LT INIENSIOID NG, ATONOWA I
K, MEN

FACULTAD DE QUIMICA

T E S | S
Modelamiento de un Reactor Tubular Adiobatico
de Lecho Fijo.

Sustentante:

TRISTAN  ESPARZA ISUNZA

Carrcra:

INGENTERD QUIMIGD

MEXICO, D. F. 1982.



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



PRESIDENTE. CLAUDId A. AGUILAR MARTINEZ.

VOCAL. MARIO VIZCARRA MENDOZA.
SECRETARIO. MANUEL VAZQUEZ ISLAS. .

1° SUPLENTE. CARLOS GUSMAN DE iks-cASAs.
2° SUPLENTE. GERARDO RODRIGUEZ ALONSO.

SITIO DONDE SE DESARROLLO EL TEMA:

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA-IZTAPALAPA:

ASESOR.

—— ,
.MARIO VIZCARRA MENDOZA.

SUSTENTANTE.

foslas,.
TRISTAN ESPARZA ISUNZA.

9

BXAMENES PROFESIONALEY
FAC. DE TUMICA



INDICE GENERAL.

INTRODUCCION
I. DISENO DE REACTORES-CATALITICOS DE LECHO F1JO
1. Construccién y operacién.
i.Zi Reactores tubulares adiabéticos
1.3 Disefio y modelos
I.3.1 Modelos cuasi-continuos
1.3.2 Modelos- pseudo-homogéneos
I.3.3 Modelos hgterogéneos
1.3.4 Modelos de etapas finitas
1. 'TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA EN REACTORES
ADIABATICOS DE LECHE F1JO
I1.1 Tasa global de reaccién
I1.2 .Transporte intra-reactor
11.2.1- Dispersi6n radial de masa
11.2.2 Dispersidn axial de masa
11.2.3 »Qonductividad térmica efectiva
II.2.4  Conductividad térmica efectiva axial
11.2 5 Conductividad térmica efectiva radial
I;.S Transporté interfase
11.3.1 Transporte de masa externp

16
17
17

19

19
20
22

23
25



I1F. 3.2 Transporte de calor externo 27

I1.4- Transpote intrafase . 30
11.4.1  Factor de efectividad 1sotérmico 3
I1.4.2°  Factor de etectividad mo isotérmico 32
III. MODELO -GENERAL PARA EL DISERO DE REACTORES

QUIMICOS 37 »
II1.1 Modelo de Flujo Pistén 4«
1I1.2 Modeio unidimensional con Dispersién axial

de calor y masa ( RTDA ) 43 ¢
Iv. SOLUCION NUMERICA DE ECUACIONES DIFERENCIALES

ORDINARIAS 51
Iv.1 Problema de valor inicial 53
v.2 Problema de valor a la fréﬁterh‘no lineal 54
.3 Métodos de Runge-Kutta . 56
V.4 Método de diferencias finitas 66
V.5 Procedimiento de solucién del modelo RTDA 72
V. 'RESULTADOS Y CONCLUCIONES. 74
APENDICE A. DATOS EXPERIMENTALES Y CALCULOS' / 97 &
_APENDICE B. PROGRAMAS DE COMPUTADORA 103
NOTACION 17
NOTAS 121

BIBLIOGRAFIA 126



INrkobucclon

z@lmctqreslaparteﬁnﬂmtaldetodopmce'soqyﬂmico, ya que en el
se-1leva a cabo Ia transformaci6n de reactivos relativanente baratos a produc
tos de mayor valor. E1 objetivo de este trabajo, es el de 1levar a cabo wn --.
andlisis tebrico del efecto que tienen los parémetros. de la almmtaciﬁn (con
centracin, temperatura y velocidad de flujo), sobre el camortamem:o de un-
reactor adiabdtico de lecho £ijo,)El anflisis teSrico reproduce las condicio-
nes bajo las cuales Hlavacek y~Vp;‘.ruba (2 ), llevaron-a cabo un estudio expe-
rimental para la reaccién de oxidacién de mnSxido de carbono en un reactor -
adiabitico de lecho fijo. Los datos cinfticos utilizados en este trabajo, son
los reportados por éstos investigadores.

[Bl anflisis tefrico se hizo en base a dos modelos que son:
el modelo ideal de flujo pistén heterogéneo, y el modelo nidimensional hete- -
‘Togéneo con dispersi.ﬁn' axial de calor y masa. El uso de modelos hetemgéneos-
se debe'a que en lechos empacados, los fenSmenos de transporte de- calor y ma-
.aum@xuimmumn,meatmmpdemaummwpnha&mmusi
se desprecnn sus efectos. Como es de esperarse, la complejidad del modelo va
rfa con las consideraciones hechas sobre el régimen de flujo, y sobre mecanis
mos de transporl:e de calor y msa:)

Por 1o apuntado mtmonmte,(fe considert imporl:mte mcltnr en este ua _
bajo, una breve descr1pc16n sobre el disefio, operaci6n, mdelamento, y fens-

mpos de transporte de masa y calor en reactores adnbéncos de .1§hol,_f13o.




r .
iLa metodologfa general que se sigufo|para el desarrollo -

del trabajo €§ la siguiente:

a).- Se obtuvo 1nformac16n del trabaJo experimental 1levado a cabo
por Vatruba y Hlavacek sobre la ox1dac16n de monéxido de car-.
bono en ‘un reactor tubular adxabﬁtico de lecho f1]o.

b).- Se desarrollo un modelo matemétlco general para un reactor de
este tipo y, posterirmente, se simplificé para obtener los --
dos modelos tratados en el trabajo. 1 v

c).- Se llevo a cabo la solucién numérica de los modélp%ﬁy se com-
pararon los resultados tebricos con los eiﬁerimentales.

La solucién numérica de el modelo de Flujo Pistén Heterogé-

neo se llevo a cabo por el método de,Runge-kutta'de 4% 6rden cuya

descricién se da en el capitulo IV.Por su parte,[}a solucién numé-
rica del modelo heterogéneo con Dispersién axial de mq#a y calor,

se llevo a cabo por el método de diferencias finitas.La base del--

método, el desarrollo de las ecuaciones de diferencias y el proce-
dimiento de solucibn, esta dado tambien-en el capitulo IV.§
Finalmente, en el capitulo V se lleva a cabo la comparac16n
de los resultados numéricos y exper;mentales.[:; anélxsls de dicha
comparac16n, condqu a 1a conclusién de que el modelo de Disper--
sién aiial, es mis adecuado que el modelo de Flujq‘?istén‘ﬂetero--

géneo para describir el comportamiento del reactor:},@@



I.- DISERO DE REACTORBS CATALITICOS DB LECHO FIJO

[ﬁl disefio de un reactor quimico determina las dimensiones del
recipiente que se requiere para obtener una cantidad~gspec1f1cada-
de producto;, as{ como las condiciones de operacién (Temperatpra, -
presién y composicién de la mezcla reaccionante), en todos los pun
tos del:.reactor. Existen dos formas esenciales para disefiar reacto
res de lecho fijo: La primera, debida a Wilhelm'(.s). es 1lamada -
un disefio a priori y se ﬁasa en la extrapolacién de dato; de labo-
ratorio texpresiones de ve;ocidgd de reaccién, trahsfereﬁcia de ca
lor y masa, etc), a planta bilﬁto o escala industrial. En la segun
da forma, llamada diseﬂo\a’pqsteriori, los fen6menos predichos .por
un modelo son verificados experimentalmente. Si el modelo estd ba-
sado en datos de laboratorio y de planta piloto,ﬁse pueden interpo .
lar;y.extrapolar ligeramente las variables de ogéracicn sin serios
errores (4 ). Un Modelo confiable para el diseﬂd‘a“priori de un --

reactor se desarrolla de la siguiente manera:

i).-‘Seﬂllqva a cabo un andlisis experimental de las variables que

afectan el comportamiento del reactor.

ii).- Se lleva a cabo un anilisis tebrico de dichas vartables me- -
diante modelos matemiticos y correlac1ones empiricas que des-

. criben el comportamientd del reactor.

ii}-aSe comparan los resultados obtenidos*experimentalmente con --
los resultados teéricos, y se analiza la corréspondencia}del-

modelo con.la .realidad.



ivf.-AUna vez compérada la correspondencia del ﬁgdelo,"se‘pueqe -
utilizar éste para el disefio y control del reactor en plan-

ta piloto y postéfiormente a escala comercial.’

El uso de modelos heterogéneos se debe a que en lechos empa
cados, los fenSmenos de transporte &e masa y calor son de -
tal importancia, que el trabajo de modelamiento puede ser -

indtil si se desprecian sus efectoii}
I.1 CONSTRUCCION Y OPERACION

Los reactores catalfticos de lecho fijo consisten de uno o-
més  tubos empacados en particulgé de catalizador, generalmente --
operados en posicién vertical. El lecho empacado es un conjunto -
de particulas ubicadas ca6ticamente dentro del tubo, que son bafia
‘das por el fluido reaccionante dﬁe fluye alrededor de las mismas-
y através de los espacios vacios. Las partfculas catalfticas pue-
den tener una gran variedad de formas. En algunos ‘casos, particu-
larmente con catalizadores metdlicos tales como platino,‘en lugar
de usar particulas simples se utilizan alambres de metal en forma

de mallas.

ia complejidad del problema de disefio' depende principalmen-
te de 1a variaci6n de temperatura en el reactor. Para conocer el-
efecto de variaciones de temperatura, es necesario conocer las ca
racteristicas de la transferencia de calor en lechos fijos. Debi-
dé a la necesidad de adicionar o remover.calor del reactor, algu-

nas veces puede no ser posible.usar un tubo simple de difmetro --
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grande empacado con catalizador, y en e%te'caso, Ql:rgactor pue
de estar formado por varios tubos arreglados dent?o_dé-un cuer-

po simple como se muestra en la fig. 1.1.

El problema de decidir que tan grande deberd ser el difme-
tro del tubo, y por lo tanto cuantos tubos son necesarios para-
alcanzar una produccién dada, es muy iﬁﬁortante en el disefio de
reactores catalfticos de lecho fijo.‘be lo anteriormente expues
to’se»pgéde deducir que, cualquiera que sea lazfotma implementa
da p;ra}llevar a cabo la transferencia de energiaia través de -
las paredes del reactor, se debe cumplir el objetivo de preve--
nir excesos de tehpetatura o mantener un-nivel requefido de la-
misma:XHay muchas ventajas de poder ejercer un control adecuado
sobre Iéﬁtemperatura de operacién del reactor, por ejemplo, el-
control de la temperatura previene la formacién de productos in
deseables, la disminucién de la actividad‘del éiializgdor, la -
sinterizacién, la disminycidn de la vida del catalizador, etc.-
Otros factores tales como las propiedades fisicas del eéuipo, -

también pueden requerir niveles limitantes de temperatura.

Otro problema muy importantes que se pfesenia durante 1a -
operacién de lechos empacados catalfticos, es la regeneracién -
del catalizador para reestablecer su1activid§&. Esta es una de-
las razones por las cuales algunos procesos pueden resultar no-

econémicos.

1.2 "REACTORES TUBULARES ADIABATICOS

La operacifén adiabédtica en reactores tnﬁulares, se puede -
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élcanzar para reactores de difmetro grande, y con aislante al
rededor del tubo. En primera instancia, para definir 1# opera
cién de un reactor empacado, es necesafio formular modelos ma
teﬁﬁticos de un sistema discreto heterogénea, consistiendo de
pifttculas de catalizador s6lido y gas fluyendo. Los efectos:
combinados &e cinética quimica y procesos de transpo;te de ma
sa y calor, son mis simpig& par# condiciones adiabiticas que-

_para arreglos no-adiabdticos.

Los gradientes radiales de temperatura, usuaimentevson -
debidos a condiciones no édiabdticds (&ebido a la transferen-
cia de calor en la pared), por 10 que generalmente los mode--
los de reactores adiab4ticos de lecho fijo consideran los - -
efectos axiales unicamente ks\). En reactores adiabdticos, --
surgen efectos de dispersién de calor y masa debido al patrén
de iiujo‘cpmplejo y -a grandes variaciones espaciales de con--
centraCiGn.y temperatura, y estos fen6menos junto con la con-
veccibén en la direccién de flujo, contribuyen a definir los -.
perfiles de concehtragiGn_y-tempegatura entre los extremos --
del lecho empacado. En el disefio de reactores$ de lecho fijo -

adiabitico, se deben considerar los siguientes fenSmenos:

1.- Dispersién axial y fadial de calor y masa en el cam-

po externo que rodea las”barttculas de catalizador.

2.- Resistencias a la transferencia de calor y masa en--
tre laASuperficié‘¢e1 catalizador yiia-corriente ga-

seosa {transporte en la interfase).



3.- Transferencia de calor y masa dentro de la partfcula ca

talftica (transporte intrafase).
1.3 DISERO Y MODELOS

El trabajo de disefio comprende entre otras cosas tales como
la economfa del proceso, la experiencia en el campo, etc, un mo-
delo matemftico que describa, dentro gg-unvcierto rango de‘errﬁr,

éi comportamippto real del reactor.

Los modelos matemiticos se derivan de:

. Balance de Matérigk

. Balance de Energfa

. Balance de momentum

. Ecuaciones: de Iransporte‘de masa y calor entre la -
corriente gaseosa y la supgrfigie catalitica.

. Ecuﬁéiones’dé‘trgnSporge de hﬁéé y calor dentro de-
1a particula’ciyaltticé.

El balance de momentum solo es necesario en los casos en --
que la'cdiai de presifn en el lecho sea apreciable. Muchas veces
,1&>caidg de‘presién eh el lecho es relativamente pequefia, de mo-.
do que'unfvalor'médio‘para:ia;presicn,totgl es usado eh los cil-
cnlas{]

Para;establece;sla cafda de presién en un lecio empacado se

recomienda utilizar ia,ecuhciﬁp de fanning.

F = _A£.=-iﬁi
= \’} ™ g#:



donde el factor de friccién f es calculado de acuerdo ala

relacién de Ergun (6).

-t ﬂ;_e:)‘(;sm 135 _@e_)

Re €p 1-€¢

Otras correlasiones desgrrolladas~para-tomar*en cuenta el -
efectp de la pared'sobreAia cafda déAﬁrgsiGn, puede enpontrar5é4

‘en la-literatura (7).

I.3.1 MODELQS CUASI-CONTINUOS

“E1 concepto de;aproximgci6n cuasi#cqntinqp es satisfactorio
‘para reactores, cuando mis de 10'par;1culas estdn empacadas a --
través-del tubo y: el nmero de ellas:excede_g-ﬁ en 1la direccién-
axial ( 8 ). E1 reactor adiab&tico casi siemﬁ?é cumple ia prime--.
ra condicién. Cuasi-con%inuo, significa que i;§'fa§es dentro del
‘Teactor se pueden considerar como fases,continhasi Los modelos -
pueden ser agrupados en dos categbrihé ﬁrincipalgs.y su'compleji
dad varfa con las consideraciones?dne se.hggéﬁ Sbbrg mecanismos-
de transporte y p&ﬁeto defféses involucrados en el fenémeno de -
reaccifn y son: modelos i’s\'eiudohomorgéneo#;y m,:diielsé heterogéneos.
Los ‘modelos Pseudohoﬁogeneds‘no distigg@en la'presgnc;a de;’catgf
lizador, es dgcir, sgponén'ia_gx@stencia de una Sola'fasé'dehtro
.del reactor. Los modelos heterpgénéﬁsfdistiégﬁen la presencia --
del catalizador, es decir, suponen la existehqia de dos,faséé,-4

dentro del reactor. Los monIOs‘heterqgéneog-di§;inguen la --
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presencia de dos fases para el proceso de re@céiGn,-yvcondicio -
nes diferentes para cada una de ellas. La tébia.I.I‘guestra'los-
modelos para estas dos categorfas principales, y dentro de cada
una de ellas, los modelos estér agrupados de ‘acuerdo a su incre-

mento en complejidad.

I.3.2 MODELOS PSEUDOHOMOGENEOS .

El modelo mis simple es conocido coﬁﬁ el modelo de flujo --
piston. Este modelo considera el transporte de masa y calor solo
en la direccién axial, y el mecanismo dg.t;anSporéé es por con--
vecci6n. No existen resistencias al transporte de calor y masa y
el efecto de dispersién axial es omitido. Eéta descripci6n es --
frecuentemente usada como una primera aproximacién para descri--
bir el comportamiento de lechos empacados adiabdticos debido a -
su simplicidad. Aunque el modelo de flujo_piSth es muyvsimple,-.
este es capaz de asegurar las formas de los>perfi1es de.temperh-
tura y concentraci6n si existe una Ginica solucién de estado esta
cionario (9°').. El modelo de flujo pistén funciona satisfactoria-
‘mente para leghos empacados - largos, élt; velocidad lineal, reac-
ciones asociadas con Bade efectos térmi;os,y~dimensidnes peque-
fias de las particulas~cataligicas. Naturalmente estas condicio--
néé_debenuser satisfechas simulténeamente. Este modelo es inade-
cuado cuando ocurren mGltiples estados'egtaéiohaiios (10). Desde
el punto de vista matemitico este modelo.coﬁstituyé qn problema-

«de‘valor inicial.



TABLA 1.1

1.

FiJo

Unidimensional

CLASIFICACION .DE MODELOS DE REACTORES DE LECHO

Bidimensional

PSEUDO-HOMOGENEO

1.-Flujo pistén

2.-Convecclidn més dis
persién axial de -
calor y masa.

3.-Conveccién mis dis-
persién axial 'y ra
dial de calor y ma
sa.

HETEROGENE

1.-Flujo pistdén més gra
dientes interfacia -
les e intrapartfcula

2.-Conveccidn més dis--

persién axial de ca-
lor y masa més gra--
dientes interfaclia -
les e intrapartfcula

3.-Conveccibn mas disper

sién axial y radial-
de calor y masa

gradientes Interfa--
ciales e Intrapart(-..
cula.
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El segundo modelo de la categoria Pseudohomogénea considera
como mecanismo de transporte la conveccifn junto con efectos de-
‘dispersién axial de calor y masa, Este modelo es conocido como -
el mo?elo de dispersién y su descripcidnaes apropiada para lechos

empacados cortos.

Las demas restricciones son las mismas que para el modelo de flu-
jo pist6n. Desde el punto de vista matemitico gste.nodelo consti-
tuye un problema de valor a la frontera, y su solucién numérica -

_es mas complicada.

El tercer modelo de esta categorfa es conocido como el mode-
lo bidimensional, pues ademis del mecanismo de transporte convece
tivo considera mezclado tanto en la direcci6n axial como radial.-
Desde el punto de vista matemitico este también es un problema de
valor a la frontera cuya soluci6én necesariamente es mis complica-

da que para el caso de dispersi6n axial.

I.3.3 MODELOS HETEROGENEOS

El modelo mis sencillo de esta categorfa es el modelo de flu
jo pistén con transferencia, es decir, el modelo considera las re
sistenéiasva~la transferencia de masa y calor dentro y fuera de -
la particula éatalitica. Desde el punto de vista mateqitico el mo

delo conétitqye un problema de valor inicial.

Este modelo es capaz de predecir mdltiples estados estaciona
rios (11), y puede ser usado_para lechOS'émpacédos largos donde -

ocurran teacciones altamente exotérmicas.,
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E1 segundo. modelo consiaera, adends del mecanismo de convec
cién la dispersién axial de calor y masa y las resistencias, al -
transporte de calor y masa dentro y fuera de la pargitula catalf
tica. Desde el punto de vista matemftico, este es un problema de
valor a 1a frontera, y los resultados computacionales han mostra
.do que en un cierto rango del ndmero de DamkShier puede existir-
un n@mero infinitp de soluciones (12). Presumiblenente s6lo un -
nGmero pequefio de estos perfiles es fisicamente admisible.

El modelo mis sofisticado de esta categorfa es aquel que --
considera ademds de todo lo considerado en el'modelo anterior, -
la dispersifn radial de calor y masa. Matemiticamente este tam--

bién representa un problema de valor a la frontera.

I.3.4 MODELOS DE_ETAPAS FINITAS

Otro tipo de modelos que han surgido en los Gltimos afios --
son los ﬁodelos de etapas finitas, en 103 que el voltGmen vacio -
entre las partfculas de catalizador puede ser considerado como -
un reactor perfectamente mgzclado.“ﬁn modelos de este tipo se --
aproxima el sistema heterogéheo por una secuencia de celdas las-
cuales estfn conectadas en‘ia direccién de flujo. Para reactores
no isotérmicos con dispersién. radial, las celdas también deben -
conectarse latiiiiiﬁuii. Para sistemas isotérmicos el queio de-
celdas de mezclado es una buena aproximaci6n del fenémeno de dis
persién en lechos empacados. - y, para un n@mero infinito de celdas,
el modelo predice el comportamiento de un reactor de flujo pis--

tén. Sin embargo para una reaccién exotérmica la situacibn es --
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complicada. Una ventaja muy importante de los modelos de celdas -
‘&e“mezclado, es la‘sinplicidad con que .incluyen la radiacién - --
cuando el reactor estd operando a muy altas temperaturas. E1 mode
lamiento de lechos empacados con este tipo de modelos ha sido am-
pliamente tratado por Wilhem (13) McGuxre y Lapidus (14), Amund-
son (15) y Vanderveen et al (16).

Considerando los diferentes Modelos descritos anteriormente,
se puede decir que la complejidad del problema de disefio dgﬁende-
r4 de las consideraciones hechas sobre los mecanismos de transpor
te de masa y calor dentro y fuera de la partfcula catalftica y --
del patr&n de flujo. Desde el punto de vista computacional, el --
problema se puede transformar desde un sistema de ecuaciones dife
reﬁciales ordinarias de primer orden de valor inicial, hasta un -
sistema de ecuaciones diferenciales parciales de segundo orden de
valor a la froqtera. As{ pues, tenemos la alternativdfée.sele;g;g

nar un modelo matemstico simplificado cuya solucibn es senciili:y

cuya descripcibn cuantitativa es solamente aproximada a Iirnétiié
dad, o seleccionar un modelo complejo. que describirf de una mane.
ra mis exacta el comportamiento del reactor, pero cuya solucibn -

nfimerica requiere de mucho esfuerzo.

El método que generalmente se sigue durante el trabajo de di
‘sefio, es el de probar con un modelo simplificado relativamente --
sencillo para obtener descripciones cualitativas, y posteriormen-
te probar ﬁpdelos nds sofisticados para. obtener soluciones mis --
exactas del comportamiento del reactor. Muchas veces resulta que-
el modelo simplificado nos brinda una buena ‘aproximacifn a la rea
lidad, y entonces no se justifica el esfuerzo invertido en la e}g

borakibn y solucién de un modelo mis complejo. Como se puede ver,
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es muy importante la metodologfa seguida ‘durante el trabajo de
diéeﬂo, pues de esta manera podemos ahorrar cantidades conside

rables de tiempo y esfuerzo.

La ‘descripciSn matemitica y el desarrollo de los modelos-
Pseudohomogeneos y heterogeneos se realiz6 en el capftulo III -
de este trébajb, y para su mejor manejo, se agrﬁpironven-lﬁ'ta-

bla III.1.



II1.- TRANSFERENCIA DE CALOR Y ﬁkéA'EN REACTORES ADIABATICOS-..
DE LECHO FIJO.

Para €l disefio S6ptimo de reactores de; lecho fijo, es ne-

cesario poder predecir la concentracifn y temperatura en cada

punto del reactor. El objetivo de esta seccién, es el de des-

cribir cuantitétivamente los efectos que tienen los procesos-
fisicos -de transporte de masa y calor sobre la tasa de reac--
éiﬁn, y por lo tanto, sobre el disefio. E1 transporte de masa-

y calor en un reactor adiabitico de lecho fijo puede ser:

1.- Transporte intra-reactor ..considera los gradientes de --

temperatura y concentracién en el reactor como un entero.

2.- Transporte de masa y calor externo -transporte en la in-
tarfése -, considera las diferen;{as de temperatura y concen-
traci6én particula-fluido, y toma.al proceso en serie con la -
reaccién quimica sobre 1la superficie catalftica.

3. Tran;porté-de masa y calor interno - transporte intrafase
considera las diferencias dé'temperatura y concentracién den-
tro de la particula y en este caso, tanto la reaccién como el-

transporte de masa y calor, ocurren en la misma localizacién-
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interna. El anélisis en este caso, reﬁuiere tratamiento simul

téneo de los procesos fisicos y quimico.

II.1- ~TASA GLOBAL DE REACCION (rp)

Como se menciond anteriormente, el disefio de reactores -
heterogeneos se ve afectado por la ex1stenc1a de procesos fi-
sicos de transporte de masa y calor. La tasa global de reac--
€i6én es aquella que considera el proceso tgtgl de}reacc16n, -
es decir, proceso fisico de fransporte del reactivo  la su--
perficie del catalizador, proceso quimicb de reacci6n, fenbme
no;-de adsorcibn y’desorci6qldg reactivos y pro&ugtss en-el -
catélizador; y proceso de transporte del producto a la corrien
te del flufdo. En otras palabras, laffasg‘gldial de reaccibn-
es la tasa de reaccién_oﬁservada, y puede ser.obtenida direc-
tamente de medidas e;perimehtales en un reactor adecuado (17)..
La ygntajaAdé utilizar la tasa globai, es que las ecuaciones-
de diseno para un'sistema heterogeneo, son idénticas_a'las:de
un sistema homogéneo. Defesta.manera, la tasa globai‘de reac-
_¢ibn, ‘se puede expresar cComo una funéiﬁn‘del transporte ‘inter
fase e intra-fase, asfi éomo”ae la temperatura y composicién -

correspondientes a la fﬁsefdel fluido.

II.2  TRANSPORTE INTRA-‘RBACTOR.

Debido a quella tasa de reaccifn depende fuertemente de-

la temperatura, asi como de 1a concentracién, el procedimien-
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“to de disefio debe asignar una temperatura y concentracién pa
ra cada elemento de volumen del reactor.la magnitud del ele-
mento al cual una temperatura y concentraci6n puede ser asig
nada, depende del campo de veloc1dad de flujo y de las pro--

“piedades ffsicas y quimicas del- s1stema. Usualmente, se se--
lecciona un elemento de volumen de reactor. correspondiente -
al de una partfcula mis su capa laminar de fluido asociado.-
De esta manera, la velocidad global puedq sgr-asignada a es-
te elemento, de acuerdo a la composicién y‘;emperatura de 1la
fase fluido asociada.[La distribucién de temperatura y con--
centracién intra-reactor, es?a’descrita matemﬁticamente'porr
las ecuaciones de balance de masa y energfa. Los mecanismos-
de transporte en este -caso, son fuhdhmentalmente la convec--
cién de la corriente del fluido, y Ia‘difusiGnide‘calor y ma.
sa.[ia difusibn, se puede describir en términos de coeficieg
tes de dispersién o difusividad y conductividad efectiva, y--
estos no son de naturaleza molecular, éino que son una fun--
ci6n de las propiedades del fluido, régimen de flujo y varia
ciones de velocidad. En un lecho empacado, la dlsper516n pue
de ser axial y/o radial, y su magnitud gobierna el grado de-
mezclado en la direccibn considerada. El efecto de la disper
si6n puede ser mejor observado por medio de un: parimetro --
adimensional 1lamado nfimero de Peclet, él cual resulta de --
adimensionalizar las ecuaciones de balance de masa y.energfa
(ver capitulo 1y),Un valor relftivamente,grande del nfimero -

de Peclet, indica que existe poco mezclado en el reactor. --
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Por_el COﬂtratio, un valor bajo de este parimetrolindica un-
- gran mezclado en el reactor, y por lo tanto que la difusién-

eS-ihportante,

11.2.1  DISPERSION RADIAL DE MASA

Baron (18) y Ranz (19) consideran a 1a_di§persi6n ra- -
dial como e;Aresultadb del deslizamieﬁtozae una_corriente. -
La corriente del fluido en una posicién radial pagiicular, .
choca con un empaque en ‘su camino axial y se divide en'dos -
por la colisién, y en el,proméaio, la mitad de la corriénte-
se mueve lateralmente a la izquierda y laotra mitad a la de
recha. La mayoria de los datos disponibles sobre dispersién-
radial, se encuentran én forma. de diagram;; del ntimero de --
Peclet de masa radial Pey, como una funéiéﬁﬁdel ntimero de -
Reynolds. Datos experimentales hanimostradp que Perm es una-
funci6n de la relaci6én dp/dt, y algunos iﬁvgstigado;es han -
correlacionado datos utilizando esta funcionalidaq tZO). Los
datos experimentales encontrados por algunos investigadores-
se muestran en la figura II .1. Como puede observarse de di--
cha figura, p;fa.nﬁmeros de Reynolds de mag‘qe.40,:Perm‘e5ﬂ-
independiente . de la velqcidad’de flujo, y tiene una’magnitud

de entre 8 y 10.

11.2.2 DISPERSION AXIAL DE MASA
Debido '@ las consideraciones involuéradas'eﬁﬁiihderiva-
cién de los coeficientes de dispersibn, qllog"éontienen im--

plicitamente.el efecto del perfil de velocidades.. Este campo
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‘ha sido revisado eitensivgmente por Levens:piel y Bischoff -
(21). Casi toda la informacién sobre dispersiBn axial de ma-
sa, se encuentra disponible en diagramas o»correla;iones.'--
Los prinbipales resultados experimentales a este respecto --
son mostrados en la figura 112.Llos datos oBt;nidos por - - -
McHenry y Wilhelm (22) para gases, indican que el Pep, es in
dependiente del nGmero de Reynolds para altas. velocidades de
flujo. Hiby y Gunn (23) encontraron una correlacifn para es-

timar la dispersién axial de masa y es:

1 ___ o0.¢5 063
Pemo. 1+ 3{&/(Re-scy  Re.Sc

esta correlacibn es vilida para ,1<Re<5 x 10

2.y .6<Sc<5.3

para prop6sitos de disefiq Pﬁma basado sobre dp puede ser con
siderado entre los valores 1 y 2.Carberry (24) encontréjen -
sus estudios tefricos que efectivamente Pema toma el valor -
de 2 encontrado en los estudios experimentales. Este resulta

do es también predicho por otros investigadores (25).

11.2.3  CONDUCTIVIDAD TERMICA EFECTIVA

La transferencia de calor Intra-}eactgr puede ser des--
crita de una forma andloga-a la transferencia de masa, solo-
que en el caso de 1a.diSpersi6n‘de calor el fen6meno es mis-
complejo, debido a que exiéte una fase s6lida a través de la
cual se conduce el calor ademis de que existe transferencia-
por radiacién del mismo.Para poder describir eéte fen6meno -
'sin complicar demasiado las ecuaciones de disefio, el lecho -

gatalitico.constituido por el fluido y el s6lido, es conside
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- rado como un cuerpo homogéneo a través.del cual se transfiere
el calor por una conductividad térmica efectiva, la cual pue-
de ser axial o radial, dependiendo ésto de la direccién de --
transferencia. La dispersién de calor puede describirse en --
una forma anfloga a la ley de Fourier &e 1a conducci6én de ca-
lor, donde la constante de proporcihnalidad es la conductiyiﬁ
dad térmica efectiva. Esta cdnductividad térmica efectiva no-
es una propiedad del fluido o fase s6lida, sino una cantidad-
compuesta representando la veloci@ad de transporte conductivo
mas convectivo entre elementos délvolﬁmen. Su uso permite que

el reactor sea tratado como un volﬁmen-homogéheo.

11.2.4 CONDUCTIVIDAD TERMICA EFECTIVA AXIAL

Existe muy poca informacién disponible sobre‘Kea. Yagi, -
Kunni y Walcao (?5) determinii‘on Kag experimentalmentg, y Bis
choff (27) deriv6 esta de la analogfa entre transferencia de
cdlo; y masa en lechos empacados. De forma aniioga ala trans
ferendia de masa, la conductividad térmica efectiva puede ser
agrupada en un nfimero adimensional que resulta de adimensiona
lizar la ecuacién del balance de energfa en el reactor y que-
es llamado nGmero de- Peclet de calo;.,Votruba y colaboradores
(28) encontraron una relacién empirica para la estimacién del

ntmero-de Peclet de calor axial Pe., y es

-L-= k:"/k¥ + M5 Qe- R
Rca Re- A dp (5.0 4 Re- P
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la razén Keo/Kf puede ser estimada de la corrélaci§g propues-

ta por Krupiczka (29):

K“ (% [0.38=0.757 Loy &~ 0:08% Loy LRy/q) ]

II.2.5 CONDUCTIVIDAD TERMICA BFECTIVA,RKbIAL (Ker)

Yagi y Kunii (30) y Smith (31) han desarrollado modelos -
de transferencia de calor que permiten predecir iér de datos -
bdsicos. La premisa bisica de sus modelos es que distinguen --
dos contribuciones a.,la transferencia de calor; una contribu--
c16n estitica que contiene todos los mecanismos que no involu-
cran flujo, tales como conduccibn a trJvés del s6lido, conduc-
ci6n a través del fluido estacionario y radiacién, y una segun
da contribucién dindmica que depende de las ‘condiciones de flu
jo. La conductividad térmica efectiva radial, ha sido evaluada
experimentalmente por numerosos investigadores (32) - (33)1
/El desarrollo de A:go y Smith (34), provee una base 16gica pa-
ra éstimar las varias contribucione$ a 1d ‘transferencia de ca-

lor radial. La expresién resultante paramK,, es:

kev- Kk; #Cgﬁ g N AQ-.G'AET ]*(l e) \\Kdg

esta ecuaci6én provee un método prédictiyo basado en la existen
cia de correlaciones de datos -para Pemr tal como el de Fahiem-
y Smith (35), y para las varias contribuciones de:X’. La fig.
11.3 muestra la variaci6én de K¢, como funci6n del Re obtenida -

por varios investigadores.
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I1.3 TRANSPORTE‘INTBRFASB

El transporte de masa y calor entre el fluido y la subeg
ficie catalftica, es uno de los fenfmenos mis importantes a -
considerar en el disefio de reactores catalfticos. No importa-
que tan activa sea una particula de catalizador, &sta solo es
efectiva si.19§ reactivos pueden alcanzar la éupqrficie cata-
1ftica. Debido a las resistencias al transporte de masa, la -
concentracién de reactivos siempre es menbr en la superficie-
catalitica que en el seno ﬁel“fluidb; y por}Io tanto, la velo
cidad global, la velocidad observada, es menor que la corres-
pondiente a 1la concentracién de reactivos en la fase fluida.-
La resistencia al transporte de calor también afecta a la ta-
sa globall Si la reaccibn es endotérmica, la temperatura de -
la superficie catalitica serd menor que en la fase fluida, y-
la velocidad observada seri menor que la corréspondiente a --
las condiciones de dicha. fase; en este caso, las resistencias
al transporte de masa y calor suman su efecto ;obre la tasa -
global de reaccién. Si la reaccién es gxotérmica, la tempera-
tura de la superficie catalitica seri mayor que la de la fase
fluida, en este caso, el efecto de la resistencia al transpor
te de masa, que es el deb;edycir la tasa gloﬁal,.se opone al-
efecto de la resistencia al transporte de calor que es el de-
aumentar la tasa giobal de regcciGn( De esta manera, para - -
reacciones exotérmicas, la tasa global de reaccién puede ser-
mayor o menor que la cprréspondiente a las condiciones de la-

fase fluida.
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I1.3.1 ;TRANSPORTE DE MASA EXTERKNO.

El transporte de masa dentro de un reactor catalftico pue-
de ocurrir por dos mecanismos: convectivo y difusional. E1 - --
transporte convectivo esti determinado por el grado de turbulen
cia de la corriente .del fluido. El1 transporte difusional puede-
ser descrito por una férmula completamente andloga a la primera
ley de Fick de la'difusién. En las regiones del lecho cercanas-
a la superficie s61ida, la velocidad de la corriente es muy ba-
ja y la transferencia de masa entre la superficie del cataliza-
dof y la corriente gaseosa, ocurriri por el mecanismo de difu--
sién. Lejos de la superficie, el mecanismo de transporte seri -
convectivo. La diferencia de concentracién entre la corriente -
del fluido y la superficie del catalizador, dependeri del patrén

de velocidad cerca de la superficie, de las propiedades fisicas-
del fluido y de la tasa de reaccién quimica, es decir, dé; coefi
ciente de Transferencia de masa y de la constante de velocidad -
para la éeaccién catalfitica. Lé velocidad de transporte de masa-
estd normalmente definida en términos de un coeficiente de trans
‘ferencia de masa promedio, y se considera que el valor de dicho-
coeficiente es el mismo para cualquier partfcula en.el lecho(36),
Con esta consideracidn,.es posible usar en los cidlculos yi solo-
valor del coeficiente para describir la velocidad de transferen-
cia de masa entre la corriente del fluido y la superficie catalf
tica en un reactor de lecho fijo.La forma usual para calcular el
coeficiente de transporte de masa entre la corriente del ‘fluido-

y la superficie externa del catalizador, es utilizando una corre



27
lacién en términos de grupos adimensionales los cuales describen
las con&iciones‘de flujo, Chilton y Colburn sugieren graficar el
factor Jd (funcién adimensional del nfimero de Reynolds) contra -

ntmero de Reynolds y utilizar la siguiente correlacién (37).

Tos et (A< 4 (8

Hougen y Colaboradores (38) encontraron las siguientes correla--

ciones para transferencia de masa.

T _(kmg/q\(%g\'_.qsa(ae\ ‘Re <390
To= (Kmad/g) [ ¥ao)* = \-82 (™ Rey3s0

los diagramas de Jd Vvs-Re han sido ampliamente usados para. eva--

luar coeficientes de transferencia de masa fig. 1I.4

I1.3.2 TRANSPORTE DE CALOR EXTERNO.

La Transferencia de calor entre un fluido y la superficie -
del catalizador, puede ser descrito de una forma aniloga a la --
transferencia de masa. La diferencia de temperatura entre la su-
perficie catalftica y el seno del fluido, depende del goeficien-
te de ‘transporte de calor, del calor de reacciﬁn,‘y de la cons--
tante de velocidad de reaccién. La velocidad de transporte de‘cé
lor entre la corriente del fluido y la superficie catalitica, se
expresa normalmente en términos de un coeficiente de transporte-
"de calor promedio, cuyo valor es constante para todo el lecho. -
Este coeficiente puede calcularse de correlaciones que est4n en-
términos de grupos adimensionales. De Acetis y Thodos (39) encon

traron la siguiente correlacién:
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T (w \ RICI1AY

Ceq

‘donde Jy; es un factor para correlacionar el coeficiente de trans
ferencia de calor como funcién de Re. figl14.Whitaker (40) encon
tr6 en base a datos experimentales que para Re Mayores de 40 se-

puede utilizar la siguiente correlacién den;;o~dé un 25% de - --
error.

i fos(et s o (Y] (4

los nGimeros de Reynolds y Nusselt se calculan de la longitud y -

velocida§ caracteristicas definidas como:
 § R .
' o dpt () U= Qes
\- &, :
Beek (41) adapt6 las correlaciones de Thoenes y Kramers (42) pa-

ra transferencia de calor y encontré la siguiente correlacién, -

para dp§yo0:
4 ' 8, oA
e (8 (5 o (126 (492)

las dos correlaciones - anteriotes; dan resultados similares sobre

un amplio rango de valores déilbs parémetros.

Mears (43) derivé un criterio para conocer el error,intro--
ducio por despreciar los gradientes de temperatura'inierfase, --
(Ts-T). El1 encontr6 que el error introducido por calcular la ta-

sa de reaccién, usando T en lugar de Ts es menor .del 10% si

(\AH\\(W\f, &p to < 0.6
Wip Ty,
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Para muchos sistemas pricticos, los valores de EqyAH son tales -

que este criterio no se cumple (44).

I1.4 TRANSPORTE INTRAFASE

El transporte demasa y calor dentro de una particula catalf
tica es un fendmeno sumamente importante a considerar en el dise
fio de reactores cataliticos de lecho fijo. Los primeres estudios
que reconocieron la importancia del transporte de masa dentro de
la particula catalitica fueron hechos por Damkohler (45), Thiele
(46), Zeldovitgh (47) y Wheeler (48). Para reconocer el efecto -
de las resistencias al transporte de masa y calor dentro de una-
particula, se introdujo el concepto de factor de efectividad in-

terno que esti definido de la siguiente manera:

- fp_: tasa de reaccifn observada para la particula entera

1‘ rs tasa evaluada a las condiciones de la superficie ex
terior.

la ventaja de utilizar el factor de efectividad es que la tasa -

de reaccién puede ;Er expresada en la siguiente forma:
\(.p = Y{‘(‘s ‘= V\% (%,Ts)

la tasa de reaccién puede ser expresada en términos de la tempe-
ratura y concentracién de la corriente gaseosa si se conocen las
resistencias externas_ que relacionan (Cb, Tb) con (Cs, Ts). El-
factor de efectividad es una funcién de la difusividad efectiva,

la conductividad.térmika efectiva y la constante de velocidad --
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del paso quimico.

I11.4.1 FACTOR DE EFECTIVIDAD TSOTERMICO

Para situaciones isotérmicas el factor ée efectividad ya -
no es funcién de l(e.ﬂ puede ser interpretado fisicamente como -
la proporcién del volGmen de partfcula usado en-la reaccién. El
factor de efec;ividad puede ser expresado en términos de un gru
po adimensional conocido como m6dulv de Thiele. Factores de efec
tividad isotérmicos han sido derivados'ﬁéra muchas situaciones-
de interés. Estos incluyen reacciones de varios 6rdenes y dife-
rentes geometrias de partfcula, reacciones reversibles y reac--
ciones complejas (49). Para una pastilla catalftica esférica ba
jo condiciones isotérmicas, el factor de efectividad para una -

reaccién de primer orden es:

= ';, ('\'ths* }5¢$\

donde @ es una medida de la raz6n de la resistencia a 1la difu--

5ién dentro de la partfcula a la resistencia a la reaccién en -
la superficie, y para una pastilla esférica y cinética de orden

n.es:

normalmente § es correlacionada con @ por medio de una gréfica-
como se muestra en la fig.Iﬁ&Bsta'curva muestra que para peque-

fios valores de @, } tiende a 1. En este caso el transporte de -
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mdsa no tiene' efecto sobre 1a velocidad de reaccién por particu-
la; el paso quimico es el paso mis lento y es el que controla la
velocidad global. Para valores de @25,ntiende al valor 1/0.; Pa
ra tales casos la difusién se enpuentra controlando e}LfenGmeno-
y tiene un gran efecto sobre la velocidad gloiaal, ‘Weisz (30) de-
Tiv6 un criterio para decidir cuando las resistencias a la difu-
sién dentro de la particula pueden ser despreciadas, y encontré

que para reacciones de primer orden si:

\‘}:_“_S.L.é&
e

las resistencias a la difusién pueden ser despreciadas y W ¥ 1.

11.4.2 FACTOR DE EFECTIVIDAD NO  ISOTERMICO

Si se consideran condiciones no isotérmicas dentro de la --
particula catalitica, el transporte de calor dentro de la misma-
debe ser considerado, pues &ste puede tener un efécto importante
sobre la velocidad global. Weisz y Hicks (S51) resolvieron las --
ecuaciones de balance de masa y energfa para una pastilla.catalf
tica con el fin de encontrar una expresién para i bajo condicio-
nes no isotérmicas, .y ehcontraron»que1les una funcién de 3 par§

metros.adimensionales.

1.- M6dulo de Thiele

3@5}5-:‘. ‘(', ,l (kke’?f
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es el m6dulo de Thiele evaluado a la temperatui‘;;‘;:'le la-superfi -

cie_, y (K)s es la constante de velocidad evaluada a Ts.

2.~ E1 nGmero de Arrhenius

h‘%%‘

3.- Un parémetro de calor de reaccién.

B= (A H) Decs ’
Ke-Ts

La figurall§ muestra a™M como funcibn de 65 y p para - -
’f: 20, lo cual es la mitad del rango prictico de 1‘. .Weiz y Hicks
dan figuras similares para ’@.-10, 30 y 40. La curva pgra‘Q- 0 -
corresponde a operacién isotérmica (AH = 0), y es idéntica a la-
curva para una pastilla esférica en la fig H.S. . Carberry encon.

tr6 para una reaccién reversible de primer orden que

&
n- 30" B, >2.5

El también obtuvo resultados para una reaccién reversible -

de segundo 6rden (52).
Los efectos al’ transporte de masa y calor ihtrapart‘icula se
pueden sumarizar como sigue:

Para reacciones exdtérmiéas’ (@‘ positiva), los efectos de trans--

porte de masa y calor se oponen uno al otro. Para estas reaccio-
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-nes ocurre un aumento de temperatura dentro de la particula, lo
cual fiende a incrementar la velocidad de reaccién. Por otro la
_do laﬁ resistencias al transporte de masa causan una disminﬁ- -
cién en la concentracién del reactivo dentro de la particula, y
esto disminuye la velocidad de reaccién. Asf, el efecto del au-
mento de temperatura puede ser mayor que el de disminucién dé -
.concentracifén, y se puede obtener un factor de efectividad - --
N > 1. Esto puede tener algunas desventajas, como serfan; Sinte
risacién y desactivacién del catalizador, ocurrencia de ?eaccig
nes laterales indeseables, reducci6n de la selectividad, etc.Pa
ra reacciones endotérmicas habri una disminucién en la tempera-
tura, y este efecto se suma al de 1la resistencia al transporte-
de masa, causando siempre valores de W\ <1. Por lo tanto valores
de { »>1 son una clara indicacién de una-gran‘influéncia‘de la -

AT dentro de la particula sobre la velocidad global.

En la tabla.IL]) se muestra la importancia relativa de las-
resistencias al transporte de calor y masa en orden de severi--

dad sobre el disefio-del reactor catalitico.
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TABLA 11.1

Importancia relativa de los e'fectos de transferencia de masa y ca-
lor én reactores de lecho fijo. '

ORDEN DE TRANSFERENCIA TRANSFERENCIA
IMPORTANCIA DE_CALOR. DE MASA.
mis importante Intrareactor Intrapa_rticulé

(AT radial)

intermedio part'-icula-flliido intra-reactor
(interfase) (AC radial)
menos importante Intraparticula particula-fluido
(interfase)

En el caso de reactores adiabiticos, los gradientes radiales
intrarreactor son despreciables.

La tabla II.1 prqveé una guia de ayuda para el modelamiento de
reactores de lecho fijo.



III  MODELO GENERAL PARA EL DISENO DE REACTORES QUIMICOS

El modelo general para el disefio de réaq;o%es se deriva’de
una ecuacién de balance general. Esta ecuacibn se puede aplicar
a mﬁltiples cantidades ffsicas, y el modelo bbtenido depender4-

de las consideraciones hechas durante la derivacién del mismo.

En palabras, el balance general toma la siguiente forma:

tasa de tasa de tasa de tasa de. .

entrada de - salida de + Generacién = acumulacién)

la cantidad la cantidad - & consumo de de la cantidad’

fisica. fisica. ia cantidad fisica.
fsica.

El método seguido para obtener las ecuaciones del modelo es
el siguiente: 1) se seledciona un elemento de volGmen al cual se
aplica la ecuacifn de balance general, 2) se simplifica.la ecua-
cién resultante para obtener una ecuaciGn diferencial que descri
ba el fen6meno, 3) se derivan las condiciones de frontera e ini- r—-\\\\\\ﬁ.

ciales para completar el modelo matemitico a ser resuelto.

El modelo general para el diseﬁq de reactores qufmiCOs cons
ta de una ecuaci6n de balance de energfa y una;de balance de mate
ria. Ambas ecuaciones toman en cuenta variaciones axiales y ra--
diales de calor y masa respéctivamente. Las ecuaciones resultan-
tes del modelo se simplifican ﬁoste;iormente para obtener desde-
el modelo mis sihp1e~que es el de fiujo pist6én, hasta el modelo-
mds complejo bidimensio;al‘coh dispersién. (ver tabla I.1). La -
fig T imuestra el elemento de volGmen en el cual se efectda el

balance.



- en an -c—1

0

fig. 111.1 Elemento anular en un reactor

catalitico de lecho fijo.

38



39-

'BALANCE DE MATERIA

tasa de tasa de tasa de ‘tasa de
entrada de — salida de = consumo de = acumulacién
masa. masa. masa por - de masa.
' reaccién -
qufmica.
Entrada

Z“‘-AZ-QC‘, (g-c—\ + 2ATYAY (Uc'gua—c- ",
v EY YE

oY
.Salida i
. C\
+2TrY¢ A‘((UQ' De \
AN¥AZ &e"( %\m« ot T+az
reaccién
e 8, (atrear AZ)
acumulacién

= 0 (régimen permanente)

Dividiendo. todos los térmimos anterioteé-por" (2TaYAZ) tenemos:

(), oo, DL

-\-v{i ve - e, %%\"u:} =YXe Y\,‘( =0

agrupando términos y tomando el 1fmite cuando AZ—>Q , &X=>0
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considerando que la difusividad no es muy sensible al radio o a

Z, y que la velocidad U no es una funcién de Z se obtiene

2 2
e 4 08 \-YUud yed, 3¢ X0 y=
De, (Y %_‘3 + %;- 61-* v %,.? ‘(?9\“( 0

-

dividiendo 1la ecuacién por r.

e 1 de) YA |
Qc,(;;‘; - 3—;\ U%i-rﬁu%? ‘(e?\, O amy

la ecuacién III.1 es la expresién general del balance de matéria.

BALANCE DE ENERGIA

Para un reactor adiab4dtico y reaccién exotérmica se tiene:

tasa de tasa de tasa de’ tasa de
entrada de - salida de + generacién de = acumulacibn
energfa energfia energia por - de energia.
reaccién qui-
mica. )
Entrada

2TCAZ Re, ( sa)L‘f_.\‘ T aTrar (U fepT- Res %3 2

Salida

T 1
i ) s 07

“$ax 3*‘?
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reaccisn

2T axaz (- aW) Xp 9*

acumulacién = O (régimen permanente)

Dividiendo todos los términos anteriores por (’i‘“A\'A%\

e (), + S5 (otert- R i), - e ()
+ 2 (08T ku%%\m:l Y hl-alve =0
tomando el limite cuandoAr-»0 y AZ-»0

S—-{Ykﬁ( X‘g A g a U SQQT ¥ Rea -——\-‘(‘?‘, ‘A\\\\'? =0

Dividiendo la ecuaci6n por r, considerando que U no es funcién de

Z y ademis que Ke no es muy sensible a r o a Z. obtenemos:

h('(aj._ UKQQ é— + Remal ?b (-A“\Y?" (111.2)

oty av

1a ecuacién I1I.2 es la expresi‘én general del balance de energia.

III.1 MODELO DE _FLUJO PISTON.

El modelo mis simple que se puede construfr para describir -
el compoﬂrtamiento de un reactor es el modelo ideal de flujo pis--
tén.

Este modelo considera que los gradientes de temperatura y concen-

tracién dentro del reactor ocurren solamente en la direccién - --
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axial, y que el Gnico mecanismo de transporte que opera en esta
dir;hciﬁn es el flujo mismo, el cual se supone que lleva la mis
ma velocidad en cualquier posici6én radial (flujo pistén). En re
sGmen el modelo de flujo pist6én hace las siguientes considera--

ciones:

1.- Se considera una dispersién axial de calor y masa igual-
a cero. ﬁ 5t K
c o\
HMee =—— =0 )keo.( t)‘o
azt Az

2.- Se considera que no existen gradientes radiales de con--
centracién y temperatura.

tomando en cuenta estas restricciones, se obtienen las si- -
guientes expresiones derivadas de las ecuaciones 111,1 y III.2

Del balance de materia ecuacién III.1

-Uc_)c__‘(%.?b-:. O (111.3)
ot

Para la conversién tenemos:

_ﬁ(____. ?h.P“ \(P (I111.4)
dZ2 4%

La ecuaci6nl.4es la expresién de balance de materia para el

Modelo de flujo piston.

Del balance de energfa ecuacién III.2

~UScp &V -aW\Yo =0 111.5
sz + ?\,( e ( )
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4t =_?.,.L-——-"A“\ I11.6
iz TG e A e

La ecuaci6nll€es la expresién del balance de energfa para el mode

lo de flujo pistén.

Las ecuaciones][.4 yIl.6é est4n sujetas a las siguientes condiciones

de frontera.

1 @ 2 =0 <=7, v X=0Q d11.1
T @ 2=\ %--—0 ) %=O (111.8)
Las ecuaciones II1I.4 a III.8 constituyen un sistema de ecuacig
nes diferenciales ordinarias de valor inicial. Su solucién anali-
tica no es posible debido a la no linearidad de las ecuaciones, -
por lo que el sistema debe resolverse numéricamente. En este tra-

bajo el modelo se resuelve por el método de Runge-Kutta de 4° or-

den.

II1.2 MODELO UNIDIMENSIONAL CON DISPERSION AXIAL DE
CALOR Y MASA. (RTDA).

E1l RTDA es un modelo mis apropiado para describir el compor-
tamiento de un lecho empacado, pero su solucién numérica es a su-
vez mis complicada. Como se mencion§ anteriormente, en el trabajo
de disefio podemos hacer consideraciones mis sofisticadas para la-
elaboracién del modelo, y la descripci6n del fenSmeno por parte -

de éste seri mis exacta. Por su parte, la solucién numérica de --
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.:Ias ecuaciones del modelo se puede complicar demasiado, hacién-
”dose algunas veces casi imposible. No obstante muchas veces es-
necesario ganar exactitud en el disefio adn cuando la solucién -

de las ecuaciones se complique.

E1l RTDA ésﬁsidbra que existe en el reactor un-cierto grado
de mezclado en la direccién atial. El modelo considera operacitn
adiabdtica del reactor, y por lo fanto, se desprecian los gra--
dientes radiales dé temperatura 'y concentraciGn.'En}reactorés--
adiab4dticos de didmetro pequ@ﬁo, son mis importantes los efec--
tos de la dispersifn axial que los efectos dé la dispersién ra-
dial (53).

.Despreciando los efectos radiales de las ecuaciones de ba-

lance de masa y emergfa III.1y III.2 respectivamente se obtiene

2 ,
- @eo.%\_%_i n U%%_ ¥ ?\,‘(p =0 (111.9)

Reo. izl - U?ep il- ?‘,(-A\\\ \'P =0 (__1'-‘11.10)
42 dz ‘
_con:las siguientes condiciones de frontera.
20,48 aule-Q)
a2z

1. @ z=0 |
- th- Al=.0§ee(T.-Ts
4z

0

. c -y
= - , 8==0 (I11.12)
:IL: Qé T L %E::“.() 12
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‘Las ecuaciones III.9 a III.IZ'cOnsti;uyen gl'modéIO»RTDA
Y, desde el punto de vista mateméticd iéftésehtan un sistema de
ecuaciones diferenciales de segundo érden de valor a la froniera.

En la tabla IIl.1 se muestran las expresiones mgtgméticas de
los. modelos descritos en 1la tabla I.1 del capitulb 1 junto con -
sus condiciones de frontera. w

En el siguiente capftulo, se describen los métodgg matemdti-
cos que se utilizaron en este trabajo, para llevar.a cabo la solu-
cién de los modelos heterogéneos de Flujo Pistén y Dispersibén axial

de calor y masa. En el cépitulo V,se comparan los resultados ted

ricos ob;enidos por éstos modelos con loé'expefimentgles obtenidos

por Votruba y Hlavacek (54).



TABLA III."1

CLASIFICACION DE MODELOS DE REACTORES DE -LECHO FIJO.

MODELDO. PSEUDOHOMOGENEO CONDICIONES DE FRONTERA.
Unidimensional Flujo Pistén Z-0 z=\
Balance de materia VoL *‘((CH.T\.\ =0 C= C; Q_E_:o
del componente i o1 Or-3
Balance de energfa Ugc? QI_ - (_m\qe\( (CH.T;\=O =To %1;_ )
Consideraciones dz | A c¢onveccibn

Dispersién axial

£=0 Z=\
- $e0de 400 iy 5 e ey O
'y S * :5%-»* ?p"(Cs.T_\\ =Q m;&i =\Ueo c) '~§-}- ,o

Balance de materia

del componente i

Balance de energia

~ . KT ) » \ ¥ é![::
Ke ca)__z_zfoﬁcpgfi-?p(-ttﬂr(m».\:o -m%‘is\)hg“»’“ S:7°

Consideraciones conve_cci6n y dispersién axial de masay calor



MODETLO.
Bidimensional

Balance de materia

del componente i

Balance de energia

Condiciones

de frontera

Consideraciones
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PSEUDOHOMOGENEO.

Dispersién axial y radial.

N _ Q¢
QQ éa_-cz‘z U Q— * Q‘\' 6‘1*-}‘: g-() g Y(CHTb\ O

Keo %% -V geP %Ii x “g‘ (Q_l + L Q—-) -??('A“\" (‘c,.;r,,\ =0

¥ oY

z=0 Z=L ¥=0 v=an

- ¢, Qe Q_z e -
fea 9L .U (e S % %L -0

| I _ T _ [S1
- Xea %%: Ug@,_?('\'.,-"\ :)xz_ =0 aY ax ©

conveccibn y dispersién axial de masa y calor



MODELO

Unidimencional

Balance de material

del componente i.

Balance de energia

Consideraciones

A8

HETEROGENEO CONDICIONES .DE 'FRONTERA

Flujo_Pistén

@230 @1’\—

vdce. . = - Ac _
dz-\-‘ﬂ(ﬁ,Ts)QP (e Q =C. 12 (@)

Ve (€47 %o = Weu La-C2)

L3cedl - aReNsler, T =0 T -0
2z

- A\\ Xs LQS.Ts\ QQ = \\’lo. (Ts \ \

convecciﬁn y resistencias al tranporte de masa y calor

fluido particula



MODELO

Unidimens ionaI

Balance de materia

del gomponenie i.

Balance de eneré@a

Consideraciones
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HETEROGENEQ CONDICIONES DE FRONTERA
Dispérsién axial @ Z2=0. @ Z2=1
-Radle L ude L9 .
T — cs,-‘- =0 - At - - éﬁ'— =

0ea (o) = Kema Le- o)

Kea &°T _ U?e(,% - Q,(‘A“\‘(s(cs:rs\=0

& i - “ﬂ« % - UQQP;(:‘Q-T\“'

conveccién,disperéién axial de masa y calor y resistencias

fluido-particula.



MODELO.

bBidimensional.

Balance de materia

del componente i.

Balance de energia

Condiciones de frontera

Consideraciones

50
HETEROGENEO

 Dispersion axial y radial

Deade. o[ €
=3 UL"‘Q‘L - 6?) elan)=0

- ?st( Q's.Ts) = Kma (€ -C)

Kea QT _ 3T .
=om e gy e Sk S)-ptetn-o

-{?é(‘lkk“'(s ((ls:(;\ = ‘lo.k‘(s':‘&x

Z2=0 Z=\ =0 =d¢
., z
o2 (e &Z e ¢ =0 %so
- AT = ule, (7o-T.) 9}1»:0 Ql'.__, ot _
K“%Ii U e, Cv. 32 v =° S¢=°

conveccibén, dispersién axial y radial de masa y calor
y resistencias fluido- partficula.
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1v.  SOLUCION NUMERICA DE ECUACIONES DIFERENCIALES ORDINARIAS

En los problemas de las ciencias los fenbmenos bajo estudio
frecuentemente son descritos por Modelos matemiticos representa-
dos por.ecuaciones diferenciales, las cuales, involﬁcran>ia'velg
cidad de cambio de una variable con respecto a otra. Existen una
gran cantidad deltécnicas.para encontrar una sblqéién exacta 6 -
aproximada (mediante funciones especiales) de una ecuacién dife-
rencial. Sin embargo, en Ingenierfa frecuentemente ée de:ivan --
ecuaciones diferenciales cuya solucién exacta § aproximada'm - -
diante fbnciohes especiales no es posible, por lo que hay que ha
cer uso de otras técnicas de solucién conocidas como métodos nu-

méricos.

Los métodos numéricos se dividen en dos categorfas principa
‘1es:
1.- Métodos de un solo paso, en los cuales se usa la informacién
de 1la funci6n en un punto n para determinar.su valor en un -
punto n+1, Las formulas'de‘este”tipo‘de métodos pueden ser -

‘representadas por

K ) -kt = bt ) ) Bear2.. avin

con to=0. Este método empieza con el valor conocido de Xo y uti-
lizaAt y £(X(ty,t.) para calcular X(ty ).

Una vez que X (t, ) es obtenido, el proceso sé.iepite usando
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At y' £ (X('t»\, t.\ para calcular X (tz). El proceso se continua
hasta que t - t‘{ ’ dpnde’ te es el valor final de 1a vqriable ig_
dependiente t. Debido a-que el proceso se lleva a cabo de un pu:i
to al siguiente en forma directa'y..ordenada";, est_os-métpdos tam-
bien son condcidos como técnicas de marcha. Ent:'re los métodos de
integracién de un solo paso m4s usados y conocidos se encuentra-
el método de Runge-Kutta, por lo que algunos’ autores denominan -

a los métodos de un solo paso como métodos de Runge Kutta.

2.- Métodos de paso mGltiple, en los cuales se necesita la infor
macién del valor de la funci6n en uno o més puntos previos -

para poder calcular su valor en el punto siguiente.

Las férmulas de este tipo de métodos pueden ser representadas por

X(t,,) - X(t) =h (M, fleled, ) Ik t, ),
Tt ‘t (X(tk..'\, tk-m\]

r,n= enteros positivos (IV.2)

para poder evaluarX(tk“\ , los valores de X(ty_\, X(-tk_‘\ ,

oo o, X (tk-n\,‘j X(\! \:-v\ deben ser conocidos. De este modo,-
no es posible calcular el valor de X (tkﬂ'\ directamen-
te del valor inicial Xo. Estos métodos requieren de un proceso -
iterativo péra dar la solucién de la funcién. Para empezar los -
calculos, los puntos X('\k.b ,X('tg.;\,. .+ deben ser obteniylos por

otro método de integracién, generalmente de paso simple.
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Para incrementar la exactitud, generalment? son usadas dos
férmulas de integracién en &ste tipo de metodos;:La primera f6r
muia, la cual es conocida como la formula de integracién abier-
ta, es de la misma forma que la ecuacién IV.2y .es usada para pre
decir el valor aproximado de X (+ ke )e Despues, una segunda-
férmula conocida como la f6rmula cerrada, es ut111zada para ge-
nerar un valor mas exacto de x(tk - ). Esta segunda férmula -
puede ser iterada para obtener un valor tan exacto como se de--
see. La fdrmulg cerrada es de la misma forma que la ecuacién --

IV2, excepto que la incégnita X (t,, ) esta presente tambien en
el lﬁdo derecho de la ecuacién. Estas dos f6rmulas forman un --
esquema predictor-corrector, por lo que estos métodos son cono-

cidos como métodos del predictor-corrector.

Por otro lado, los métodos numéricos se pueden utilizar pa
‘ra obtener soluciones aproximadas de ecuaciones diferenciales,-
‘que en general, representan problemas de dos tipos; problemas -
de valor inicial y problemas de valor a la frontera. En este --
apéndice se describen Gnicamente los métodos de Runge-Kutta y -
de diferencias finitas, que fueron los que-se-ﬁtilizaron para -
la solucién numérica del modelo de Reactor tubular de flujo pis
tén y el modelo de Dispersién axial. Estos modelos constituyen-
un problema de valor inicial y de valor a 1a frontera respecti-

vamente.

v.1 ‘PROBLEMA DE VALOR INICIAL

Un problema de valor inicial es aquel en que todas-las con
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diciones de frontera estén bien especificados en un punto. Consi-

dere la ecuacién diferencial de primer orden.

A% = K= 1) av.s.n
<i*; .

con la condicidn inicial

X(e)=X%, (1v21.2)
com el valor inicial Xo en t=0 conocido, la ecuacién IV.1.1 es--
integrada, y los valores de X en t1, t2,..., pueden ser obtenidos.
Es decir, en la aproximacién numérica ellvaqu de la variable de-
pendiente X es calculado a valores &iscrqtos de la variable inde-
pendiente t. En otras palabras, X es calculada a t1, t2,..., con-
tm-tk =At, donde At es 1llamado el paso de ‘integracidn. o in--
tervalo de integracién. Generalmente la.dimensi6n de At es‘contrg'
lada por la exactitud deseada en los resultadosnpuméricbs, por.la
limitaci6n computacional y por el problema de estabilidad. El mo-
delo de un reactor tubular con flujo pistﬁn; constituye un proble

ma de valor inicial.

Iv.2 PROBLEMA DE VALOR A LA FRONTERA NO LINEAL

Considere la ecuacibn diferencial de segunab‘orden no lineal.

%.,- X\\'-'.-f (< x,8) av.2.n
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con las condiciones de  frontera
X()=c1 , xlk)=¢, ,ost_._&-t":; (1V.2.2)

Debido a que la condicién inicial X (o) es desconocida, 1a
descripcién de las ecuaciones IV.2.1-2 | -S€ conocen como un problema
de valor a la frontera. Este problema es mucho mds diffcil de ma
nejar tanto te6£ica como computacionalmente, cohp;rado'con un. --
problema de valor inicial, en el que todas las.condiciones en la
frontera son conocidas. Te6ricameﬁte-no ekisté'una pruéba gene--
ral Qe la existencia y unicidad de las soluciones a problemas de
este tipo. Computacionalmente no existe una aproximacién general
efectiva para obtener la solucién numérica. Desafortunadamente -
una gran cantidad de problemas encontrados en ffsica y en las --
ciencas de ingenierfa son de este tipo (Modelo de un reactor tu-

bular con dispersién).

Debido a que muchas ecuaciones diferenciales no lineales no
pueden ser resueltas analfticamente, se requiere de una solucién
numérica para la ecuacién diferencial no lineal con las condicio
nes de frontera dadas por la ecuacifn IV.2.2. Suponga que una aproxi
macién inicial ' (o) es obtenida; entonces la ecuacién 1v.2.1 se

.'transforma en un problema de valor inicial y puede ser integrada
por alg(n método conveniente para este tipo de p¥ob1emas (e.g. -.
Runge Kutta). Este valor de X (o) podria:serjpbtepido“del cono-
cimiento ffsico del proceso, § podrfa ser supuesto. El valor de-

X (tf) oﬁ;eni&o por el uso de el valor considerado para x‘ (o)~
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debe~ser.igual 6 nuy aproximado al valor de * (tf), el. cual es
una condicién de frontera conocido y es igual a C2 en la ecua-
ciénIV22. Si este valor no se agrega con el valor dado, algfin-
procedimiento iterativo 6 de ensayo y error.debg ser imple?en-
tado para obtener la condicién.inicial correcta:x‘ (o). Pero-
debido a que la ecuacién IV2l es no lineal ;-no existe camino sis-
temdtico para predecir el valor desconocido de X' ent=o-
de un conocimiento del valor de X en t =tc. la experiencia ac-
tual ha mostrado que este tipo de problemas es muy sensible al
valor de la condicién inicial desconocida o sugerida, y es - -
inestable. Muy. frecuentemente el valor sugerido para la condi-
cibén desconocida conduce a inestaﬂilidad, y para evitarlo, es-
te debe ser casi el mismo que el valor correcto para que el --
problema converja. Esta dificultad.es mis severa si la ecuaién
iv-:2~1—.répresenta un sistema grande de ecuaciones o una derivg

da de orden superior, donde un gran nfimero de las condiciones-

iniciales son desconocidas.

Debido a .este aspecto de la solucibn iterativa, el proce-
dimiento computacional en‘computadoras modernas de alta veloci
dad no es muy apropiado. Esto se debe a que se necesita inter-
ferencia humana para obtener el valor inicial desconocido para

que el problema conierja.

1v.3 METODOS DE RUNGE-KUTTA

Los métodos de Runge-Kutta constituyen una amplia clase -
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de técnicas préicticas computacionales. Los d1versos métodos de -
esta categoria brindan diferentes grados de prec1516n dependien-
do de la complejidad del método, y por lo tanto, esto requer1rﬁ-
.diferentes grados de computacién. En general los métodos de Run-

ge-Kutta tienen 3 propiedades distintivas:

1.- Son m&todos de un solo paso. Para evaluar el valor de la fun
ci6n en un punto n + 1 se necesita s6lamente -informacién del

punto precedente n.

2.- Coinciden con la serie de Taylor hasta los términos hP, don-'
de P es distinto para los diferentes métodos y se le -denomi-

na orden del método.

3.- No requieren la evaluacién de ninguna derivada de f (X,v), -

sino Gnicamente de la funcién f.

Esta tercera propiedad es la que hace que estos métodos - -
sean pricticados, debido a que solo se tiene que conocer el va--
lor de la funcién fn para obtener su valor en fn+1, y no se nece

sita informacibn de las derivadas de la fhnqiéq.

METODOS DE RUNGE-KUTTA DE ORDEN SUPERIOR

Los métodos de Runge-Kutta de'otden.suﬁériox‘(Tercero ¥ -~
cuarto orden), se pueden desarrdliar de una manera enteramente--
andloga a la que se sigue para la obtencibén de los métodos de --

primero. y segundo orden (55). En este apéndice no se hace la de-
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rivacién, Gnicamente se presenta la interpretacién geométrica y

el algoritmo del método de cuarto orden.-

N

METODO DE RUNGE-KUTTA DE_CUARTO ORDEN

Frecuentemente encontramos en la literatura algoritmos de-
Runge-Kutta de cuarto orden de diferente denominacién. Esto es-
‘debido a que durante su derivacién, los coeficientes'qué-acompg
fian a laélconstantes en el algoritmo son diferentes, y los coe-
ficientes toman entonces el nombre.del investigador que.las de-

rivo. Aquf se presentan solamente dos de dichos algoritmos.

ALGORITMO DE RUNGE-KUTTA DE CUARTO ORDEN CON COEFICIENTES
DE_RUNGE.

El algoritmo de Runge-Kutta de cuarto orden con coeficien-
tes de Runge se puede definir mediante las cinco ecuaciones si-

gpientes:

Xunss = X-«»«A;c_'(k. SV DRCARTS
K= § (Xt

ky = S}(t..»«%.xm*g{_y.\ [(IV.3.1)
‘(3 - &.(*:vnﬁ;%éi ,)(““* Agfk;\

Ky =§ (Xws AL, Xmt At Ky)
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" La interpretacibn geométrica de los valores de Ki se mues-
tra en la figuralV]. Los cuatro valores de K representan las --
pendientes en varios puntos; K1 es la pendiente en el punto ini
cial, l(2 y KS son pendientes evaluadas en la mitad del incremen
toat, y l(4 es la pendiente evaluada en el punto t=twm
y ordenada X = Xm+atk,

ALGORITMO DE CUARTO ORDEN CON COEFICIENTES DE KUTTA

El algorftmo consiste en las siguientes ecuaciones

Xﬂ\ﬁ\ = Xw\ '\‘Ag'—(k\ +3K. ¥ 3k3+ kq\ *ﬁk(ﬁi‘)

k\ ¥ (XM 0t‘“\ A

- m é'_t_,. \m'\'ﬁt .
K. -Q(t * 3 X Bk'\ (IV.3.2)

-k ot
k;:{('\-.m+.;3.At,Xn+lS(k K\at)

K1 = ‘? (tw\'\'&t, Awm + Lk. \'k)' kz\At\

N6tese que en los métodos de Runge-Kutta de cuarto orden, la
funcién debe ser evaluada c‘u:tro veces una :‘por cada constante en-
el método. E1 término K ( AY’) no es usado directamente en la --

aplicacién de 1a férmula, sino solo como un indicador de la exac-
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Ym+1

Ynﬂ(SH

meKZH/Z

Ym+K1H/2

X X *H/2 Xg*H

fig. V.1 Interpretacién Geométrica del Método

de Runge-Kutta de Cuarto Orden.



61

titud de los resultados. Empezando con X= X('to)=Xo, t=to, y el
valor especificadoA t, los valores de K1,K2,K3 y K4 son calcu-

lados sucesivamente.

El valor de X (t'mu)' es entonces obtenido &e la prime-
ra ecuacién de IV.3.1-2 Se ha observado que el error por trunca-
miento en un método de Runge-Kutta de orden P es K ( ALY,
:gi_onde K es una constante. Los limites a lo§ valores de K para-
'P-Zv,:'ryl 4 esténrep’ortadbs en la literatura, y puede decirse -
que su derivacién no es simple (56).Uno de los incopvenientes-
mis serios de los métodos de Runge-Kutta es la falta de un mé-
_todo simple para estimar el error. Sin alguna medida del error
por truncamiento es diffcil seleccional_: un tamafio- apropiado --
del incremento At. Una regla burda ha sido derivada por collatz

(s7). Si
\Ka - Kal
\ki - kz\

es muy grande (mis de algunos cientos), entonces At debe redu
cirse (58). Mei'so_n ha demostrado que se puede obtener una esti
maci6n del error por truncamiento a expensas ;le una evaluacién
adicional de £ (X,{). Esto puede ser costoto si f (X,t) es com
plicada. Para informacién #diqional vease la seccién 16 del ca

"pitulo 2 del libro de Fox (59).

De esta manera se puede cdncluir que alin-si el error por--
truncamiento es pequefio, un método de Runge-i(utta puede -produ-

it vesultados muy desfavorables em condiciones extremas. Ta--
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les resultados erréneos pueden ser debidos a que los errores pe-
quefios (por redondeo o truncacién) se incrementan considerable--

mente conforme la solucifn se aplica a valores crecientes de X(1),

METODO DE RUNGE-KUTTA APLICADO AL SISTEMA DE ECUACIONES
DIFERENCIALES DEL MODELO DE DISPERSION AXIAL.

Los métodos de Runge-Kutta son aplicables solo a ecuacio--
nes diferencialeS'de'primer orden. El modelo de dispersién axial
involucra un sistema de ecuaciones de segundo orden. Por esta -
razén es necesario recordar que una ecuacidn diferencial de or-
den n es equivalente a un sistema de n-ecuaciones diferenciales
de primer orden. En esta seccibn se ilustra la aplicacién del -
método de Runge-Kutta de cuarto orden al modelo de dispersi6n -
.axial que esta COnSTituido por dos ecuaciones diferenciales de-
segundo orden, con sus resﬁectivas condiciones de frontera. La-

metodologia general es la siguiente:

Las ecuaciones del modelo en forma adimensional (Ver sec--

cién1V.4) son:

Balance de Masa -?/3.;.6(1-;(\
LA X g0, @ W, (=X s
- cm—— S ——— —_— - a . o
e d2* 42 Pt
Bélance de Bnergia -t/s*e(\.y.\

L&Y _aY _ 60y €y, (-x) @30
Ra 47 42
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como las ecuaciones IV.3.3 y IV.3.4 son de segundo 6ideh, es nece-
sario hacer un cambio de variable para reducir el 6rden, asf

% -V si_;_i. = %_\,/{ (1V.3.5)
2

Y _ d

dt d

£

(1v.3.6)

Y . AW
72 dZ

aplicando IV.3.5 y iV.3.6 a IV.3.3y IV.3.4 respectivamente se ob-

tiene

(IV.3.7)

._L.i\L-'\/=¥(X«Y,V\
Riwo. 'A'Z

\ %_%L -W= C}(X Y. W) (1V.3.8)

'Pe;&

Las ecuaciones IV.3.5 a IV.3.8 constituyen ahora un sistema
de cuatro ecuaciones de primer érden, y se pueden describir de la

siguiente manera

b

= FV=£(xV)

o-
™~

<

' =fFW=1 (%, W) (IV.3.9)

< %
<TN

- Fx=fxy.Y)

= Fy =f(x Y, W)

sl
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.Para las ecuaciones de modelo tenemos:

- O-x) ~ :
FX= % = ?em(\/" dq%‘e%l;: (=x) (fv.3.10)
= ¥fyre (1) ‘
T \/"= all! = Rea (\U % S‘qoa‘e Y,(r-x) " (1v.3.11)

TV= %—‘-5\/ (1V.3.12)

W= %-s W (1V.3.13)

El método de Runge-Kutta de cuarto orden, promedia, cuatro
constantes (calculadas con el valor de la variables en el -punto

siguiente n + 1).

Como se tienen cuatro ecuaciones se tendrin que calcular -
16 constantes (calculadas con el valor dé la variable en el pun
to n), cuatro por cada ecuaci6n para evaluar el valor de la va-

riable en el punto siguiénte n+ 1. asi:

Ql = AE‘FV(XV\.V“\
R, = AZ#FW (Y, W)
g, = AZ*EX( Xn, Y,V

~T\ = AZ’*?Y(X“,W,\Nu\
'Qz :A'Z* F\‘ (*m"'%‘-;\ln* i‘-l\

Rz-.-nﬂw(\/v.»fgi_,wmr%\
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S, =AZ ¥ vx(x“%;., Yau B Vasan)

2.
‘?;:AZ*?V(X“*QL, Vo + 52\
2 A

Ry= A2x ’FN'( Ya +,%_ , anl}.\ (1v.3.14)
2

T d2aty (x40, Tar B wWay T
2 2

S3=82k FX (Xur @2, Yur Re Vur 92
2 2! Y

Ty 2y F\/(wa%.z., Yn--g,f-,wn*'f{-\

Q= A?:*?V(xh'\'an Vat 55)

Ry= A XFW( Va4 Ry, WntTy)

S4= A2 FX(Xaa®y, Yar Ry, VusSy)

TA = B2 4T Y (HarQs, YutRs, WotT)

el valor de la variable en el punto n + 1 ser4:
Naw =Vn + (5, +-251+233+54\/g
Way = Wa 4 (T) + 2T+2T + T)/¢ (1v.3.15)
Xuw = Xn (@420, +20,+ Q) /e
You = Yot (R42R, +2Rs+ R0V /¢
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cbn‘}.los valores de las funciones en el punton + 1, se ,r’é‘pite el
proc;so para obtener el valor de las funciones en el punto n + 2
y asf hasta llegar al punto final donde Z = 1. En el caso del mo
delo de Dispersién Axial, la integraciﬁn debe 1llevarse .a cabo --
desde el punto Z=1 hasta el punto Z=0, pues‘ de lo contrario se -

obtendrfa inestabilidad de las ecuaciones (ver:la secciénﬂiv. S5)
Iv.4 METODO DE DIFERENCIAS FINITAS

'E1 método de diferencias finitas consiste en cambiar la - -
ecuaci6én diferencial por un sistema de ecuaciones de}diferencias,
Esto se logra dividiendo el intervalo de t=0 a.tst;enn A‘inte'r’vg

los igualmente espaciados de magnitud At.

Esto lleva a (n - 1) puntos internos: t1, t2,'t3,...,tn-1.
Una ecuaci6n de diferencias puede entonces ser usada para repre-
sentar la ecuacién diferencial en cada uno de los puntos del in-
tervalo. Esto 1leva a (n - 1) ecuaciones de diferencias con - -
n - 1) incégnitas: 'X(tn\,_.)((t;\, Xty ..., XL'\'-\\-:\.
La solucibn de este sistema de ecuaciones He 3if¢ge:ibia; simultd
neas rinde el resultado deseado. Varias expresiones de diferen--
cias pueden ser usadas para reemplazar las derivadas en la ecua-
‘cién diferencial. Las siguientes expresiones de diferencias son-
un ejemplo:
2 )
%Z—ﬁ-: X = z‘{; (X,f,ﬂ- 2 XD + X (tu-.\]

1av.4.1)

% =X =_A\{(X(tkﬂ\ - X(‘k\a\‘]
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El método de diferencias finitas es esencialmente un método
implicito, y si la ecuacién diferencial original fuera no lineal,
las ecuaciones de diferencias resultantes también serian no 1i--

neales, y en general, no pueden ser resueltas. ff'ac_ilmente.

Como ejemplo se aplicard el método de diferencias finitas -
a las ecuaciones del modelo de dispersién axi‘_al. .En forma dimen-
sional las"écuaciones del modelo de'dispersién axfg'a_l son (ver ta
bla III.1): )

Balance de Materia

O &% _ VA _ 0\, =0 .4

ad bt _\UgC o =0 (IvV.4.2)
Y %o =

‘Balance de Energia |
aq T 0 -0 (IV.4.3)
e £ UAT G,

‘con las condiciones de frontera N
! - Y-
L Q 2=0 .UQO ve 9"'%‘{ (IV.3.%)
0ResTe- Ul T = - Rea AL
go-? ) gcp, A{

~ - - , 4l= (IV.4.5)
I @ =L %%'-0 3 o)

Con el objeto de reducir el ndmero de parimetros involucrados em
el mo’delb,.se hacen las ecuaciones adimensionales definiendq los

siguientes parﬁinetros .

= .2_:- ) ©= -\G- N X = (-.‘.o-..clv

———

Pe...: k.\i \ Peu.: L,'R\:‘.c' N y.-.'. —_\-.:"
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‘1_;- ? Yp: "(G , \(33(\0"(?‘)5

(k\,=ﬂé% . YeEa | ERETTTHIA

R% Se,L
.DO."J'("" ) ~X§§ CoCs , € =€.‘l‘2&-
Kwa ¢, .Lﬂ'(“d
S S (x . ;’
\.Ss,_,‘ \.5 ¥ 6(\-)(\ ) al = L‘Hlba (1v.4.6)
o = OF,RAT, , S = e% LA
SepTe

- Introduciendo todas estas definiciones en las ecuaciones I\4.2

y I!“.;, se obtienen las siguientes ecuaciones adimensionales

Balance de masa
-2 aX 482 _ o(MDal {1-x (iv.4.7)
L 4z a2 Paty, € )

Balance de energfa- _
;’v&s
__LA_’I - él_. = 6\11&1‘{,5@ (l')(\ {1v.4.8).
feca 427 d2

Aplicando las ecuaciones Iv4.6 a las ecuacionesIV.4.4 y IV.4.5,

se obtienen las siguientes condiciones de frontera adimensionales
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-(IV.4.9)

I @ z-! A -0 .0 v
42 a7

Las ecuaciones V4.7 a V4,10 constituyen un sistema de ecuaciones
diferciales ordinarias de segundo érden no lineales de valor a la
frontera. La 1ntegrac16n numérlca de: estas ecuac1ones por diferen--
cias finitas empezando la 1ntegrac16n desde =1 hasta Z=0 , condu-
te a una 1nestab;{1dgd inherente del método, ‘por 1o que Fox (60 )-
propone empezar lé;integracién desde Z=1 hasta 2=0 para evitar es-
te problema.

Aplicando la ecuaciénIV.4.1 a la ecuacibnIV.4.7 se obtiene

- —\—— (Xi" ™ 1xi;1‘ki + x"‘:’*‘\ +—\_' (xl,.“,,,- *"'4?9)
Rwnd?® ’ 242 A
-

‘55[.”‘ I

= o( q‘.,n D‘&égrou ‘f.‘);",,, Q ' ( V-X ‘.;1' "\ (Ng4.11) .

debido a que el reactor se va a integrar desde Z=1 hasta st? la

inc6gnita serd X; 40 as{

’ﬂhun

ol Uisn et B @ (1 Xaga)

- 2X N Ie J—— x 'Y
: &.;11‘ "' k Az‘ z ‘; “’ J‘!*‘

X;...) I . (1Iv.4.12)

3N -

(emu‘ zu
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de IV.1y IV.10

@ 2-d %2 © X‘L“ﬁ'o = X“‘.h’\ (1v.4.13)

aplicando IV.4.13 a IV.4.7 se obtiene

-‘C/\s‘ .

il ZY

o QA )

)éo = -4 1 Dad 3ﬂ"g Yeutn &"xénu\, - aﬁ%ﬂlz (1v.4.14)

1 Tey
(- 2/ Pe;kAiz\

de IV.4.1 y IV.4.9

(Xin‘x" = x‘o";T*‘\ (1v.4.15)

X"‘n =

2.9a;¢;ﬂﬁf

procediendo de manera similar con la ecuacibén de balance de ener-

gia se obtiene

‘ ) - —L_ ‘5"' \-\\i-\
?!ct AZ" (%‘“‘Tﬂ 2 “:‘T"* t&i"ﬁ*[\ 242 ( ha .\Tvn

’°%/‘5si,tn
= SQ‘ h‘&.‘ﬁﬂe Lss"n'n (l‘ X;“"\

- AT

(IvV.4.16)



despejando de esta ecuacién Y1 1,j+1

&‘1 "

6 "('.,m Dd L9 3Ty e “\55310 ( i- x*ﬂ'ﬂ\

(o~ T (£50) 8
")- = Peca A2 At \ReggA2?) iirm
T ,; B U

Qaatt 242

de IV.4.1 y IV.4.10

@ 231 AY =‘O ., ‘5

az AT = “Xu“‘-“
conbinando IV.4.17 y IV.4.18

ﬂ“ 4T

TR
lj - S‘hﬁn bﬂlm‘w %qu«q (l xhl”l\* P%Alz

.

( Reco AT

de IV.4.1 y 1V.4.19

@ £=0 Hi Ta A (gwlﬁu %s-‘ﬂ_‘-t)

2R, AZ*
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(IvV.4.17)

(IV.4.18)

(IV.4.19)

(IV.4.20)



72

gLas ecuaciones IV.4.11 a IV.4.20 son un desarrollo en diferen-
cias finitas de las ecuaciones Iv.4.7 a IV.4.10. Las ecuaciones
IV.4.12 y IV.4.14 rinden el valor de la conversibn en cada punto a
todo 1o largq.del reactor. A su vez, las ecuacio@eslv.4.17'yIV.4;19
rinden el valor de la temperatu;a en cada punto a lo largo del reac

tor.

IV.S PROCEDIMIENTO DE SOLUCION DEL MODELO RTDA.

“Debido a que el modelo RTDA constituye un problema de valor a
la frontera no lineal , la solucién del mismo debe ser iterativa ,
y ademis, debe llevarse a cabo desde el final del reactor (2=1)
hasta el principio del mismo (2=0 ); ya que de lo contrario, el -
procedimiento computacional conduciria a una inestabilidad inheren-
te en el método ( 61).

En este trabajo la solucifén del modelo RTDA se 1levé a cabo -
por el método de diferencias finitas. el procedimiento de solucién
se enuncia a continuacién.

a).- Suponer el valor de la conversién a la salida del reactor
X (), Y puesto que el reactor es adigbético. la temperatura a la -
salida Y(1) quedara fija.

b).- Haciendo uso de las ecuacimes IV.4.12 y IV.4.17, que impli-
can el valor de las condiciones de frontera en 1=1, se calcula el -

valor de las variables X; , v Y,

‘c).- Haciendo uso de las ecuaciones IV.4.14 y IV.4.19, se calcu-

Y , y adenmis,

lan todos los puntos X; _,, Yi-z’ xi'?' Yi-S""'xo' o
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'se calcula un punto fuera del reactor, X i ?'31'( esto se hace
para poder verificar el valor supuesto de xtl)),

d).- con las ecuaciones IV.4.16 y IV4.20, se calculan los va-
lores de las variables xél..v_l, y se comparanjestos valores con
los obtenidos pdr las ecuaciones IV4.14 yIV.d.iQ. Si estos valores
se agregén de manera adecuada , se puede decir que el problema es-
t4.  resuelto, de lo contrario, debe suponerse otro’ valor de la -
variable X(1) , obtener Y(1), y repetir el p:qcédimiento hasta ob-
tener la cbnvergencia deseada.

-Como se menciond anteriormente, el problema de las ecuaciones
diferenciales no lineales que constituyen un problema de valor a la.
frontera,es que no existe un camino sistématico para predecir el vg
lor de la variable X(1) , del conocimiento de su valor en Z=0. Por
lo tanto, se puede decir que en general es dificil lograr la conver-
gencia para este tipo de problemas, y muy frecuéntemente es nece-
sario empezér con una aproximacién inicial que sea casi el valor --

exacto de la variable para que el problema converja.



V .- RESULTADOS Y CONCLUSIONES.

/ .
k}as mediciones experimentales llevadas a cabo por Votruba

y Hlavacek en el reactor adiabitico para la reaccién de oxi-
dacién de monéxido de garbono , y los resultados tedricos ob-
tepidbs por los modelos estudiados ( Flujo Pistén Heterogéneo
y RTDA ), muestran que la conversién y la temperatura a la sa-
lida del reactor, dependen de varios parémetros de operacién;-
como son: la temperatura, la concentracién del reactivo y la-
velocidad de flujo en la alimentacibén del reactor. Ademis, del
an4lisis de los resultados tebricos obtenidos por los modelos
-mencionados anteriormente, se puede observar que hay otros pa-
rametros que tienen influencia en el comportamiento del reac--
tor, y que son inherentes a toda reaccién heierogenea; estos--
son los coeficientes de transporte y los coeficientes de disper-
siﬁn de masa y calor. La importancia de los coeficientes de dis-
persién de calor y masa, se observa por el hecho de que los dos
modelos estudiados proporcionan resultados diferentes, y la 6G--
nica diferencia que existe entre ellos, es que uno considera --
dispersién axial de calor y masa ( RTDA ), y el ctro no 1o hace
( Flujo pistén Heterogéneo ).

Ademﬁs, debe mencionarse el hecho de que cuando ocurre una

reaccién fuertemente exotérmica ( como es la oxidacién de moné--
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xido de carbono ), puede ocurrir el fenémend}de mﬁltiplicidad de
estados estacionarios dentro de cierto rango de v;10res de los -
parémetros de alimentacién estudiados ( Ty » Re Ly, ) ( 62 ).El
fenbmeno de muitiplicidad de estados estacionarios, ocurre cuan-
do para las mismas condiciones de operaciéndel'reactor, se ob --
tienen diferentes estados de conversién a la salida del mismo, -
es decir, se pueden obtener conversiénes altas, intermedias,o -
bajas, y esto dependeri de la forma en que eI]r;aétor sea opera-
doZ}El fenémeno de multiplicidad no se estudia en éste trabajo,
pero la simulacién s{ se llevo a cabo dentro &e‘la‘regién de mul
tiplicidad, y puede decirse que en general, el modelo de Flujo -
Pistén Heterogéneo predijo estados de més alta conversién que el

modelo RTDA.

EFECTO DE LA TEMPERATURA DE ALIMENTACION ( To ).

Debido a 1la dependepcia exponencial que guarda la constan--
te de velocidad de reaccién con la temperatura,el valor de ésta
variable en la alimentacién afecta fuertemente la conver$ién a -
la ‘salida del reactor. El efecto de 'l‘o puede observarse de la --
figura V}i para el modelo de Flujo Pistén ﬂeterdgéheo,.y en la-
figura Wf13 para el modelo RTDA. Como puede observarse tanto el
modelo de Flujo Pistén Heteragéneo como el RTDA, predicen de ma-
nera correcta ésta dependencia, es decir, al aumeﬁiarfia tempe--
ratura de alimentacién, aumenta la conversién a la salida del-
reactor. Las gréficas V.6 a V}9, muestran algunos perfiles de -
conversién y temperatura para diferentes valores de To' mientras

que las figuras V}16 a Vﬂls, hacen lo propio para el modelo RTDA,
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EFECTO DEL NUMERO DE REYNOLDS (Re).

El anflisis del efecto de la velocidad de flujo de los gases
a través dgl lecho de particulas cataliticas, se llevo a cabd*va-
riando el nfinero de Reynolds. La velécidad del g;s'afécta la con-
vers16n a la salida del reactor, por el hecho de que . la transfe-
rencia de masa y calor entre las partfculas catalit1cas y e1 .gas
que esté fluyendo, as{ como la dispersién axial de calor y masa,
son una funcién de las condiciones hidrodin&micas en el lecho ca-
talitico. Ademds, al aumentar la velocidad de flujo disminuye el
tiempo de residencia de los gases en el reactor, lo cual prbvoéé
una disminucién en la conversiﬁn d'la salida. Las figurasiV.2 y
V.14 muestran el efecto del Re sobre la conversibén predicho por
los modelos de Flujo Pistén Heterogeneo y RTDA~rQ§§ECiivaménte;
Las figuras' V.4 a V.11 muestran algunos perfiles de conversién y
temperatura para diferentes Re, obtenidos por el modelo deiFlujo
Pist6én Heterogéneo,mientras que- las figuras:V.16 a;Vklslhacen -

lo ﬁropio para el modelo RTDA.

EFECTO DE LA CONCENTRACION DE CO’EN'LA_ALIMBNTACION (Yol.

La concentracién de CO en la alimentacién es un parimetro im-
portante, debido a que la expre516n de velocidad de reacc16n para
la oxidacibén .de monbxido de carbono sobre el catal:zador de 6xido
cﬁprlco, depende l}nealmente de la pre516n parcial de CO.en:la su-
perficie catalftica (ver apéndice B). En este caso la concentra-

cibn de oxigéno no tiene importancia, debido a que la oxidacién se
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1levo a caba en un gran exceso de aire, E1 modelo de Flujo Pistén
Heterogéneo no predijo correctamente la dependencia de la conver-
siﬁn'a la salida con la concentraciénrde CO en la alimentacién,.ya
que como puede verse de la fig.vL} »el modelo predice una dismi--
nucién en la conversibén de salida al aumentar la concentracibn de
CO en la alimentacién, y los resultados experimentales muestran lo
contrario. Por otro lado, el modelo RTDA predi;e"délforma correcta
los resultados experimentales como puede verse de la fig. V.15,
Las fig.'V}6 a Vilo muestran algunos perfiles para diferentes Y°
predichos por‘él modelo de Flpjo Pistﬁn Heterogéneo, y las figs.

'V'.16a Vv'.18 hacen lo propio para el modelo~RTDA.

- CONCLUSIONES.

Los modelos matamiticos se derivan de leyes tefricas y/o em-
piricas, y resultan en su forma completa muy complicados para su
solucién. Debido a esto, es necesario hacer ciertas consideracio-
nes (en base a la experiencia) para simplificarlos, y de ‘esta ma-
nera, aplicar alguna técnica matemitica capaz de resolver dicho
modelo. As{ es como surgen los diferentes modelos-Flujo Pistén,
Dispersi6n axial, etc-, y se puede dec;r que se'sacrifica exacti-
tud por ganar simplicidad en la solucién de 165 mismos. Este sa-
crificio es justificado cuando solo se trata de predecir el com-
portam%ento del sistema (simulacién ), y no de reproducir exacta-
mente el fenbmeno bajo estudio.

Por otro lado, los métodos numéricos son métodos aproximados
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de solucién de ecuaciones diferenciles'que introducen errores por
truncacién y redondeo (ver apéndice A ).

Por todo lo anterior, los modelos considerados no pueden ser
_en el mejor de los casos, més que una aproximacibén al comportamien-
to,re;i del sistema, y por los resultados obténidos se puede con--
cluir lo siguiente: el modelo de Flujo Pistén ﬁeterogéneovpuede -
servir como una primera aproximaci@n para estudiaffel'problema (de-
bido a su simplicidad). E1.modelo RTDA reproduce de una manera més
adecuada el fenémeno‘bajo estudio, y en general se puede decir- si
se comparan los resultados te@ricos con los expeiinentaies - , que
el modelo RTDA es capaz de predecir el efecto de algunas variables

sobre el comportamiento del reactor.



79

P= 1 atm l
Re= 34

- 0
T° 423°K

L= 8.9 cm

o experimental

+ tebrico

T(°%)

400 425 450

fig. V.1 To- vs - X Modelo FPH



80

Re

‘)(
1
5]
P= 1 atm
To" 440°x
Yof 4% CO
o expeeimental
* tebrico
\
o T -
10 20 30 40 50 S5

fig. V.2 RE - vs - X Modelo FPH



81

ot

—.'t—-.‘é"

P= i atm

Re= 34

T * 423%K

L= 8.9 cm

o experiﬁeﬂtal

*+ tebrico

— s e w—— ap— o ow— am— -

' ' N
1 2 3 4
fig. V.3 3$CO -vs- X Modelo FPH

% CO



.5 1

82

Re= 10
~ Re=20
P= 1 atn
Yo- 3% CO Re= 30

fig.

400 450

V.4 To - vs - X Modelo FPH.

500 °



83

= o
To 423°K

P= 1 atm
Yo- 3% CO

- o
Tom473K

v

10. 20 30

fig. V.5 Re - vs - X .Modelo FPH.

40

Re



84

X
1 Y = 1.5% CO _
Y = 3% CO
! [+]
P=-1 atm°’
5 Re= 7
- []
T = 425°K
0 i . ., L (cm)
1 5 9.
700T
Y = 3%.CO
600}
Y= 1.5%.
v P= 1 atm
500}
Re= 7
Ty* 425°k
4251 1. (cm)

1 ' 57

fig. V.6 Perfiles obtenidpsgpor-el'nodelo FPH

9



85

X
1 Yo' 1.5% CO
| Y°'3$ co
3
- P= 1 atm
Re= 7
- [+]
.5 To 450K
. B
- L (cm)
1 5 9
7254 T g
Yd' 3% CO
650}
Yo' 1.5% CO
550
asoll. N L (cm)
— :

f£ig. V.7 Perfiles obtenidos por el Modelo FPH.



650 .

550

450

400

Yon 2% CO, ¢ Y= 3% CO

P= latm

Re=-13:

. . °
Toi.425 K

86

1 S
P= 1 atm I;YO' 3% CO
Re= 13 /
. - 0 - .
To 425°K Yo 2% CO

<~ L (cm)
9.

L (em)

1 S
fig. V.8 Perfiles obtenidos por el Modelo FPH.



87

Yo- 3% CO
.S
0 2 _ : L (cm)
9 .
725 , T
Y = 3% CO
o
650 }
Y = 1.5% CO
550
P= 1 atm
Re= 13
- o
T, = 450°K
450 : —a - L (cm)
5 9

fig.

V.9 Perfiles obtenidos por el Modelo FPH.



5

550

500

450

88

Yo 1% co

P=1 atm

Re= 30

T = 421K Yo= 28 CO

YO‘ 3% Co

L (cm)

Y= 2% CO

Y- 3% co

L (cm)

1 ' s - 9
fig. V.10 Perfiles obtenidos por el Modelo FPH.



700

600

500 |

450 |

89
.. o
T° 4737K

- o
To 4487K

L (cm)

T = 473°%K

- [
T° 4487K.
P= 1 atm
_RE= 30
Yos 3% CO
L (cm)
1 S 9

fig. V.11 Perfiles obtenidos por el modelo FPH.



Re= 10
Re= 20
~ Re= 30

Re= 40

P=1 atm*
. o
To 450 K.

Y = 3% €O

L (cm)

700

600,

500

450

fig.

Re= 10

Re= 20

.Re= 30

Re= 40

P= 1 atm

= Og.
To 450 #
Y= 3% co

L (cm)

5 9
V.12 Perfiles obtenidos por el Modelo FPH

90



91

Y= 3% CO l }j

Re= 40 l
L= 8.9 cm |

o experimental 'I |
* tebrico

- o
To( X)

400 a2 450 468

fig. V. 13 T, - vs - X Nodelo RTDA.



92

= 440°
To 440°K
Yor 4% CO-

P= 1 atm

0 experimental

* tebrico

e

Re

10

20 30 40 50 S5

fig. V.14 Re -vs- X Modelo RTDA



93

P= 1 atm
[ 4
Re= 34
- o
To 423°K
L= 8.9 cm
o experimental

* tebrico

O e @ - b - O

I
l
|
!
}
)
,.

fig. V.15 %CO -vs- X Modelo RTDA.

$CO



1
Pa=1_atm-.
Re= 40
YO- 3% CO
5t
- o
To 443°K
= o
To 420°K
L (cm)
T
600
‘P= 1 atm
Re= 40
= 0
Yo' 3% CO To 448°K
.- Y
To 420°K
L (cm)

1 5 9

fig. V.16 Perfiles obtenidos por el Modelo RTDA



600

500

aso}

400

| P= 1 atm
| Y- as Co _ Re= 10
= o
! To,.440 K
F _
Re= 25
L (em)
Re= 10
Re= 25
P= 1 atm
X°= 4% CO
= o .
To 440°K
v A L (cm)

5 9
fig. V.17 Perfiles obtenidos por el Ho&elo RTDA

95



1
| _
‘P= 1 atm
P Re= 34
?6?.423°K
.5

Yo= 4% CO

Y°= 3 %Co-

0 L (cm)
T
ﬁ- 1 atm
550 Re= 34
- 0
T° 423K
Y°= 4% CO-
.Yo- 3% 90
450
420 : : . L L:(cm)
1 S 9 ’

fig. V.18 Perfiles obtenidos por el Modelo RTDA.



APENDICE A.

DATOS EXPERIMENTALES Y CALCULOS.
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datos utizados por los modelos, son los correspondientes

al estudio experimental 1llevado a cabo por Votruba y Hlavacek en .

el reactor adiabltico catalftico para la oxidacién de monoxido de

carbono.

1.“

Longiiud del reactor (L ).

L=9cm

,biametro interno del reactor ([dt-);

d, = 2.5 cm

Difmetro de las péiticuias’dé catalizadorx( §bW).
Se consideran partfculas esféricas.
=

dp .34 cm
Densidad de las particulas cataliticas (vff ).
Como el catalizador (oxido cﬁpricojfésté soportado en

alGmina, se considera la densidad de esta.

f} = 1.; gr/cm$
Area especifica externa por unidad de volumen de catalir
zador ( am ),para particulas esféricgs

am = 6/dp

am = 1770 mzlms-

Fraccién vacfa del lecho empacado ( ¢, ).

€p = 0.305 ms fl&ido/ n° lecho
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Como 1la reacciﬁn se llevo a cabo en un gran exceso de aire,
.propiedades de la mezcla reaccionante 'se consideraron igual

las del aire.

7.- Capacidad calorificavﬂel-fluido ( Cp )

C_ (aire) kcal/ k %k T %
P g
0.251 373
0.260 523

como la variacién de del C_ es muy pequefia, se tomo un

P
valor promedio.

= | °
Cp 0.255 Kcal/ Kg K.

8.- Viscosidad del fluido ( /“ ).

]

aire (poise) T 'K
0.0210. 373
0.0227 424
0'0247 473
0.0268 523
0.0300 623

debido a la poca variacién de/op.con T, se tomo un va-

lor promedio.
Mt = 0.0248 poise
9.- Peso molecular promedio ( PM ).

PM = 29.0 Kg/ K8 mol



10.-

11.-

12.-

13.-

14.-

15. -

16.-

17.-

Densidad del fluido reaccionante ( L ),

L 3
9‘ =PM*P/RAT K/ cm

Concentracién de monéxido de carbono ( C_, )-

Ceo " Yoo *P/Rg* T K -mol/ cad
ﬁ!%a velocidad intersticial ( G ).
G=U"* 9,' €, xg/sieg-c'mz

Difusividad del CO en aire (D ).

co-aire

D = 0.009 cmzfseg

co-aire )
(de 1a ecuacién de Chapman- Enskog)

Calor de reaccién ( AH).

AH = 67600 Kcall l(g‘mol
Energia de activacién ( E, ).
E, = 22480 Kcal/ kg-mol

Factor de frecuencia de Arrhenius ( A ).

A =4,824 * 108 Kg-mol / hr-atm-Kg cat.

Cinética de reaccibn ( T ). Kg-mol / hr-Kg cat.

rp.

=&~ exp (-Ea / Ry* T )* (Pgy )

. 100
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18.- Nﬁmero'de Reynolds intersticial ( Re ).
Re = d_*
e dp G /r

19.- Factor J 4 para transferencia de masa.

Jg = .99( Re ) 041 Re 350

Jg = 1.82 (Re ) 051 Re. 350

20.- Coeficinte de transferencia de masa ( Kma ).
Kma = J4*G / * Séz[z cm/seg _
21.- Concentracién del CO en la superficie del cat;iizador.
Balance de masa (estado estaciomario ).
kma( C,-Cp )= n (K) (C)
‘Da = (K)s/ Kma
(C)g = Cy / (143 Da)
22.- Calculo de 1la temperatura en la superficie del catali-
zador( T j.
Balance de energia ( estado estaciomario ).
Kkmd(Cp-C) (-aN) =Tha™(T_-T))

de las correlaciones de Chilton y Colburn (ver 11.3.1)

y de . De Acetis y Thodos (ver 11.3.2 )

T,-T, = (C,-C,) (-aB)/,Cp * (scypr}/ 3« 33
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_J‘d/.Jh =0,7 para todo Re



APENDICE B.

PROGRAMAS DE COMPUTADORA.
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ESQUEMA REPRESENTATIVO DEL PROGRAMA PARA LA SOI;UCIQN’- DEL
MODELO. DE FLUJO PISTON HETEROGENEO.

LLectura de datos

' .

| - Inpresion de
‘de Runge-Kutta de —4 ' '

solucién del modelo| |
FPH por el método-"

-} resultados

4°Srden

Cdlculo de constantes

y propiedades fisicas

Aglicacién de estos valores en

las ecuaciones del modelo FPH

L2

Inicializaci6n de

| variables: Z; X, T

-+ ratura y concentracibn en la

Cilculo iterativo de 1a terpe-

superficie del catalizador
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Programa para simular el comportamiento de un.reactor a,diabé
{tico por el modelo de flujo Pfston heterogéneo,

CO:MON/DATO S/ROP, DH, CP, RG','RGG', EA,4, 1)3,!00, DP,PM,RP, EF, AK, DE,
a0, R .
1R0A, S, RE, AHM, AXN, PD, 10,6, 0, CS, CB, ETA,NTO,NCO

REAL RTO,NCO

DIMENSION X(300),T(300),3(300),VEC(3),TP(300)
BXTERNAL PX,FT

Calculo de constantes y prpp_igdades tfsicas”ntilizadas en el
programa,

READ - 2,NCASO

DO 100 1J=1,NCASO

READ 3; PO,T0,YCO,U,RCO

PRINT 75,10

PRINT 4, PO,70,YCO,U

ROP=1,3

DE=,009

DH=67660,

CP=,255

RG=1.98

RGC=82.05

A=3 .82E08.

BA=22500,

DR=2,6

DP=,34

PE=29,

NT0=NCO/YCO

ROA=PK4PO/(RGC+T0)

S=,7854DRea2



3
32

10
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CAO0=YCO«PO/(RGCxTO)

G=NTO+PM/5

RE=DP#+G/V1

Las 5 lfﬁaas siguientes calculan el coeficiente'Qe transferen
cia de.masa, .

IF (RE. LE, 350.) GO TO 31

DJ=,99¢REx#(-.41)

G0 70 32 :

DI=1 Y 82‘RE’5~*(- . 51 )

AKX+ DJ*G/ROA«(VI/(ROA@B))“.6666
PRINT 5, ROP,DR,DP,G, S,ROA

PRINT 5, DE,DH,A,EA, AHM, AKM,RE
Iniciacién de variables.

2(1)=0.0

(1)=T0

X(1)=0.0

TP(1)=10

KN=20

N=30

D2=,1

DO 13 1+2,N

Z1=2(1-1)

TM=7(1-1)

=x(I-1)

Cdlculo iterativo de la tempegatufa en 1ls superficie del ca-
talizador,

PSS=T1

AR=A%EXP(-EA/(RG#TSS)) .
CB=NCO&(1.~XI)/NT0/(NCO¥XI/2.))#PO/RGCHTSS)
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¢ Cileulo de la concentracidn en la superficie.
CS=AKM4CB/( AK+AKK)
28+71+( . 7+(=~DH/(CP+ROA) )+( CB/CS))
IP (ABS(TS/T5S).LE.4.) 60 70 30
7SS=T8
GO T 10--
30 TR(I)=TS
PS=DP/6 ,=SQRT( AK+ROP/DE)
EPA=(L4S)+(1./(PANH(3.4PS) )-1./(3. B.>FS))
R=AsEXP(~EA/(RG+TSS))aCS
RP=R&ETA
C  Solucién del modelo por el Método de Runge-EKutta de 42 orden,
CALL RUNGE(FX,PT,DZ,X1,T1,21,7S,KN,VEC)
Z(1)=VEC(1)
m(1)=VEC(2)
13 X(1)=VEC(3)
PRINT 15,(2(1),X(1),7(1),I=1,K)
100 CONTINUR
2 FORMAT (15)
3 FORMAT (5F10.4)
4 TPORMAT (4F10.4)
5 FORMAT (7E12.6)
75 FORMAT (1H1,'PROBLEMA KO,',I2)
15 FORMAT (3P20.3)
STOP
END
6@ Subrrutina Runge-Kutta de 42 orden
DIMENSION VEC(3)
I=X1
=18
Z=71
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‘DO 10 J=1,KN

Rl=HeFX(X,%)

SL=H+F1(X,?)
R2=H4PX(X+R1/2.,7+50/2,)
S2=HeFT(X+R1/2.,T7+51/2.)
E3=HePX(X+R2/2.,7+52/2,)
S3=HaPT(X+R2/2.,7+52/2.)
R4=HePX( X+R3, T+ 53)
S4=H«Ft(Z+R3,7+53)
X=X+(R142,#R2+2,4R3+R4) /6.,
T1=T1+( S142.% 5242, #53+34) /6.

) 2=2+H

VEC(1)=2

VEC(2)=T1

VEC(3)=X

RETURN

END

FUNCTION FX(X,?S)

COMEON/DATOS/ ROP,DH, CP,RG,RGC, EA, A;DR,YCO, DP, Bi, RE, EF, AK;
1DE, CAO, ROA, S, RE, AHI, AKM, 20, 70, G, U, CS, CB, EPA,NCO,NTO

PX=AxEXP(-EA/(RG+TS) )a( AKla(NCOA(1,~X)/NT0-(NCOLX/2, ) ) PO/
1(RGC#TS)) )/( AK+AKM ) «ETA$ROP/G+PM/Y CO

RETURN

END
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FUNCTION FP(X,TS) i

COMION/DATOS/ ROP,DR, CP,RG,RGC, EA, A, DR, YCO, DB;M, RP, EF, AK, DE,
1CA0,ROA, S, RE, AR, PO, 10, G, U, CS, CB, ETA, KCO, NTO

Fl= A«EXP(~EA/(RG+TS) ) #( A0E#(NCO#(1,~X) /(NTO-NCOAX/2. ) ) %P0/
1(RGCSTS)) )/( AK+AKH ) «ETAROP/G4BY/YCON(~DE).

END
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ESQUEMA REPRESENTATIVO DEL PROGRAMA PAPA LA SOLUCION DEL
MODELO RTDA.

Lectura de datos | Impresién’'de resultados

"Cédlculo de coeficiéntes | Solucién iterativa de las

y propiedades fisicas | ecuaciones del modelo RTDA
descrito en 1la seccién IV.5

Inicializaci6n de | calculo iterativo de 1a temp-

variables: X,Z,y | peratura en la superficie del

"catalizador




m

Este progreme simula el comportamiento de um reactor adiabiti

ce, El modelo empleado es el RTDA,

IMPLICIT-REAL + 8(4-H.0/2) .

DIMENSION 2(1001).Y(1001), 13(1001) +Y5(1001) .Y SS(1001) . AK
1(1001).ETA(1001).'Ps(1001).04(1001).6(1001)‘:.05(1001).@!(1001).
2U0(1001),U1(1001 ) . DA(1001 ) , DAL (1001 ) ,DA2(1001 ) ,DA3(1001)

READ, 2,NCASO

DO 999 1J=1,NCASO

cﬁlculo’ de comstantes y propiedades f{sicas utilizadas en el

programsa.

READ 3,.P0,YC0,U,TO

PRINT 75.1J

PRINT 3,P0.YCO0,U.TO0

1=500,D0

DZ=1,D0/FLOAT(L)

Hsl+l

KE=1/10

ROP=1,300

DE=,0009D0

DHE=67600,D0

CP=, 25700

R0=1,98D0

RGO=82,02D0

AR=4;824DOR09 ,

DR=2,6D0

EA=22480,D0

DP=,34D0

Pl=29,D0



AL=8,9D0 12
BMes/e
S=,785D04DR+42,D0
EPS=,00100
EPS2=,003D0
TE=AL/U
VI=,000248DQ
PB=2,D0
PEC=, 2DOAPE
PEZC=1,D0/( PECADZ#52)
PEZ=1,D0/PEeDZ+#2,D0)
DBZ=1,D0/(2,D04D3)
ROA=PM#PO/(RGCATO)
CAO+YOO0&P0/( RGC4TO)
G=UsROA
ANTO=G/PlsS
ANCO=ANTOSY CO
RE=DP»G/VI
" Ias siguientes cuatro 1{meas calculan el coeficiente de trans
ferencia de masa flufdo-partfcula,
IP(RE,LE.350,D0)GO TO 22
DJ=,99DO0+REwx(~.41D0)
GO T0 33
22 DJ=1,82D0OsRE*(~,51D0)
33 AKM=6,DO/DPaDJaG/ROA&(ROASDE/VI)4s,666D0
CI=TEsROP#AR -
C2=,7DO#(~DH) #CAO/(ROAXCP(T0-273,D0) )
C3=EA/(RGXTO) '
" D4=s~TEXROP¥(~DH) #AR/( ROACP#(T0-273,D0))
PRINT+,C1,C2,C3.D4
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13
Iniciacidn de variables,

2(M)=1,D0

XC=, 772500

TD=T0+ANCO#( =DH) 4X:C/( ANTO+CP#29,D0)

YMC=TD/T0

X(¥)=XUC

Y(M)=YHC

JCN=1

PRINT #, JCN

IK=N-1

El reactor va a integrarse desde Z=1 hasta 2=0 por el proble
ma de estabilidad,

DO 9 K=I,IK

I=M-K

%(1)=2(1=1)-D2

Cdlculo iterativo de la temperatura de la superficie del ca-
talizador.

YS(I+41)=Y(I+41)

AR(I+1)=AR#DEXPEL3/YS(I41))

DA(141)=AK(T+1)/AKM

PS(I+1)=DP/6,DOsDSQRT( AK(1+1)#ROP/DE)
ETA(I+1)=1,D0/FS(I+1)#(1,D0/(DTANH(3,DO&FS(I+1)))-1,D0/(3.D0%

1PS(1+1)))

YSS(I+1)=Y(I+1)+C2#ETA(I+1)+DA(I+1)a(1,D0-X(I+1))/(1.DOsERA

1(1+1)+DA{+1))

'IP(DABS((YSS(I+1)-YS(1+1))/¥55(I+1)).1E.EPS)GO 70 80

G0 M0 5

80 CONTINUE

c

Solucién iterativa del modelo matemdtico RTDA.
DAL(I+1 )-1.30/ ( 1..DC#BTA( I+1)sDA(I41))
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DA2(X+1)=DA(I+1)&ETA(I+1)«DAL(I+1)
DA3(I+1)=CAONDAL(I41)
C5(I+1)=C24DA2(I+1)
:06(1+1)=D4aDA3(1+1)
TO(I+1)=Y(I+41)+C5(I+1)a(3.D0=X(I+1))
UI(I+1)=DEXP(-C3/U0(I+1))
IP(I.BQ.M=1) GO T0 7
60 T0 8
C Aplicacidn de la condicién de frontera final (2al) a 1a ec.
de balance de energfa,
7 Y(I)=(BTA(I+1)5C6(I+1)aUL(I+1)u(1,DO-X(I+1))+2,D0sY (141 )%
1PEZC)/(2, DOXPEZC) ’
IF(17.EQ,1)WRITE(6.990)
€ Aplicacidn de la condicién de frontera final (2=1) a 1la ec.
de balance de masa,
X(I)=(ETA(T+1)ClaDAL( I+ )+U1(I+1)8(1,D0-X(I+1))~2.D0sX(I+1)
1aPEZ)/(-2, DO+PEZ)
IP(I7.EQ.1)WRITE(6.991)
G0 70 9
C Bc. de balance de energia.
8 Y(I)=(BTA(T+1)#C6(TI+1)#UL(I+1)((1.DO-X(I+1))42.D0+Y(I+1)e
1PEZC~( PEZC-DEZ)sY(I+2))/(PEZC+DEZ)
IF(17.EQ.1)WRITE(6.992)
C Ec. de balance de masa,
X(I)=(ETA(I+1)#C14DAL(I+1)sUL(I+1)#(1,D0-X(I+1))-2.D0»X
1(1+1) ) #PEZHPEZ-DEZ) X(1+2) ) /(~PE2-DEZ)
IP(17.EQ.1)WRITE(6.993)
9 CONTINUE
- PRINT 31.(2(X).X(1).¥(I).YS(I).I=1,M.EK)
YS(1)=¥(1)
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AX(1)=AR&DEXP(-C3/Y5(1))

F5(1)=DP/6 , DO#DSQRT( AK(1 )sROP/DE)
ETA(1)=1,D0/FS(1)+(1,D0/( OTANE(3,DOsPS(1)))-1,D0/(3.DOwPS

1(1)))

105

180

DA(1)=AK(1)/ARM
T55(1)=Y(1)+C24ETA(1)aDA(1)%(1,D0~X(1))/(1.DOSEPA(1)3DA(1))
IP(DABS((YSS(1)-¥S(1))/YS5(1)) .LE, EPS)GO 70 180
YS(1)=YSS(1)

GO 70 105

CONTINUE

DA1(1)=1,D0/(1.DO#ETA(1)#DA(1) }

DA2(1)=DA(1)aETA(1)eDAL(1)

DA3(1)=CAO¥DAL(1)

€5(1)=024DA2(1)

©6(1)=D44DA3(1)

00(1)=¥(1)#C5(1)s(1.D0-X(1))

U1(1)=DEXP(~C3/00(1))
Yil=(ETA(1)4C6(1)»UL(1)#(1.D0-X(1))+2,D0AY(1)sPEZC~( PEZC-
1DEZ)sY(2))/( PEZC+DEZ)

Xi1=(ETA(1)#C1 DAL (1)eU1(1)4(1,D0-X(1))=2,D0#X(1)sPEZ+(PEZ~
1DEZeX(2) ) /(~PEZ~DEZ)

Condicién de frontera inicial (a 2Z=0) para balance de masa,
CT1=DEZ/PEs(X(2)-X301)

Condicidn de frontera inicial (a 2=0) para balance de energia,
CT2sY(1)+DEZ/PEC»(¥(2)-111)

PRIN®+. X(1).X1,¥(1).101

PRINT+, X(2).Y(2).CT1.CT2

TP(DABS(CT1-X(1) ) .LB.FPS) GO 70 50

39 7P(x(1).LE.0.D0,DO) GO T0 79

X(X)=X(X)-.0500



116
XMC=X(X)
TD=T0+ANCO#(-DH)+XHC/( ANTO*CP#29 ,DO)
YUC=T0/T0
T(M)=YHC
G0 10 72
79 X(M)=X(2)+.03D0
XMC=X( )
TD=T0+ANCO&( ~DH) #XMC/( ANTO#CP4+29 , DO)
YNC=1D/T0
Y(M)=YNC
72 IP(JCN.EQ.20) GO TO 51
. JCN=JCN+1
PRIRT +. JCN
G0 TO 52
50 IF(DABS(CT2-1,D0),LE.EPS2)G0 T0 51
G0 TO 39
51 CONTINUE
PRINT 31,(2(I).X(I).Y(I).¥YS(I).I=1,M.KK)
999 CONTINUE
2 FOREAT (14)
3 PORMAT(4F10.4)
/30 PORMAT (F10.2,4F10.6)
31 FORMAT (¥10,2.3F10.6)
75 PORMAT(1HL,'PROBLEMANO,',I2)
STOP
END



NOTACTION.

Factor de frecuencia de Afrhehius.‘
Area especifica externa por unidad de volumen de catali-

zador para particulas esféricas.

.Concentracién del reactivo en la fase fluida.

Concentracién del reactivo en 1a entrada del reactor.
Concentracién del reactivo en la superficie del cataliza-
dor.

Capacidad calorifica del fluido.

Difusividad molecular.

Némero de Damkohler.

Difusividad efectiva.

Difusividad efectiva axial.

Difusividad efectiva radial.

Didmetro de la partfcula catalftica.

Diﬁmétro interno del rector.

Energfa de activacién

Fuerza de presibn.

" Factor de fricciém.

Masa velocidad intersticial.
Misa velocidad.
Coeficiente de tranferencia de calor total en direccién

radial desde una particula de catalizador.
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Coeficiente de transferencia de caiqr'fluidofparticula.

Factor adimensional para transferencig’&e masa
Factor adimensional para tfansferencid-de calor.
Constante de velocidad de reaccién.

Conductividad térmica efectiva axial.

Contribucién estacionaria a la conductividad térmica

efectiva axial.
Conductividad térmica efectiva radial.

Conductividad térmica del fluido.

Coeficiente de transferencia de masa fluido-particula.

conductividad térmica del sélido.
Longitud del 1lecho catalitico.
Presién.

Presibn parcial del CO.

Masa molecular promedio.

‘Nfimero de Peclet de calor axial.

NGmero de Peclet de calor radial.

NGmero de Peclet de masa axial.

Nfmero de Peclet de masa radial.

Nimero de Prandtl

Velocidad de flujo volumétrico del fluido.
Coordenada radial.

Con;tante de los gases.

Nﬁﬁero de Reynolds.

Tasa global de reaccién.

Tasa de reaccién evaluada a Ig temperatura de la

super-
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ficie del catalizador.

Tasa de reaccién evaluada a las condiciones del gas.
Area de la seccién de flujo del reactor.

Nfimero de Schmidt.

Te;;eratura de 1a fase fluida.

Temperatura en la alimentacién:

Temperatura en la superficie del catalizador.
Velocidad del fluido.

Volumen de la partfcula catalitica.

Conversién. adimensional.

Conversién en la superficie del catalizador. adimensional
Temperatura adimension;;.

Fraccién del CO en la alimentacién.

Températura adimensional en 1la superficie.
Coordenada axial adimensipnal.

-Coordenada axial.

Aumento adiabético de temperatura.
Parémetro de calor de reaccién.
Emisividad.

Frécciﬁn vacia en el lecho.

.Modulo de Thiele.

Nfimero de Arrhenius.

Factor de efectividad interno.

_Densidad del fluido.
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Densidad de 1a particula catalitica.
Constante de radiacién.
Tiempo de residencia.

Viscocidad del fluido.
Calor de reacciém.

Caida de presién.

Incremento en la direccién radial,
- /

Incremento en la direccién axial.



NOTAS.

1.- V. Hlavacek and J. Votruba. Advances in Chemical Enginee -
ring Series, (1974) p.
2.- loc. cit.
3.- L. Lapidus, Neal R. Amundsdn,"chémical Reactor Theory A
Review. Prentice Hall 1977 p. 316
4,- loc. cit.
.- ibid. p. 317

6.- ibid. p. 325

7.- loc. cit.

8.- ibid. p. 318

9.- loc. ¢it.

10.- loc. cit

11.- loc. cit.

12.- ibid. p. 320

13.- R. H. Wilhelm, Progress Towards The Apriori Design of Che-
mical Reactors. Pure Appl. Chem., 4, 403 (1962); cit. por
L. Lapidus, N. R. Amundson. ob. cit.

14.- McGuire M. L. and L. Lapidus, On The Stability of a Detai-
led Packed Bed ﬁeactor, AICHE J., 11, 85 (1965). cit.por
L.Lapidus and N. R. Amundson, ob. cit,

15.- N. R. Amundsq@; Mathemetical Models of Fixed Bed Reactors

Diskkusionstagung 1969 der DBG ( Kongstein, Taunus, West



16.-

17.-

18.-

19.-

20.-

21.-

22.-

23.-
24.-

25.-
26.-

122
Germany ). cit. por L. Lapidus and N. R. Amundson ob. cit.
J. W. Vanderveen, D. Luss, and N. R. Amundson,”Sfability
of Packed Bed Reactors: Effect of Flow Vafiatiops:énd
Coupling Between the Particles. AICHE J., 14,636(1968)
cit. por L. Lapidus and N. R. Amundson.:ob. cit,
J. M. Smith, Chemical Engineering Kine;ig;.AZa ed. Mécrhw
Hill. p. 359 \
T. Baron, Chem. Eng. Prog., 48: 118 (1952). cit;;por;J.:J:
Carberry, Chemical and Catalytic Reaction Bngineéring. M¢
Graw-Hill p. 161 .
W. Ranz, Chem. Eng. Prog., 48: 247 (1952). cit. por J. J.
Carberry. Chemical and Catalytic Reaction Engiﬁééting. Mc
Graw-hill p. 161
J. M. Smith, Chemical Engineering Kinetics 2a. ed. Mc.Graw

Hill p. 503-504

0. Levenspiel, K.B. Bischoff, Advan. Chem. Eng.(1963) 4.

cit. por G.F. Froment Chemical‘keactionEBnﬁineériﬁg, Ad-
vances in Chemistry Series. 109 p. 7

K.W. Mchenry, R.H. Wilhelm, AICHE J. (1958) 3,83. cit.qu;
Froment. ob. cit. p. 7 o
1. Lapidus-N.R. Amundson ob.cit. p. 327
J.J. Carbérry, Chemical and Catalytic Réaétion*ﬂnginee;ingt

Mc Graw-Hill p. 162

S. Yagi, D. Kunii, N. Wakao., AICHE J. (1960)A6,~S¢3 cit.
por Froment G.F. ob. cit. p. 7



27.~

28.-
29.-
300'

31.-

32.-

33.-

34.-

35.-

36.-

37.-

38.-

123

K.B. Bischoff, Can. J. Chenm. Bng. (1963) 40,161 cit por

-G.F. Froment, ob. cit. p.?

L. Lapidus, N.R. Amundson, ob. cit. p. 327

loc. cit.

S. Yag;: D.Kunii, AICHE J. (1960) 6, 97. cit por G.F. Fro-
ment, ob. cit. p. 1§- .
D. Kunii, J.M. Smith,AICHE J. (1960) 6,71. cit. por G.F.
Froment. ob.cit. p.15

E. Singer and R.H. Wilhelm, Chem. Eng. Progr., 46 (1950).

.343. cit. por J.M. Smith Interpretative Review Heat Trans-

fer in Fixed Bed Reactors. the Chenm. Eng. J., S (1973) p.
12, B

Y.C. Chu and J.A.Storrow, Chem. Eng. Sci. I (1952), 230.
cit.por J.M. Smith, Interpretative Review Heat Transfer in
Fixed Bed Reactors. The Chenm. Eng. J., § (1973) p. 112,
W.B. Argo.and J.M. Smith, Chem. eng. progr. 49 (1953) 433
cit.por J.M. Smith, Interpretative Review Heat Transfer in
Fixed Bed Reactors. The Chem. Eng. Jiy.5 (1973) p. 112
R.N. Fahiem and J.M. Smith, AICHE J., 1 (1955) 28. cit.por
J.M. Smith, Interpretative Review Heat Transfer in Fixed
Bed Reactors. The Chem. eng. J. , 5 (1973) P. 112

J.M. Smith Chemical Engineering Kinetics 2°ed. Mc Graw-Hill
p..363

ibid p. 358

0.A. Hougen and K.M. Watson, Chenical Process Principles



39.-

40.'

410'

42.-

43.-

44.-

45.-

46.-
47.-
48. -
49.-

124

part three Kinetics and Catalysis, 6°ed. John Wiiley p.985
J.M. Smith Chemical Engineering kinetics; 2%d. Mc. fraw-
Hill p. 363 |

S. Whitaker, AICHE J., 18 (1972) to be“puBlishe§1 cit.por
J.M. Smith Interpretative Reéview Heat Tf;nsfer in Fixed Bed
Reactors. The Chem. Eng. J. 5 (1973) P. 113

J. Beek in T.B. Drew, J.W. Hoopes Jr., and T: Vermeulen
(eds), Adv. in Chem. Eng. vol. 3, Academic Press, New Yotk_
1962, p. 203. cit.por J.M. Smith, Interpretative Review Heat
Transfer in Fixed Bed Reactors. The Chem. Eng. J. 5 (1973)
P. 113

D. Thoemes Jr, and H. Kramers, Chem. Eng. Sci. 8 (1958) 271
cit.por J.M. Smith, Interpretative Revigw Heat Transfer in

Fixed Bed Reactors. The Chem. Eng. J. 5 (1973) p. 113

D.E. Mears, J. Catalysis, 20 (1971) 127. cit.por J.M. Smith

Interpretative Review Heat Transfer in Fixed Bed‘Reactors.
The Chem. Eng. J. 5 (1973) P. 113

j.m. Smith, Interpretative Keview Heat Transfer in Fixed Bed

Reactors. The Chem. Eng. J. 5 (1973) p. 113

J.M. Smith, Chemical Engineering Kinetics 2°ed. Mc. Graw-Hir

11 p. 433

loc. cit.

loc. cit.
loc. cit.

ibid p. 43



50. <.

51.-

52.-

53.-

54.-

55.-

S6.-

57.-

58.-
59.-

60. -

610'
62.-

125

P.B. Weisz, Z. Phys. Chem. , 11,1 (1957) cit. por ibid.
p. 435.

P.B. Weisz and J.S. Hicks, Chem. Eng. Sci., 17,265 (1962)
cit. por ibid. p. 446

J.J. Carberry, AICHE J., 7, 350 (1961). cit. por ibid. p.
448

L. Lapidus N.R. Amundson. ob. cit. p. 317

-V.Hlavacek and J. Votruba. ob. cit.

D.D. Mc Cracken, W.S. Dorn, Métodos numéricos y programa
cién fortran. 1°ed. Limusa-Willey 1972. p. 343

ibid p. 345

L. Collatz, Numerische Behandlung von Differential-Glei-
e, Springer Verlag, Berlin, 1951, p. 34. cit.por Mc Crack
en ¥.S. Dorn. ob. cit. p. 346

D.D. Mc Cracken W.S. Dorn. ob. cit. p. 346

L. Fox, Numerical Solution of Ordinary and Partial Differ
ential Equations, Pergamon, New York, 1962. cit. por Mc
Cracken D.D. W.S. Dorn. ob. cit. p. 346

L. Fox The Numerical Solution of Two- Point Boundary Pro-
blems. Oxford university. Pres, London and New York, 1957

loc. cit.

V.- Hlavacek and J. Votruba. ob. cit.



BIBLIOGRAFTIA.

CARBERRY J.J. Chemical and Catalytic Reaction Engineering.
Mc Graw-Hill

FOX L.  The Numerical Solution of Two-Point Boundary Problems.

‘Oxford University. Press London and New york, 1957

FROMENT G.F. Analisis and Design of Fixed Bed Catalytic Reac-
tors. Advances in Chemistry Series 109.Chemical Reaction
Engineering.

HLAVACEK V. and VOTRUBA J. Advances in Chemical Engineering--
Series, (1974) pp. 545-558.

HOUGEN O.A. and WATSON K.M. Chemical Process Principles Part-

‘Three Kinetics and Catalysis. Jhon Wiley 6° ed.

LAPIDUS L. and AMUNDSON N.R. Chemical Reactor Theory a Review.

Prentice Hall

LEE E.S. Quasilinearization and Invariant Inbedding. Academic

Press. 1968

MC CRAKEN D.D. and DORN W.S. Metodos Numericos y'Programacgﬁn

Fortran. Limusa-Wiley 1° ed. 1972

RIOS G.L. Simulacién de un Reactor Catalitico Adiab4tico en 1la

Regién de MGltiples Estados Estacionarios. Tesis UNAM 1977



127

SMITH J.M. Chemical Engineering Kinetics Mc Graw-Hill, 2° ed.
1970

SMITH J.M. Interpretative Review Heat Transfer in Fixed Bed-

Reactors. The Chem. Eng. J. 5 (1973)



	Portada
	Índice
	Introducción
	I. Diseño de Reactores Catalíticos de Lecho Fijo
	II. Transferencia de Calor y Masa en Reactores Adiabáticos de Lecho Fijo
	III. Modelo General para el Diseño de Reactores Químicos
	IV. Solución Numérica de Ecuaciones Diferenciales Ordinarias
	V. Resultados y Conclusiones
	Apéndices
	Notas
	Bibliografía

