubos de 4" y 3) el reactor de 20 corrientes con
tubos de 3 g". Estos tres equipos cumplen con los criterios
técnicos de los apartados anteriores y son aquellos que requieren
una menor cantidad de catalizador para empacar la zona de

reaccién y por ende una menor inversion.

El tamaMo final de la unidad escalada, tambi¢n afecta la
decisidn de cual alternativa es mds viable para su construccidn.
Un equipo de 20 metros de longitud, podria resultar demasiado
largo en comparacién con uno de 10 metros, es decir que
presentaria una mayor limitacidn fisica. Lo anterior indica que
existe un compromiso entre las dimensiones finales del equipo y la
inversién fija requerida, de aqui que se tome como mejor propuesta
para el prediseffo del reactor a escala planta piloto, el equipo
constituido por 20 tubos de 3%" de di2metro nominal ¥y 8.5 m de
longitud. Los perfiles predichos para la conversiéon y la
temperatura en la direccion longitudinal del reactor, se muestran

en las figuras o y 10.
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Figura 9.
PERFIL DE CONVERSION DEL REACTOR
MULTITUBULAR PROPUESTO.

Conversicn de acstileno XA (%)

T
[
T

R

Longitud el rsactor (m).

LB n(00disBEY

20 corrientes. i
KA=312% nANE=z 50
To = dB3'K. B = 1-atm




Figura 10.
PERFIL DE TEMPERATURA DEL REACTOR
MULTITUBULAR PROPUESTO.

_ Temperatura axial T('K).

480

o 1.2 8 4 & & T @
= Longitud del reactar (m),

—&- nt=00.dt=3.5"

3.
To.= 453?\ F’ = l atm,
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53 ESCALAMIENTO POR SIMILITUD.

531 PROPUESTA BASADA EN EL SEGUNDO CASO DE  SIMILITUD

PARCIAL.

Al descartar la similitud hidrodinidmica y considerar que se
desprende la wmisma cantidad de calor en cualquier seccidn
transversal del reactor en ambas escalas, surge el segundo caso de
similitud parcial. Las condiciones para que ¢ste caso se cumpla,
ban sido explicadas en el capitulo 3, donde se obtuvieron las
expresiones (3.1-27) y (3.1-29), mismas que 3se utilizan a

continuacidn.

El diimetro del reactor resultante del escalamiento, para
valores representativos del exponente m de 0.8 a 0.9, estara en el
intervalo comprendido por lo siguientes valores:

0. 8/(2+2%0. B

= (0.05 m) x (500) = 0.1888 m

de oy

P/(2e2%0, P}

(0.05 m) x (500)% = 0.2178 m

deqny T

¥ la longitud propuesta para el sistema escalado, adoptara

cualquier valor dentrc del intervalo:

37.9204 m = 5 45.4768 n

l(H) H

Sin embargo, ante la imposibilidad de manejar cualquier valer

que no sea el del diiAmetro nominal, se toma un valor de 8" para el
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dismetro del reactor escalado. De aquf que no’ sea necesario
efectuar la simulacién del reactor para posteriormente verificar
los criterios de eleccidén, pues éste eguipo ya ha sido propuesto y
descartado en la primera seccién de éste capitulo. Cabe mencionar
que los valores de longitud resultantes de ¢sta metodologlia, no
concuerdan en ningin momento con los obtenidos via modelacién del

reactor.
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que:

1)

2)

3)

4)

CONCLUSIONES.

Con base en lo expuesto en éste trabajo, se puede concluir

Bxisten dos wetodologias tendientes a resolver el problema
del escalamiento de un reactor tubular de lecho fijo y son a
saber: la basada en el principio de similitud y la que

involucra la modelacidn del reactor.

La metolodologia con base en el principio de similitud,
presenta serias limitaciones en su aplicaci®n, por lo que no
se recomienda su utilizaci¢n cuando el factor de escalamiento
adopte valores mayores a 5 veces la capacidad de 1a unidad

original.

La metodologfia que involucra la modelacién del reactor, puede
manejarse como un proceso iterativo sujeto a ciertas
condiciones, tales como las bases de disefio y criterios de
elecci¢n. Esta metodologia brindard resultados satisfactorios
en la medida en que se utilicen un modelo ¥y una expresion
cintética que describan de manera adecuada el comportamiento

del reactor en cuestidnm.

Debido a su mayor aplicacién y flexibilidad, la metodologia

por modelaci®n es superior a la que utiliza el principio de
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5)

6)

similitud, pudiendo variar no s8lo las dimensiones
geométricas, sino el arregle del reactor escalado ¥y

prediciendo el punto de disparo del reactor.

El modelo de orden reducido de Finlayson, utilizado en la me-
tadologlia por modalacién del reactor, evita la utilizacién
de modelos mis complejos al describir de wmanera aproximada
el comportamiento del reactor tubular de lecho fijo,
utilizado en la produccion de acetato de vinilo, por lo que

se le considera apto para fines de predisefio.

La mejor alternativa para el predisefio del reactor tubular de
lecho fijo descrito en éste trabajo, se obtiene a partir de
la metodologia con base en la modelaci¢n del reactor y
cumple con los criterios referentes al r¢gimen hidrodinamico,
transferencia de calor, catda de presi¢n, limitaciones
fisicas y factores econdmicos, por lo que su construccitn

y operacién segura son viables.
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RECOMENDACIONES.

Con la finalidad de extender los alcances de eoste trabajo, se

recomienda:

1)

2)

3)

Efectuar un estudio de sensibilidad param®trica del sistema,
para obtener un intervalo de condiciones de operacién de 1la

unidad escalada.

Comparar los resultados obtenidos al escalar el reactor
utilizando el modelo de Finlayson, con los gque se obtendrian

al utilizar un modelo bidimensional mas complejo.

Simular el perfil de temperatura del wmedio de enfriamiento
del reactor, para obtener um criterio de elecci¢n de la mejor
alternativa para el predisefioc de 1la wunidad escalada, a
partir de la cantidad de refrigerante involucrada;

aproximando el problema a la realidad.
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APENDICE 1

PROGRAMAS DE COMPUTO.

PROGRAMA DE OBTENCION DE PARAMETROS INVOLUCRADOS EN EL

MODELO DE ORDEN REDUCIDO DE FINLAYSON.

5 CLS

10 PRINT * PROGRAMA PARA EL CALCULO DE PARAMETROS UTILIZADOS"
20 PRINT “ EN LA SINULACION DE UN REACTOR DE LECHO FI1JO. *
30 DP=.004:MU=.000014:R0=.0005627

40 REM DP=m; MUzkg/ms; RO=gmol/cm h

50 INPOT "NOMERO DE CORRIENTES 7" ;NNT

60 FT=4.94803/BNT:GV=FT*37.1460:FA=FT*.71429

70 REM ET=kgmol/h; GV=m /h; FA=kgmolA/h

80 INPUT "DIAMETRO DEL REACTOR, DR(m) 7";DR

90 A=PI/4*DR"2:0S=GV/(A*3600):G=FT¥35.7141/(A*3600)

100 PRINT "GASTO VOLUMETRICO,,GV(m /h)=";GY

110 PRINT "AREA DE FLUJO, A(m )=";A

120 PRINT “VELOCIDAD SUPERFICIAL, Os(w/g)=";US

130 PRINT "MASA VELOCIDAD TOTAL, G(kg/m s)=";G

140 REP=DP*G/MO:PRINT "NOUMERO DE REYNOLDS DE PARTICULA, REP=";REP
150 INPUT "LONGITUD DIMENSIONAL (m) PARA OUN INTERVALO DAPO?";

180 GA=FA*(.1/A:PRINT “FLOX DEL COMPOREKRTE A, GA(gmol/cm h)=";GA
170 BETA=RO%L/GA¥100:LAMBDA=3.6053E-6%xREP+.00044567

180 ALFAW=8.7585E-4*%REP+0.342

190 ALFA=LxLAMBDA/((D/2) 2*G*1.7):BIOT=ALFAW*R/LAMBDA

200 BETAP=BETA%2.75298 -

210 PRINT "CONDOCTIVIDAD RADIAL EFECTIVA, LAMBDA(KJ/ms K)=";LAMBDA
220 PRINT "COEF. DE TRANSF. EN LA PARED, ALFAW(KJ/m s K)="ALFAW

230 PRINT "PARAMETRO ALFA°=";ALFA

240
250
260
270
280
299

PRINT "NOUMERO DE BIOT, Bi=";BIOT
PRINT "NUMERO DX DAMKOHLER I, BETA=";BETA
PRINT “NUMERO DE DAMKOHLER II, BETA’=";BRTAP
PA=B¥BIOT*ALFA/(BIOT+3)

PRINT "6BiALFA”/(Bi+3)=";PA

END
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5C

PROGRAMA PARA LA SOLUCION DE UN SISTEMA DE DOS E. D. O. POR
METODO DE RUNGE-KUTTA DE CUARTO ORDEN.

LS
PRINT “METODO DE RUNGE KUTTA DE CUARTO ORDEN PARA SISTEMAS DE"

20 PRINT " ECUACIONES DIFERENCIALES ORDINARIAS

REM YARIABLE INDEPENDIENTE {LONGITUD ADIMENSIONAL = Z} =
INPUT "INCREMENTO DE LA VAR. INDEPENDIENTE (PASO INTEGRAC.)";H
INPOT “"LIMITR INFERIOR Zi";A

INPOT "LIMITE SUPERIOR Zf£";LS
N=(LS-A) /H:PRINT "TOTAL DE SUBINTERVALOS DE INTEGRACION=";N
INPUT "“NUMERO DE SUBINTERVALOS AGRUPADOS PARA IMPRESION=";NIL
INPUT "PARAMETRO BETA EN dX/dZ (F1)"; BETA

INPOT "PARAMETRO BBiALFA°/(Bi+3) EN dT/dZ (F2)";PA

NP=N/NI

REM VARTABLES DEPENDIENTES (1)CONVERSION X=B; (2)TEMP. T=C
PRINT "VARIABLES DEPENDIENTES:"

INPOT "VALOR INICIAL X0";B

INPOT “VALOR INICIAL TO0";C

X=A:Y=B:2=C

PRINT:PRINT TAB(8)"LONGITUD";TAB(33)"CONVERSION",TAB(56)"TEMP"
FOR I=1 TO NP

POR J=1 TO RI

GOSOB 100

K11=F1:K21=F2

X=A+(H/2):Y=B+K11%(H/2) : 2=C+K22%(H/2)

GCSOB 1000

K12=F1:K22=F2

X=A+(H/2):Y=B+K12*(H/2):2=C+K22%(H/2)

GOSUB 1000

K13=F1:K23=F2

I=A+H:Y=B+K13*%H:Z=C+K23%H

GOSUB 1000

K14=F1:K24=F2

B=B+(H/6)*(K11+¢2%(K12+K13)+K14)
C=C+(H/6)*(K21+2*%(K22+K23)+K24)

A=A+H

NEXT J

PRINT TAB((7) A;TAB(32) B;TAB(57) C%453

NEXT I

END
0 REM **x**&#%x%x4xxSUBRUTINA DE EVALUACION DE LAS FUNCIONESk*xxk*
0 REM CAMBIO DE VARIABLE PARA CONVERSION=Y, TEMPERATURA=2
0 REM SE CONSIDRRA UN CAMBIO EN EL NUMEROC DE MOLES PARA UNA
0 REM RELACION MOLAR nA/nB=2.5

0 F1=BRTA*(1-Y)/(1-.28571*Y)*EXP(20.22-20.22/2)

0 F2=F1*2,75296-PA*(2-1)

0 RETURN
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3

PROGRAMA PARA EL CALCULLO DE LA CAIDA DE PRESION A TRAVES DE

REACTORES TUBULARES DE LECHO F1JO.

CLS
PRINT "CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION EN UN REACTOR TUBULAR DE
PRINT ~ LECHO FIJO, UTILIZANDO LA CORRELACION DE MAX LEVA.”

PRINT: INPUT "LONGITUD DEL REACTOR, L(m)";L

INPUT "MASA VELOCIDAD SUPERFICIAL, G(kg/m s)";GS
DP=0.004:HU=1.4E-5:R0=1.1058§E=0.4:Q§9.81

REM DP=m, ¥U-kg/ms, RO=kg/m , G=m/s

REP= DP*GS/MO:PRINT NUMERO DE REYNOLDS DE PARTICQLA =" ; REP
GH=GS*3600:PRINT" MASA VELOCIDAD SUPRRFICIAL G(kg/m h) =";GH
INPOT "FACTOR DE FRICCION MODIFICADO, fm";FM

100 INPUT “VALOR DEL EXPONKENTE, n";N

110 DELTAP=2*L*FM*GH"2%(1-E) "~ (3-N)/(DP*G*x3600"2%E"3%R0)*, 0001
120 PRINT:PRINT" CAIDA DE PRESION, DELTA P (kg/cm )=";DELTAP
130 DELPSI=DELTAP*14.21057

140 PRINT "CAIDA DE PRESION, DELTA P (psi)=";DELPSI
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APENDICE 2.

METODO DE RUNGE-KUTTA DE CUARTO ORDEN PARA LA INTEGRACION DE
SISTEMAS DE ECUACIONES DIFERENCIALES ORDINARIAS.

La integracién numérica de sistemas de n ecuaciones
diferenciales ordinarias (E. D. 0.) de primer orden, puede

llevarse a cabo ficilmente cuando tienen la forma:

dy‘

= £(x, v, ¥, ..., ¥,)
dx 1 1 T2 ' I,
dy2
= £(x, ¥, ¥, ver0.¥)
dx 2 3 2 n/
dy,
d" = £ (% ¥, s Ty s e 3 .
% (4.2-1)

8i se cuenta con las condiciones iniciales en un punto comin

X0 v (%) =¥, 4
¥y(xe} =¥, o
Yo (xo) =¥, 4 {4.2-2)

entonces, las soluciones al sistema de E. D. O. tienen la forma:

vy, = F (x)
v, = F (x)
¥, = B (x) (A.2-3)
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La f&érmula de recurrencia para la integracidén del sistema
(A.2-1) es:

g yotrtwk +wk +uk + ... +wk (A.2-4)

tet m m

que de manera expandida para un Runge-Kutta de cuarto orden se

* convierte en:

4
Vg = Y5+t s ( E, + 2k, + 2k + k, )

(A.2-5)

donde cada una de las trayectorias Ir.t se evalua por medio de:

Ei=ag(x, v, 90 00 %, )
& dig kt2 kin
kz_i = A fj[ Xtz o0 Yy —z— ? yiz' z_ L me H ]

& hi i . kz2 k2n
k,; "fj[‘i'E VT Tt Ty e Vi T ]

iz b fi(rxl.(* A", Tt A:M' Yzt kaz' ceer ¥t A'ssn )
: =2, 0.0

(A.2-8)
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