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INTRODUCCION 

.. €i reactor es la parte fundamental de todo proceso qufmico, ya que en el 

se· lleva a cabo ia trans~i6n de reactiws ~latiVllll[Bllte ~tos. a pJ'0C!uE. 
. . . 

tos de a.yi:,r valor. _El objetiw de este trabajo,. es el de llevar a cabo un --
..... 

an41bis te6rico del electo que tienen los patáetros. de la il.:iJilentacidn (con 
. . . . . ' ', -. 

centT&cidn, teq,eritura y velocidad de· flujo), sobre· el cmp,rtamiento de un-

reactor adiab4tico de lecho fij_~ El ~isis temco. reproduée las condicio

nes bajo· las cµales ID.avacek y ·Vot?uba Ci ) , llevaron· a cabo un estudio expe

riniental para la reacci&l de oxidaci6n de mn6xido de carbono en un reactor -

adiab4tiéo de lecho fijo. los datos cinfticos utilizados en este trabajo, son 

los· reportados pc,r Estos investigadores. 

{ji. an4l.isis te6rico se hizo en base a dos modelos que son: 
. . 

el· modelo. ideal de flujo pist&l heterog&eo, y el modelo ··unidimensional hete- · · 

ºtogfneo cm dispersi6n axial' de calor y ~~ 'Él usó de modelos lietm,gm,os

se ·debe·.~ que en :1echos ellpClldos, los :fen&nenos de transporte de· calor y .m

sa son~· tal iq,ortáncia, que· el trabajo de ~~ puede ser imitil. si 

se desprecian sus efectos". c:cm,· es de esperarse, la coq,lejícfad del.m!elo V!. . . 

ria cm ~ consideraciones ~ sobre el rfgiaJl de flujo, y soJ>re mec:ani!, 

11105 de·~· de calor y nasa:J 

Por lo apuntado &11tericmae.nte,(se consi~ ~~ ~l~r· en es~~-_ 
bajo, una breve descripci&l so~- el "cliseJlo, operaci6n, aidelamiento," y fen6~· 

. ·. . . 0 

111m0s de transporte de 11858 y calor en reactores ll!liaMticos di,·,.1~; .. fijó. 
. . ~ :; :~8/=·.- . . . 

···i~ 
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l1.a metodología general que se sigui:~ ~ara el desarrollo -

del trabajo fs la siguiente: 

a).- Se obtuvo informaci6n·del tr~bajo experimental .nevado a cabo 

por V~ruba y Hlavacek sobre la oxidac:i.6n,' de nion6xid'o de c'ar-. ~ 

bono en ·un reactor tubular adiab,tico :de lecho, fi-~o. 

b).- Se desarrollo un modelo matem6tico general para un.reactor de 

este _tipo y, posterirmente, se simplific:6 para oh.tener los 

dos modelos tratados en el trabajo. .( ¡· 

.t ) 
c).- Se llevo acabo la soluci6n num6rica di )os modelor!y se com-

pararon los: r_esul tados te6ricos con los experimentales. 

La soluci6n num6rica ~e el modelo de Flujo Pist6n_Heterog6-

neo se llevo a cabo por el m6todo de Runge-íéutta de 4° 6rden cuya 

descrici6n se da en·el capítulo.IV.Por su parte,~a soluci6n nu~6-

ric:a del modelo heterog6neo con Dispersi6n axial de masa y calor, 

se llevo a cabo por el m6todo d~ diferencias finitas.ta base del-· 
. .... ... --.. --.. ·--

m6todo, el desarrollo. de las ecu.aciones de diferencias y el proce-
. . . ~ 

dimiento _de solué:i6n, esta dado tambien ·en el capítulo IVj 

Finalmente, en el capítulo V se lleva a cabo la c:omparaci6n 

de _los resul.tados n~hicos y exp_e.r~mentales. ~l a~li~i~·· de dicha 

comparaci6n, condujo a la conclus.i6n ae._que. el modelo de Disper·•, 

si6n axial, es m6s adecuado que. el modelo de F~ujo.· Pist6n· Hetero-

g6neó para describir el comportamiento del reactor j. ':' ,, 



I.- DISERO DE-REACTORES CATALITI'COS .DÉ LECHO FÚo· 

(El disefto dé wi rea'ctor qu!mico determina ias ·dimensiones del 

recipiente que se requiere para obtener una cantidad-,specifi~ada

de producto~ -as! como las condiciones de ope~áci6n (Temperat~ra, -

presi6n y c:omposici6n de la mezcla reaccionan.te), -en tod,os· los pun 
. .. . -

tos del:reactor. Existen dos formas esenciales para diseftar react2, 

res de lecho fi°jo: La primera, debida a Wilheim ( 3). es llamada -

un disefto a _priori y se basa en·1a extrapolaci6n de datos de labo-
: • i. 

ratorio (expresiones de velocidad de reacci6n, transferencia de ca . .' ' .. ,· -
. . 

lor y mas_a, etc), a planta piloto o esc;ala industrial. En· 1a segu!!. 

da forma, llamada diseno, a posteriori, los· fen6menos predichos .por 

un modelo son verificados experimentalmente. Si el modelo.est4 ba

sado en datos de laboratorio y de planta piloto,, _se pueden interp!t. 

lar y.extrapolar ligeramente las variables de opjraci6n sin serios 

errores (4 ). Un Modelo·confiable para el disefto a·priori de un -

reactor se-desarrolla de la siguiente manera: 

i).- Se lleva a cabo un an4lisis·experimental dé las·variabies que 

afectan el. comportamiento. del rea·ctor. 

ii).-·se, lleva a cabo- un anilisis te6rico de d~c~s vai-i'ables.ine- -~ 

diante modelos matem4ticos y correlaciones emp_!ricas que des

. criben el comportamientd del reactor •. 

ii).- Se comparan lo·s resultados obtenidos experimentalmen~e con ~

los resultados ·te6ricos, y se anaiiza"'la correspondencia de1• 

-modelo con.la .naiUK •. 
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ivf.- Una vez comp~rada la correspondencia del modelo, ·se puede -

utilizar bte para el disefto y control del reactor en plan

ta piloto y posteriormente ·!' escála comercial.·. 

I.1 

El uso de modelos heterogEne~s se debe a que. en lechos emp! 

cados, los fen6menos de tr~nsporte de masa y calor son de -

tal importancia, que el trabajo de módelamiento puede ser -

indtil si se desprecian sus efectosJ 

CONSTRUCCION Y OPERACION 

Los reactores caial!ticos de lecho fijo consisten de uno o

m4s tubos empacados en part!culas de catalizador, genenlmente 

operados en: posici6n vertical. El lecho empacado es un conjunto -

de pardculas ubicadu ca6ticamente dentro del tubo, que son baft! 

das por. el fluido reaccionante q~e fluye alrededor de la~ mismas

Y atravh de los espacios vacios. Las parUculas cataUticas pue

den·tener una gran variedad de formas. En algunos'casos, particu

larmente·con catalizadores metllicos tales como platino, en lugar 

de usar part!eulas simples se utilizan. alambres cJe metal en forma 

de mallas. 

La complefidad de.1 problema de disefto·depende pl'incipalmen

te de 1~ variaci6n de temperatura en- el reactor. Para conocer el

efecto de· variaciones de temperatura, es necesa!io c~nocer las C!_ 

racterbticas· de la transferencia.de calo_:r en lec;bos fijos. Debi

do a la necesid.adde adicionar_o remover.calor del reactor, algu

nas veces puede no ser posible usar un tubo simple de dibetro •• 



s· 

grande empacad~ con catalizador, y en este c•so., el r,actor P.U! 
.· 

de estar fonudo por varios tubos arreglados dentro de un ~uer-

po simple como se mues'tra en la fig. ·1 .1~ 

El problema de decidir que tan grande debed ser el di4me

tro del tubo, y por lo tanto cuantos tubos son nec.esari~s pa·ra

alcanzar una produccidn dada, es muy illÍpOrtante en el diseffo.de 

reactores catalftitos de lecho fijo.UJe lo anteriormente expUe!, 

to se-puéde deducir que, cualquiera que sea h.fonaa implement!. 

da para llevar a cábó ia transferencia de energla·a trads de -

_las paredes del reactor, se debe cumplir el objetivo de preve-

nir excesos de temperatura o mantener un-nivel requerido de la
misma1Hay muchas ventajas de poder ejercer un control adecuado 

sobre 1ittemperatura de operaciCSn del reactor, por ·ejemplo, ·e1-

controi de la temperatura previe~e·la formaciCSn de productos i~ 

deseables, la disminuciCSn de la actividad del cataliz~dor, la'" . . . 
sinterizaciCSn, la disminucidn de la vida del catalizador, etc ... 

Otros factores tales como las propiedadeJ fbicas del equipo,. .. 

tambifn pueden requerir niveles limitanies de temperatura. 

ót:ro •problema muy importantes que se p1'e$e:nta duranie la -

operacidn de lechos empac_ados cataUticos, es la. rege.neraciCSn .

del caializador para reestablecer su-.actividacl. Esta. es una de

las razones por las cuales alg1µ1os procesos pueden resultar no

econCSmicos. 

· f. 2 ·REACTORES TUBtJJ.;ARES ADlA'JJATlCOS 

La operaciCSn adiab4tica ~n r.eactores tubulares, se puede -
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alcanzar para reactores de dHme_tro grande, y·con aislante ,1 
rededor. del tubo. En primera instancia, par.a definir la oper! 

ci6n de _un reactor-empacado, es necesario formular modelos m! 
' temat.icos de un sistema disc·reto heterogfnea, consistiendo ele 

partf:culas de catalizador s61ido y gas fluyendo. _Los efectos .. 

combinados de cinftica qulmica y procesos ele transporte de lll!, 

sa y calor, sonmb simples para condiciones adiabaticas que-

_para arreglos no·adiab4ticos. 

Los gradientes radial,s de temperatura, usualmente- son -

debidos a co:qdiciones no •diab4ticas (debido a b transferen

cia de calor en la pared), por lo que generalmente los mode·· 

.los de reactores adiablticos de lecho fijo consideran los - · 

efectos axiales unicamente (S.). En reactores·adiab4ticos, •· 

sursen efectos de dispersi6n de calor y masa debido. al patr~n 

de ~lujo c~mplejo y -a grandes variaciones espaciales de con•-· 

centraci6n y temperatura, y estos fen6menos · junto con l.a con

vecci6n en la direcci6n de ffujo, contribuyen a definir los·. 

perfiles de conce·ntra~i6n . y tempetatura. entre_ los extremos • · 

del lecho empacado. En el disefto de reactore~ de lecho fijo -

adiab4tico, se deben c9nsiderar los siguientes fen6ménos: .. . . ~ . 

1. - Dispersi6n axial y tadial de ·calor y masa en el cam

po externo que rodea las·parUculas de· catalizador. 

z •• Resistencias a la transferencia de·calor y masa en-· 

tre la 5uperficié -~el catalizador i. la -col'riente ga'"' 

seo:sa {trasporte en la. i,terfa:se) • 
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3. - Transf erenc:ia de. cal_or y mása dentro de la partfcula C! 

ta1ftica (transporte intrafase) • 

. I. 3 DISBRO Y MODEtoS 

El. trabajo de disefto comprend- entre otras cosas tales como 

la economfa del proceso, la experiencia en el campo·, etc, un DI~" 
., 

delo matem4tico que describa, dentro 4~ un. cierto rango de· error, 

el comportami_ento real del reactor. 

Los modelos ]!l&tem4ticos.se derivan de: 

• Balance de Materi~ • 

• Balance de !Jiergfa 

• Balance de momenta· 

Ecuaciones· de t,ransportede masa y calor entre la• 

corrient~ gaseosa y la sup~rfi~ie catallti~a • 

• Ecua:Úone~ ·de tr~nspor~e de masa y calor dentro de

l. parttcu1,·cá~alltica. 

El balance de aomentum solo es necesario en los ca~oas en -

que la C:aiél• de presi(S~ enel lech~ sea apreciable. Muchas veces 

la- caida de·presiCSn en el lecho e . .s ·relativamente pequ~ft_a, de mo•. 

dé> que un·valor·medio ·para·la presiCSn.total es·usado en los dl

cul~s.J 
Para establecer.- la cdda de presiCSn en un lec~p empacado se 

recomienda utilizar la ecuadCSn de famiing. 

:• :1 
--~:. ... ..U: - L:. ·. t.: f 
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donde el · factor de friccidn f ,s · calculado. de: ácqerdo a. la 

relacidn de Ergun (~). 

Otras correla~::Jones desarrolladas para tomar' en cuenta el -
. . 

efecto de la pared· sobre la catda de presidn·, p\lede e~contrarse• 

en lll- literatura (7) •. 

I.3 •. 1 MODELOS ·cuAsr--cONTINUOS 

· El concepto de· aproxinuac-i6n .cuasi-conUn11.!l es s·atisfactorio 
. . . .· . ., 

. . . 

para reactores, cuando mis de 1 O paT_tfé:ulas est.4n emp_aéadas a - -

travfs_-·del. tubo y, el ndmero de el,las · excede .a 6 en la di,.reccidn

axial ( 8 ) • El reactor adiab4tico cas-i shm~te cumple la prime.-·. 

ra condicidn. Cuasi-conÜnuo; significa que ias fa~es dentro del 

·reactor s_e pueden considerar como fases .continuas~ Los model~s -

pueden ser agrupado~ .en dos catego:r!as principales.y su· compleji . . . ·. ' . . -
dad varia con las consideraciones'qúe se.haga~ ~obre mecanismos-

~ . . . 

de.transporte y J11imero d~:fases involucrados en ei fendmeno de .. 

reaccidn y $(ID: 111.0delos -p~~udohomogfneosc y m.'oéielóS het~rO'gfneos. 

Los 'modelos Pseudohomogeneos no disti~pen la presencia del ·eat! . .· . . . 

lizador, es decir, suponen ia ~xistencia de ·una sola ·fase·dentro .. ·. . -, ·., .· . 

. del ·reactor. · Los mod~los heterogb~os · disti~gQen la presenc_ia · - -
. . . , . . .:· 

del catalizador, es decir, suponen la existencia de dos fases._.;. 

dentro del reactor •. Los modelos. Jieterogfneos dis~ingqen la --
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presenc:ia de dos fases para el proceso de reacci6n, y condicio -

nes diferentes para cada una.de ellas. La tabia I.t ·mµestra'los

modelos para estas dos categodas principales, y den.tro de cada 

una de ellas, los modelos estan_agrupados de;acuerdo a su incre

mento en complejidad. 

I.~.2' MODELOS PSEUDOHOMOGENEOS. 

El modelo m4s simple es conoddo como el modelo .de flujo -

piston. Este modelo considera el transporte de masa y calor solo 

en !ª direcci6n axial, y el mecanismo de_ t~ansport:é eifpor con:-

vecci6n. No existen resistencias al transporte ele calor y masa y 

el efecto de dispersi6n axi~l. es omitido. Esta descripci6n es -

fr~cuentemente usada como· una primera aproximaci6n para descr·i- -

birel comportamiento de lechos empacados adiáb4ticos debido a~ 

su simplicidad. Aunque el modelo de flujo pistCSn es muy simple,-. 

este es capaz de asegurar las formas de los per-files de temperá

~ura y concentraci6n si. existe una tinica soluci6n de estado est! 

cio;nario (9·) •. El modelo .de flujo pist6n funciona saiisfactoria-

·mente·pa:ra le~hos empacados·largos, alta velocidad li~eal, reac

ciones asociadas con bajo¡ efectos tfrmicos. y dimensiones peque

fias de las part1culas ·catal1ticas. Naturalmente estas condicio--
. . 

nes deben ser satisfechas simult4Jieuiente. Este modelo es inade

cuado cuando ocurren m1il tiples estados _es,tac:ioilarios (} O) • Desde 

el punto de vista matemftico este modelo .constituye un problema-

·de valor inicial. 
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TABLA 1.1 

CLASIFtCACtON :DE ~ODELOS "DE ~EACTORES DE LECHO FIJO 

2. PSEUDO-HOMOGENEO 

1.-Flujo plst6n 

2.-Convecc16~ más dls 
persl6n ailal de= 
calor y masa. 

3.-Conveccl6n mlis dis
persl6n axial y ra 
dial de calor y m~ 
sa. 

HETEROGENE,t. 

1.-Flujo plst6n mis gra 
dientes lnterfacla = 
les e lntrapartfcula 

2.-Convecc16n.mis dls-
~ers~6n axl~I de ca
lor y masa mis gra-
dlentes lnterfacla -
les e lntrapartfcula 

3.-c~nveccl6n mis dispei: 
sl6n axial y radial
de calor y masa mas 
gra.dlentes· .lnterfa-
clales e lntrapartr~ .. 
cu.la. 
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-El segundo modelo de la cat~gorfa Pseudo~om!)gEnea considera 

~omo mecanismo de transporte la ·cortvecci6n junto con efe~tos de· 

'dispersi6n axial.de calor·y masa! Este modelo es conocido como -

el modelo de dispersi6n y su descripci6n 'es apropiada para lechos 

empacados ccittoJ. 

L~s demas restricciones son las· mismas que para el modelo de flu· 

jo. pistdn. Desde.U punto de vista matemático este. modelo consti· 

tuye un problema de valor a la frontera, y su soluci6n nQErica • 

. es mas complicada. 

El tercer modelo de esta c.!':tegorfa es conocido como el mode

lo bidimensional, pues ademts del mecanismo de transporte convec• 

tivo considera mezclado tanto en ia direcci6n axial como radial.· 

Desde él punto de vista matemático este tambiEn es un problema de 

valor a la frontera .cuya soluci6n necesari~ente es mb .complica

da que para ei caso dedispersi6n axial. 

I.3.3 MODELOS HETEROGENEOS 

El modelo m4s sencillo de est~ categorfa es el modelo de fl!!, 

jo pist6n. con transferencia, es decir, el modelci considera las r!. 

sistencias a·la transferencia de usa y calor dentro y fuera de· 

la. patt!cu_la catal!tica. Desde el punto de vista ma:te114tico el m~ 

delo constituye un problema·de valor inici.l • 

. Este modelo es capaz de predecir m.11ltiples estadbs estacion! 

rios (11), y puede ser usado.para lechos· empacados largos donde· 

ocurr1µ1 teaccionu altamente exotérmicas., 
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. 
El sepnclo. modelo considera, adem4s del ~ecanismo de conve!:_ 

cidn la dispersidn axial de calot· y masa y las resistencias. al· 

transporte de calor y masa ~entro y fuera· de.la partícula catal! 

tic•. Desde el punto de vista matem4tico, es~e es un problema de 

valor a la frontera, y los resultados computacionales han mostr! 

-.do que en un cierto rango del ndmero de Dam.kohier puede existir

un ndmero infinito de soluciones (12). Presumiblemente sdlo un· 

na.ero peqúello de estos perfiles ·es fbicaiilente aclllisible. 

El modelo m4s sofisiicado de esta categoría.es aquel que·• 

considera adeds de·todo lo considerado en el ·modelo anterior,-~ . 
la disper.sidn radial de calor y masa. Matedticamente este tam- .. 

bUn representa un problema de _valor a la frontera.. 

I.3.4 MODELOS DB ETAPAS trINITAS 

Otro tipo de modelos que han surgido ~n los dltimos allos··· 

son los modelos de etapas fiilitu, en los que el voldmen ·vacio · 

entre las parUculas de catali:i:ador pued~ ser considerado como· 

un reactor perfectamente mezclado.· ·En modelos de este tipo se · • 

aproxima el·sistema_ heterogfneo por. una secuencia de celdas las-. 

cuales ·est_h conectadas en. la direccicSn de flujo. Para reactores 

no isotfrmicos con dispersicSn, radial, las celdas tambifn deben -

conectarse latth1ii~. 'l'ait'a sistemas tietfrmicos éÍ mode.lo de

celdas de_ mezclado es una buena aproximaci<Sn del fencSmeno. de di!, 

pe~sicSn en lechos empacados · y, para un ndmero infinito de celdas; 

el modelo ptedice el comportamiento de un reactor de flujo pis-

tcSn. Sin embarao para una reaccicSn exo.tfi'lllica la situaci6n es --
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~omplicáda. Una ventaja muy importante ele los aodelos ele .Celdas • 

,de '·mezclado, es la ·simplicielacl con que .incluyen la raeliaci.S-' • • • 

cuando el reactor est4 operando a muy al tas tempera-turas. El mod! 

!amiento de lechos empacados con este tipo de modelos ha siclo am

pliamente .tratado por Wilhem (13)-~ ·McGuir.- .y Lapiclus (14), Am~d,· 
.,:,. .• . . . '.":, 

.son (1 S) y Vanderveen et al (16 j • 

Consid~r.ando los diferentes Modelo~ descritos anteriormente, . 

se puede decir que:1a complejidad del problema de disefto depende

d de las consideraciones hechas sobre los'ínecanismos de transpo!, 

te ele usa y calor dentro y fuera de la partícula catalf~~ca y 

del patr6n de flujo. Desde el punto de vista computacional, el 

pr~bleu se puede transformar des~e UD_ sistema de ecuaci~nes dif! 

r,nciales ordinarias de primer orden de _valor inicial, hasta un· 

sistema de ecuac~ones diferenciales parciales ele segun~o_orden di 

valor a la f~tera. Asf pues, teneaos la alternati•á cle sele~i¡ 

nar UD modelo 1Utediico siniplificado caya·.solucion es ••JJDiÍ 
. . . . : .. ::'.'f, 

cuya descripcidn cuantit,tiva es solálltnte aproximada a li·'r.éa'Hi 

dad, o seleccionar un modelo complejo que describir• de.una mane~ 
~ . . . : 

ra m4s exacta el comportamiento del reactor,. pero cuya soluci6n ~ 

ndmerica requiere de mucho esf~erzo. 

El mftodo que generalmente se sigue d~rante el trabajo.de el! 
. . 

·s~flo~ es el de probar con un modelo simplificado relativamente ·· 

·sencillo para obtener descripciones cualitativas, y posteriormen

te probar modelos mb sofisticados para.obtener soluciones ús ·• 

exactas del comportamiento del reactor. Muchas veces resulta que.

el modelo simplificado nos brinda una buena·aproximacidnoa la re! 

lidad, y entonces no se justifica el esfuerzo invertido en la e~~ 

bo~•i6n y.soluci6n de un modelo mis C911Plejo. Como se puede ver~ 
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es muy importante·la·meto4o1Ógía s~guiaa aurante el_ trabajo de 

disefto, pues de esta manera podemos ahorrar can1;idades cons~d! 

rables de tiempo y esfuerzo. 

La descripci6n matemftica y el desarrollo de.los.modelos-
. . 

Pseudóhomogeneos y heterogeneos se realiz6 en el capítulo 111 -

de este trabajo, y para su mejor manejo, se agruparon:en ·la ta

bla 111. 1. 



II. - TRANSFERENCIA DE 'CAL"OR Y MASA .EN REACTORES· .ADIABATICOS- ... 

DE LECHO FlJO. 

Para él diseño 6ptimo de reactores de.lecho fijo, es ne

cesario poder predecir la concentraci6n y temperatura en cada 

punto del reactor. El obje~ivo de esta secci6n, es el de des-· 

cribir cuantitativamente los efectos que tienen los procesos

Hsicos de transporte de masa y calor sobre la tasa de reac--. 

ci6n, y por. lo tanto, sobre el disefto. El transporte de masa

Y calor en un reactor adiabático de lecho fijo puede ser: 

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

temperatura y concentraci6n en el reactor como un entero. 

2. - Transporte de masa y calor externo.· transp.orte en la in-. . 
1:t!lrfase -·, considera las diferencias de temperatura y concen-

traci6n particula-fluldo, y toma-al proceso en s~rie con la -

reac.ci6n qufmica sobre la superficie cataUtica. 

3. - · Tr11.Dsporté de masa y c.alor interno - transporte intrafase

consider~ las diferencias de ·temperatura y concentraci6n den

tro de la particula y en este caso, tanto la reacci6n como el

t·ransporte de masa y calor, ocurren en ia misma .loca1izaci6n· 
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. 
in~ema. Bl an,lisis en este caso, requiere tratamiento simu!, 

tbeo _ de los procesos ff sicos y qufmico.~ 

II._1 · ·TASA 'GLOBAL DE llEACCI.ON (rp) 

Como se menciori6 anteriormente, el disefto de reactores· 

hete:rogeneos se ve afectado·por la existencia·de procesos ff. 

sicós ~e transporte de masa y é:alór. La tasa global de reac-

_ci6n e.s aquella que considera. el proceso t9~al dé reacci6n, -
. . . 

es decir, proceso ffsico de t'ransporte del reactivo .a- la su--. ... .. . . . 

perficie del catalizador, proceso qufmicó de réacci6n, fen6m!, 
. . .• 

nos de adsorci6n y de-sorci6n de reactivos y productos en· ·e1 -
• • !•. • • • 

catalizador, y proceso de t'ransporte del producto a la co:rrie!!. 
. . . 

te del fluido. En 01;ras palabras, la·t'asa global de reacci6n-

es la tasa d_e reacci6:il_ ob·servada, y puede ser. obtenida direc

tamente de medidas experimf#ntales en un reactor ·adecua.~o (17) •. 

La ventaja_dé utilizar la t'asa global, es que las ecúa~iones

de disefto para un 'sistema heterogeneo, son idEnticas_ a las. de 

un sistema homog6neo. I>e. ·esta manera, la tasa global ·de reac-

-ci6n, 'se puede expresar como una funci6n del t'ransp.orte ·inter, 

fase e intra-fase, asf. como ·de la tempe~atura y co~osici6n ·

conespondientes a.la fase·del fI°liido. 

II.2 TRANSPORTE INTRA-REACTOR. 

Debido a que la tasa de reacci6n depende fuertemente de

la témperatura, asf como dé la concéntraci6n, el procedimien-
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· ..• to de diseff.o debe asignar una temperatura· y concentrac_i6n P! 

ra cada e·lemento de volumen del reactor.La magnitud del e~e

mento al cual una- temperatura y concentraci6Ji puede ser ~si¡ 

nada, depende del campo de velocidad de·:flujo y de las pro--

··piedades Hsicas y qulmicas del si$teiaa. Usualmente, se se-

lecciona un elemento de volum~n de reactor. correspondiente -

al de una partícula ús su capa laminar de fluido asociádo.-
~ •.'. 

De esta manera, la velocidad global puede. s:r asignada a es-

te elemento, d_e acuerdo a la composici6n y tein¡,eratura de la 

fase fluido asodada.Ú,a distribuci6ri de temperatura y con-

_centraci6n intra-reac_tor, es!a descrita Diateúticamente Pcºr~ 

las ecuaciones de balance de masa)' energla. Los mecanismos

de transporte en este·caso, son fundamentalmeJJ.te la convec-

ci6il de la corriente del fluido, y la difusi6n·cte calor y ffl!; 

sa.[ia difusi6n, se puede describir en tfrminos de coe~icie!! 

t~s de _dispersi6n o difusividad y conductividad efectiva, y- .. 

estos no son de naturaleza molecular, sino .que son una fun-

ci6n de las propiedades del fluido, rfgimen de flujo y vari! 

ciones de velocidad. En un lecho empacado, .. la disp~rsi6n,-pu! 

de ser axial y/o radial, y su magnitud gobierna el grado de

mezclado eil la direcci6n considerada. El efecto de la disper. 

si6n puede.ser mejor observado Pº! .medio de un: parámetro 

adimensional llamado ndmero de Peclet, el cual resulta de 

adimensionalizar las ecua~ones de balance .~e niasa'· y. energb 

(ver capítulo ·¡y) .un valor rela_tivamente _grande del ndmero ·• 
...... 

de Peciet, indica que existe poco mezclado en el reactor. --
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Por. el eontra,rio, ~n valor bajo -de· es~e parbetro _ind-ica un· 
· gran mezclado · eñ'\1 reactor, y por- lo tanto q~e lá difusi6Ji~ 

·, 

es-impol'tante. 
: ' 

n.2·. i 
. ·,. 

DISPERSION RADIAL DE MASA 

Baron (18 l y Ranz (19) consideran a ia_ dispersi6n ra- • 
•. ' . . .. 

dial como el resultado del desli-zamiento- de una corriente. • . . . . ~ 

La corriente· del fluido en una posici6n radial par~_iculár, -

choca con un empaque en ·su camino axial y se div,ide en dos •· 

por la colis'i6n, y en el_promedio, la mit-ad de la coTriente· 

se mueve lateralmente a la izquierda y 1a>otra mitad· a la d!, 

recha. La mayoría de los datos disponibles sobre dispersi6n

radial, se encuentran en forma. de diagramas del ndmero de -·-. : . . 

Peclet de masa __ radial Perm, como _una funéi6n\iel n6mero de -

Reynolds. Dáto~ experimentales han _mostrado qúe· Per~ es una

funci6n de la relaci6n _dp/dt, y algunos inv~siigadores han · •. 

correlacion_ado. datos utilizando esta funcionalidad (20). Los 

datos experimentales encontrados por algunos investigadores

se muestran ~m la figura II .l. Como p~ede ol:>servarse de di--
. ' 

cha figura¡, para. n6meros de Reynolds de m~ ~~, 40, Perm es·· -

indep,ndient~:de la velocidad de flujo, y tiene wia magnitud 

de entre 8 y 10. 

II.2.2 DISPERSION AXIAL DE MASA 

Debido ·a las consideraciones involucradas e1/{;.:'deriva

ci6n de los ·coeficientes de d;ispersi6n, ~l~o~ contienen im-

plicitamente.-el efecto-del p~r:fil de velocidades, Este campo 
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ha sido revisado extensivamente por Levens:p~el y Bischoff -

(21). Casi toda la informaci6n · sobre dispersi6n axial de ma

sa, se encuentra disponible en diagramas o correlaciones .• 

Los principales resultados expe:rimentales a este respecto -

son. mostrados en la figura 11.2.. Los datos obtenidos por 

McHenry y Wilhelm · (22) · para gases, i.ndican que el Pemá es in 

dependiente ,del ntímero de Reynolds para altas.velocidades de· 

flujo. Hiby y Gunn (23) encontraron una correlaci6n para es

timar la dispersi6n ·axial de masa y es: 

! = . o • .&S + o.,3 
~ H ~f6-'< lt&•k \ Re. $e 

esta correlaci6n es v4Uda para .l~Re:SS x 102 ·y.6~Sc~S.3 

para prop6sitos de ·disefto, P«ii.a- basado sobre dp puede ser co!!_ 

siderado entr.e los valores 1 y 2.Carbe-rry (24) encontr6· en -

sus estudic;,s te6ricos que efectivamente Pema toma el valor -

de 2 encontrado en los estudios experimentales. E~te result!, 

do es tambifn -predicho por otros investigadores (25 ) • 

II.2.3 CONDUCTIVIDAD TERMICA EFECTIVA 

La transferencia de calor Intra-·reactor puede ser des-

érita d.e µna forma análoga -a la transferencia_ de masa, solo~ 

que en el caso de la -dispersi6nde calor el fen6meno_es mis-. 
complejo, debido a que existe una fase s6lida·a travb 4e la 

cual se conduce el calor además de que existe transferencia

por radiaci.6n del mismó.Pará poder describir es:te fen6m~no -

· sin complicar demasiado las ecuaciones de· disefio, el lecho -

cataU:tico.constitufdo por el fluido y el s6lido, es consi_d!, 
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·-.• rado como un_ cuerpo homogfneo a travfs .del cual se transfieH 

el calor por una conductividad tErmica efectiva, la cual pue

de ser axial o .radial, depehdiendo fsto de la direcci6n de 

·transferencia. La dispersi6n d& calor puede describJrse en 

una forma an4loga a la ·1ey de Fourier de la conducci6n de ca

lor, donde la constante de proporcionalidad es la conduciivi-. 

dad tfrmica efectiva .• Esta conductividad tfrmica efectiva no

es una propiedad del fluido o fase s6lida, sino una cantidad

compuesta representando la velocidad de transporte conductivo 
. ~ . 

~s convectivo en·tre ele~entQs de vol1lmen. Su uso permite. que 

el reactor sea tratado como un vol1lmen-homogfneo. 

II.2.4 CONDUCTIVIDAD TEDflCA EFECTIVA AXIAL 

Exist~ muy po¿a informaci6n disponible sobre· Kea· Yagi,

ICunni y Walcao (26) determiniiron Ke.a experimentalment!, y Bi!, 

choff _(27) deriv6 esta de la _analogía entre transferencia de 
-~ 

calor y.masa en lechos empacad~s. De forma análoga a la t~an!. 

ferencia de masa, la conductividad tErmica efectivá puede ser 

agrupada en un ntimero adimensional ·que resuita de adimension! 

lizar la ecuaci6n del balanc_e de ene!gla en el reactor y que

~s llamado ntimero de· Peclet de calor. Votruba y colaboradores 

(28) encontraron una relaci6n empirica para la_ u"timaci6n del 

nt1mero-de Peclet·de calor axial Pees y .es 

..L: k!./1c1 
~CCL fle• f\. 



• la raz6n ICeo/ICf puede ser estimada de h correl~ci6~ propues-

ta por ICrupiczka ( Z9): 

\(~. = (.t,.. \[0.11-0.151 ~,.- ····~ \~t kyltq)l 
KI kf- J 

Il.2.S CONDUCTIVIDAD TERMlCA EFECTIVA.RADIAL (ICer) 

Yagi y ICunii ( ~O) y Smi th ( ~l) han desarrollado modelos -

de transferencia de calor que perJlii ten predecir iér de dat_os -

b•sicos. La premisa b4!!ica de sus modelos es que distinguen -

dos contribuciones a.la transferencia de calor; una c:ontribu-

ci6n est4tica que contiene todos los mecariis~os que no involu

cran flujo, tales como conduccidn a trJv6s d~l s61ido, conduc

ci6n a travfs del fluido estacionario y radiaci6n, y una segu!!_ 

da contribuci6n din&ica que depende de las ·condiciones d.e ~l!!. 

jo. La .conductividad tfrmica efectiva radial, ha sido evaluada 

experimentalmente por numerosos investigadores ( ~2) • C 33) • 

El desarrollo .de Argo y Smith· ( ~4), provee una base 16gica pa

ra e:$timar las varias contribuciones a 1á 'tr.ansf.erencia de ca

lor radial. La expresi6n r_esul tante paramlCet es: 

esta ecuaci6n prov~e un mftodo predictivo basado en la existe!!_ 

cia de correlaciones de datos ,para Pemr tal como el de Fahiem.:. 

y .Smi th ( ~S) , y para las varias contribuciones de:Jt~ • La fig. 

11.3 muestra la variaci6n de Íercomo funci6n del Re obtenida -

por varios investigadores. 
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II.3 TRANSPORTE ·INTERFASE 

El transporte de masa y calor entre· el fluido y la super 

ficie catal~tica, es uno de los fen6menos 1114~ importantes a -

considera~ en ·el diseflo de reactores cataUtkos. No importa:

que tan activa sea una part!cula de catalizador, Esta scilo tl!S 

efectiv,11. si.los reactivos pueden alcanzar la superficie cata-.. . . . 

lhica •. Debido a las resistencias al transporte de masa,. la -

concentraci6n de reactivos siempre es menor en la superficie

cataUtica que en el seno ~er· fluido~ y por ló tanto, la vel!!_ 

cidad global, la velocidad o:b·servada, es me.nor que 1$ ·corres

pondiente a la concentraci6n de reactivos en la fase fluida.

La resistencia al transporte de. calor tambilSn a-fecta a la ta

sa global. Si la teacci6n es endot'6rmi"ca, la temperatura de -

la superficie catalitica ser4 menor que en la fase fluida, y

la velocidad observada sed menor que la correspondiente a -

las condiciones de dicha fase; en este caso, las resistencias 

' al transporte de masa y calor suman su· efecto sobre la tasa:-

global de reac~i6n. Si la reacci6n es exotfrmica, la tempera~ 

tura de _la superficie cataUtica sed mayor que la de la fase 

fluida, en esté caso, el efecto de la resistencia al transpor 

te de masa, que es el de reducir la tasa global, se opone al-, . - . 

efecto de la resistencia al transporte de calor que es el de

aumentar·la tasa global de reacci6n. De esta manera, para - -. - ·., 

reacciones exotbmicas, la tasa global de reacci6n puede ser

mayor o menor que la correspondiente a las condiciones de la

fase fluida. 



26 

Il-.3.1 il'RANSPORTE DE MASA EXTERNO. 

El transporte· de masa ·dentro de un reictor cataUtico pue

de ocurrir por dos mecanismos:. convectivo y difusional, El· -

transporte convectivo est4 determinado por el grado de turbule~ 

cia de la corriente .del fluido. El transporte difusional puede

ser descrito por una f6rmula completamente anOo¡a a la ·primera 

ley de Fick de laºdifusi6n. 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

dor y la corriente gaseosa, ocurrirá por el mecanismo de difu-

si6n, Lejos de la superficie, el mecanismo de transporte ser4 -

convec.tivo. · La diferencia de concentraci6n entre la corriente -

del fluido y la superficie del catalizador, dependerá del patr6n 

de velocidad cerca de la superficie_, de las propiedades flsicas

del fluido y de 1~ tasa de reacci6n quimica,. es decir, dél coefi 

ciente de Transferencia de masa y de la constante de velocidad -

para la reacci6n catalítica. La velocidad de transporte de masa

est4 normalmente definida en tfrminos de un coeficiente de tr•n~ 

·ferencia de masa promedio, y se considera que el valor de dicho

coeficiente es el mismo para cualquier partícula en. el lechocs:6 ). 

Con esta consideraci6n, es posible usar en los cálculos~ solo

valor del-coeficiente ·para describir la velocidad de transferen

cia de masa entre la corriente del fluido y la sure~ficie catal! 

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 corr! 



laci6~ ~n. tfrminos de grupos adimensioria·les. los cuales describen· 

las condiciones· de flujo. Chilton y Colburn s~gieren graficar el 

factor Jd (funci6n adimeneional del n(bper~ de_ Réynolds) contra -

n11mer~ de Reynolds y utilizar 1a·siguiente correlaci6n (37). 

Hougen y Colaborjdores (38) encontraron las siguientes correla--. . ' 

c;iones para transferencia de '/¡masa. _ 4., 

!o :(k~o. ~ l ( 1¼~ \ • =, l\8C\ { Re., 

!o: l ~-.!/~) l ,ajy~~1 = \. 8¡(Qey·•' 
los diagramas de Jd-vs-Re han sido ampliamente _usados para. eva-~ 

luar coeficientes de tra.nsferencia de masa fig~ ll.4 

11.3.2 TRANSPORTE DE CALOR EXTERNO. 

La Transferencia de calor entre un fluido y la superficie -

del catalizador, puede ser descrito de una forma-análoga ·a la -

transferencia deºmasa. La d~ferencia de temperatura entre la su

perficie catal!tica y el seno del fluido, depende del coeficien

te de 'transpo'rte de calor, del calor de reacci6n; y de 1~ cons-

tante de velocidad de reacci6n. La velocidad de transporte de ca, 

lor entre la corriente del fluido y la superficie cataHtica, se 

expresa normalmente en Urmipos de ·un coeficiente de transport:e

de calor promedio, cuyo valor es constante_para todo el lecho. -

Este coeficiente puede calcularse de correlacione-s que están eri

tfrminos de grupos adimensionales. De Acetis y Thodos (39) enco!!. 

traron la siguiente correlaci6n: 
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'donde -Jti es.un factor para correlacio~ar el coeficjente de tran! 

ferencia d~,. calor como funci6n de Re. fig¡ Ú. Whi taker (40) enco!!. 

tr6 en base a datos experimentales que para Re Mayores de 40 se-
·., 

puede utiliza:r la siguiente correlaci6n den~ro·de un·2s1 de 

error. . . ~ ,¡,1 . ·)y1 

-~=,\0.s/o~t")ª"" 0;2.luªLj\ ·(~· 
K L \,p/f ,,~·) . 

los n6meros de Reynolds y Nusselt se calculan· de la longitud y -

velocidad características definidas como: 

'• - dp• I ,, ' U* ·-= :Q/E.~S 
\. - \;; ,,- E:~ l • 

Beek (41) aclapt6 las correlaciones de Thoenes y Kramers (42) pa-

ra transfe.rencia de calor y éncontr6 la siguJente ~orrelaci6n, -

para c!l?i)40: 

~: 3.u( ~)Y,(~,¡,+ o.11l (~r ( 1;t_t!)~ 
las dos correlaciones ' ant,r,iótés; dan· res·u1tados . s~milares sol,re 

un amplio rango de valores d~' íos padmetros·. 

Mears (43) .deriv6 un criterio ·para conocer. el error. intro-

d.ucio por despreci~r los gradient'es de temperatura .interfase' - .. 

(Ts-T). 21 encontr6 que el error- introdu~ido por calcular la ta

sa de reacci6n, usando Ten lugar de Ts es ·menor.del 101 si 

(\ÁH\) t Y,),, At t. .. ~- º·' 
. ~ ~ ., 

'v\; le,. °f\ 
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Para muchos sistemas prácticos, los valores de Ee.YAH son ta.les .~ 

que este criterio· no se cumple (44), 

II.4 TRANSPORTE INTRAFASE 

El transporte dem~sa y calor dentro de una partícula catalí 
·. -

tica es un fen6meno sumamente importante a considerar en el dis! 

fto de reactores catalíticos de lecho fijo, Los. primer~s estudios 

que reconocieron la importancia del transporte de masa dentro de 

la partícula cataUtica fueron hechos por Damkohler (4S), Thiele 

(46), Zeldovitch (47) y Wheeler (48), Para reconocer el efecto -

de 1as resistencias al transporte de masa y calor dentro· de una

pardcula, se introdujo el concepto de factor de efectividad in

terno que está definido de la siguiente manera: 

:E. - tasa de reacci6n observada para la partkula entera 
rs - tasa evaluada a las condiciones de la superficie e! 

terior. 

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

de reacción puede ser expresada en la siguiente forma: 

la tasa de reacci6n pued~·ser expresada en términos de la tempe

raturi y concentraci6n de la corriente gaseosa si se conocen las 

resistencias externas. qlle relacionan (Cb, Tb) con (Cs, Ts), El

factor de efectividad es una funci6n de la difusividad efectiva, 

la .conductividad térmi:C-t efectiva y la constante de velocidad --
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del paso qu!mico. 

II.4.1 FACTOR DE "EFECTIVIDAD TSOTERMICO 

Para situaciones isotfrmicas el factor de efectividid yq. -
no es funci6n de Ke.,puede ser interpretado f!sicamente como -

la proporci6n del vol11men de pardcula usado en·la reacci6n. El 

factor- de efec_tividad puede ser expresado en t6rminos de un gr!!. 

po adimensional conocido como m6dulb de Thiele. Factores de eféE, 

tividad isotErmicos han sido derivados para muchas situaciones.; 

de interés, Estos incluyen reacciones de varios 6rdenes y dife

rentes geometrías de pardcula, reacciones reversibles y reac-

ciones complejas ( 49). Para una pastilla c11.ta,Utica esf6rica b! 

jo condicion.es isotErmicas, el factor de efectivídad para una -

reaccti6n de primer orden.es: 

4onde O\,¡ es una medida de la .raz6n de la resistenda a la difu- -

si6n dentro de lapardcula a la resistencia a.la reacci6n.en -

la superficie, y para una pastilla esfl!rica y cinftica de or4,en 

normalmente \ es correlacionada con 111,por medio de Ulla. gdfica

como se muestra en la fig.lÍ,5.Esta -~ur-va muestra que par.a peque

llos valores de -~ 1\ tiende a 1 • En este caso él transporte de -
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misa no tiene efecto sobre la velocidad de reacci6n por partlcu

la; el paso .qulmico es el paso m4s lento y es el que controla la 

velocidad global. Para valores de 0~S,.\tíende al valor 1/05 ; P! 

ra tales casos la difusi6n se encuentra controlando elfsn6meno-.. 
y tiene un gran efecto sobre·· la velocidad global. ·weisz (SQ) de

rives un criterio para decidir cuando las resistencias a la difu

si6n dentro de la partlcula pueden ser despreciadas, y encontr6 

que para reacciones de primer orden si: 

1 
'fs \<. ~p '= l 

~-& 

las resistencias a la difusi6n pueden ser despreciadas y l\, .i' 1. 

II.4.2 FACTOR DE EFECTIVIDAD NO·ISOTERMICO 

Si se consideran condiciones no isot~rmicas dentro de la -

partícula cataUtica, el transporte de calor dentro de la misma

debe ser considerado, pues Este puede-tener un efecto importante 

sobre la velocidad global. Weisz y Hicks ( 51) resolvieron las ·"' 

ecuaciones de balance de masa. y ene_rgla para una P,astil~!l; catal! 

tica con el fin de encontrar una expresi6n para'\ bajo condicio~ 

nes · no isotfrmicas, ,y encontraron• que 1\. es una funci6n de 3 ¡,ar! 

metros.adimensioilales. 

1.- M6dulo de Thiele 
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es el m6dulo· de Thiele evaluado a la temperatura\ie la ·.superfi· -. :-,. 

cie, y (\<\es la constante de velocidad evaluada a Ts. 

2.- El n1imero de Arrheilius 

3.- Un par4metro de calor de r~acci6n • 

, .. (-b H) DeCs • 

JCe, Ts 

La figurall,6 muestra a "I\ como funci6n de 05 y P para - -

1; 20, lo cual es la mi_tad del rango práctico de t~ . Weiz y Hicks 

dan figuras similares para °t.•10, ·30 y 40. La curva pan!,~ o -

corresponde a operaci6n is~tErmica (Aºff • O), y es idéntica a la

curva para una pastilla e!5fbica ··en la fig II. S • Carberry encon . 

tr6 para una reacci6n reversible de primer orden que 

~ - L f"\\f s tri. 
. \ - ~ l'I"~) s > ~. s 

l'6~)~ 

El tambi6n'obtuvo resultados para una teacci6n reversible -

de segu~do 6rden ( S2) , 

Los· efectos al·' transporte de n1asa y calor intrapardcula .se 

pueden sumarizar como sigue: 

Pa~a re~cciones exot6rmicas cf~positiva), los efectos de trans-

porte de.masa y calor se oponen uno al otro. Para estás· reaccio· 
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. nes ocurre un aument_o de teml)eratura dentr~ de la partlcula, lo 

cual tiende a incrementar la velocidad de reacci6n, Por otro l!, 

.. do las resistencias al transporte de masa causan una dhminu- -

ci6n en la concentraci6n del reactivo de~tro.de la partlcula, y 

est.o disminuye la velocidad de reacci6n. Ad,· el efecto del au

mento de temperatura puede ser mayor que el de· disminuci6n de -

.concentraci6n,.y se puede obtener un factor de efectividad - -

'\ > 1. Esto puede tener algunas desventajas, como serian; Sint! 

risaci6n y desactivaci6n del catalizador, ocurrenc~a de reacci~ 

nes laterales indeseables, reducci6n de la selectividad, etc.P!, 

ra reacciones endotfrmicas habr4 una disminuci6n en la tempera

tura, y este efecto se suma al de la resistencia al transpoi:te

de masa, causando siempre valores de 'l\,<.1. Por lo tanto yalores 

-de \>1 son una clara indicaci6n de una· gran ·influencia de la -

AT dentro de la partlcula sobre la velocidad global • 

. En la tabla .l:l,l se ~uestra la importancia relativa de las

resistencias al transporte de calor y masa en orden de severi-

dad .sobre el disejl.o,--del reactor cataUtico • 

.. 



TA B LA fl.l 

Importancia relativa de los efecto~ de transferencia de masa y ca• 
lor en reacto.res de lecho fijo. 

ORDEN DE TRANSFERENCIA TRANSFERENCIA 
IMPORTANCIA DE cALóR. DE MAsA. 

más importante Intráreactor Intraparticula 
(l T radial) 

intermedio partícula-fluido intra-reactor 
(interfase)·~· (AC radial) 

menos importantd IntraparBcula partícula'-fluldo 
(interfase) · 

En el caso de r·eactores adiabáticos, íos gradientes radiales 
intrarreactor son ·despreciables. 

La tabla q .1 pro.ve~ una guía de ay¡.da para el modelamiento de 
reactores de lecho fijo. 



.III MODELO'GENERAL PARA EL DlSERO DE REACTORES QUlMICOS 

El modelo general para el disefto de rea~tOTes se deriva'de 

una ecuaci6n de bala~ce general. Esta ecuaci6n. se pue~e aplicar 

a m1lltiptes cantidades _Hsicas,. y el modelo obie,nido d~pelided

de las consideraciones hechas durante la deriváci6n del mismo. 

En palabn11 el balance general toma la sfgniente- ;forma: 

tasa de 
entrada de 
la cantidad 
flsica. 

tasa de tasa de 
salida de +. Generaci6n 
la cantidad~ 6 consumo de 
fbiéa.· la cantidad 

fbica. 

tasa je. :, 
• acuniúlacl6n \ 

de la cantidad· 
fisica. 

El método seguido para obtener. las ecuaciones del model«? es 

el siguiente: 1) ·se sele~ciona un elemento de vo11lmen ,1 cual se 

aplica la ecuaciiSn de balance general, Z) se ~implifica.la ecua

ci6ri resultante para obtener una ecuaci6n diferencial que descri 

ba el fen6meno, 3) se derivan las condiciones de frontera e ini

ciales para completar el modelo matemático a.ser resuelto. 

El modelo general para el disefto de reactores químicos con!. 

ta de una ecuaci6n de baiance de energia "y una d~ balance de ,mat!_ 

ria. Ambas ecuaciones toman en cuenta variaciones axiales y _ra-,-_ 

diales de calor y masa respéct;ivamente. Las ecuaciones resultan

tes del modelo se simplifican Í,os.te:riormente p,rá ·obtener de_sde .. 

el modelo m4s si~ple que es. el de flujo pist6n~· hasta el;_lilodelo-
' 

m4s complejo bidimensional con dispersi6n. (ver tabla I.1). La 

fig.'llr.imuestra el elemento de·vol1lmen en el cual se efectda el 

balance. 
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fig~ 111,1 Elemento anular en un reactor 

catalltic~ de lecho fijo. 



BALANCE DE MATERIA 

tasa de 
entrada de 
masa:. 

Ent.rada 

. Salida 

reacci6n 

tasa· de 
salida de -
masa. 

'(~ ~P (.:1.1t'< A'f At \ 
acuniulaci6n 

~ O (rEgimen permanente) 

tasa de 
.consumo de . "7 
masa por -
reacci6n -
qulmica. 

tasa de 
acumulaci6n 
de masa~ 
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Dividiendo todos los tErminos anteriores· por (41f A'< Al) tenemos: 

'lkl~\ +.L( uc- it&o~\ - f!k( ~\ 
A'( ~y")-y _ Al ~)l · l A'f · d" "~" 

-tL(\lc.- :!),º ~- ~-- ~ '<p ~\. ~ = O 
Ai. of ),u, j \" 

ag~pando términos y to·mando el limite cuandQ Ai-.o , A'<~~ 

~-d\, ~) + .. f i 0\)c+ ~ ... ~ )-'(,~~'<" = 0 
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considerando· qu_e la difusividad no es muy sensible al tadio o a 

Z, y que la velocidad U no es una funci6n de Z se obtiene 

dividiendo laecuaci6n por r. 

(III,l) 

la e.c:uaci6n III.l es la expresi6n general del balance de madria. 

BALANCE DE ENERGIA 

Para un reactor adiabático y reacci~n exotfrmica se tiene: 

tasa de 
entrada de 
energía 

Entrada 

hlida 

tasa de 
- salida de 

energ!a 

tasa de· 
+ generaci6n de 

energ!a por -
reacci6n qu!-
mica. · 

tasa de 
• acumulaai6n 

de energía. 
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reacci6n 

acum~laci6n • O (rfgimen permanente) 

Dividiendo todos los tfrminos anteriores por f11tAYAi.\ 

!la. ( f )., -t ~ (uf Cf "T -· lle .. i \ ! - r y_k.(.ID 
A"C' L 6.Y a,.-)"._'C 

-t ¡¡ { \)~c,T - tttcl f )"'Aj -'f f~(-4\\\ Yt =- O . 
tomando el limite cuandoA.r-o y ~z--o 

Dividiendo la ecuaci6n por r, considerando que U no es funci6n de 

Z y además que Ke no es muy sensible ar o a z~ obtenemos: 

ia ecuaci6n IU.2 es la expresi6n general del balance de-. energía. 

III. 1 MODELO DE PLUJO PISTON. 

El 111odelo más simple que se pue~e const~!r para describir -

el comportamiento de un reactor es el modelo i.deal de flujo pis-

t6n. 

Este modelo considera que los gradientes de ·iemperatura y concen

traci6n dentro del reactor ocurren solamente en la direcci6n - --
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ax~al, y que el 1lnico mecanismo de transporte que opera en esta 

direccidn es el flujo mismo, el cual se supone que lleva la mi! 

ma velocidad en cualquier posici6n radial (flujo pistdn). En r! 

sdmen el modelo de flujo pistdn ha~e las siguientes considera-

ciones: 

1.- Se considera una dispersidn axial de calor y masa igual
a cero. 

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

tomando en cuenta estas restricciones, se obtienen las si- • 

guientes expresiones derivadas de las ecuaciones Ill,l y 111.2 

Del balance de materia ecuaci6n III.1 

(111 .3) 

Para la conversi6n tenemos: 

(111.4) 

La ecuaci6n m.4 es la expresi6n de balance de materia para el 

Modelo de flujo piston. 

Del balance de energía ecuaci6n III.2 

(111.S) 
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(III.6) 

La ecuaci6nll[.Ces la expresi6n del balance de ehergla para el mod! 

lo de flujo pist6n. 

Las ecuaciones]l[:4 yllt,6 esUn sujetas a las s.iguientes condiciones 

de frontera. 

1 ~ ~=O ,. :. 'º ·, X·=-Cl (III. 7) 
' 

1L ~ l• L il-o 
d.i. - ~=O dl (III.8) 

Las ecuaciones III.4 a III.8 constituyen un sistema de ecuaci~ 

nes diferenciales ordinarias de valor inicial. Su solucidn anall-

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. 

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

El RTDA es un modelo m4s aprop~ado para describir el compor

tamiento de un lecho empacado,·pero su soluci6n numérica es a su

vez m4·s complicada. Como se mencion6 anteriormente, en el trabajo 

de diseño podemos hacer consideraciones m4s sofisticadas para la

elaboraci6n del modelo, y la descripci6n del fen~meno~por parte -

de éste ser4 más exacta. Por su parte, la soluci6n numérica de --



. · ias. ecuaciones del modelo se puede complicar demasiado,· hacien

do se algunas veces casi imposible. No obstante muchas. veces es

neccrsario ganar exactitud en el disefto adn cuando la so~uciCSn -

de las ecuaciones se complique. 

Él RTDA coñsicíera que exfste en el reacior un·cierto grado 

de _mezclado en 1a direcciCSn axial. El modelo considera opera~i6n 
. . 

adiabática-del uactor, y por lo tanto, se desprecian los gra--

dientesradiales de temperatura y concentraciCSn. En"reactorés -

adiabáticos de diámetro pequiho, son mb importantes los' efec-

tos de la dispersiCSn axial que los efectos de la dispersiCSn ra

dial (53) • 

. Despreciando los efectos radiales de las ecuaciones deba-. ·., 

lance de masa y energ!~ III.l y III.2 respectivamente se obtiene 

.. con: las siguientes condiciones de frontera. 

I.··@ r:O 

il. ::O 
el i. 

(111.9) 

(ÍU.10) 

(IU.11) 

(I.II .1~) 
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Las ecuaciones 1.11. 9 a 111. 12 constituye~ ~l modelo RTDA 

y, desde el punto de vista matem6úco répr.esentan un sistema de 

ec11:aci~nes diferenciales de segundo 6rden de valor a 1a frontttra. 

En la tabla 111.1 se muestran. las expresiones m~tem6ticas de 

.los. modelos descritos en la tabla 1.1 del capitulo 1 junto con -

sus condiciones de frontera. 

En el sigu;i~mte capitulo, se describen los mhodos matem6ti

cos que se utilizaron en este trabajo, para llevar-a cabo .la solu

ci6n ·de los modelos heterog6neos de Flujo Pist.6n y J:)ispersi6n axial 

de -calor y masa. En el capitulo V,se comparan los resultados te~ 

ri.cos obtenidos por 6stos mc;,delos con los exper_i.Dientales obtenidos 

por Votruba y Hlavacek (54). 
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TABLA III. "l 

CLASIFICACION. DE MODELOS DE REACTORES DE -LECHO FIJO. 

MODELO. 

Unidimensional 

Balance de materia 

del componente i 

Balance de energía 

Consideraciones 

Balan.ce de materia 

de~ componente i 

Balance Je energía 

Consideraciones 

PSEUDOHOMOGENEO 

Flujo Pist6n 

ü c:)e.. t '( (c\a "1\. \=-O al · 

\J~Cf ~-(-~\~~ 'f"lc1o;T1ia):O 

DisperiH6n axial 

~ ie6c)~ -t-\J~"'~p'f(c".T1a):.:O 
ala·· d~ 

CONDICIONES DE FRONTERA. 

1==0 

C-=Co 

T=-To 

éonvecc;i6n. 

~=-'
dC. ..:.O 
e)~· 

éYL= o 
c:)Z 

!=-O 

-~~:\J(c:.o-C) 

~=\.. 

~,aº -~¡ cli. . 

- Kec,. ;;_""f +U~cpdl. - ~(>l·A\\)r"(c.;t~::O oz2 a'~ - ~6. r>L-= U'" llo-1) 
dl. . 

c)T sQ 
·~¡ 

conv~cci6n y disp~rsi6n axial de maSay calor 



M O D E LO, 

Bidimensional 

Balance de materia 

del componente i 

Balance de energía 

Condiciones 

de frontera 

Consideraciones 

47 

PSEUDOHOMOGENEO. 

Dispersi6n axial y radial, 

~o.ó~C. _ l) ~ -\- j)q.~ \~~a~~ ~'f)- ~e'{" (C";T") = 0 
J ~2. de 

\{to.~ - U ~e.pfil_ '\" ~' ( ~ + ..L ~)-~,(-A\\)'((c"~'-\-=- 0 dz1. c)z .· \ o'<'~ '< ~"(' ~ 

t==O .~ :L '<'•O 'C"=-~ 
2., 

- .iJea. ~-=\llc.-c) ~so ~e:. :o' d~-=O ol dl o'<' . c}Y' 

- ~o. d!.: U~C!.f(,o-"l) ~-=O e), -o stt .. o 
e')~ e)'(" ' e)'(" al · · 

convecci~n y dispersi~n axial de 11.lSSa y calor 
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MODELO 

Unidimencional 

Balance de material 

del componente i. 

Balance de energ~a 

Consideraciones 

HETEROGENEO CONDICIONES.DE FRONTERA 

Flujo Pi°st6n 

U a.e -+ '<, lc,.T .. ) ~º = O ol: . r 

~ ~ l c._,~\~-, = ll--o. lc-c.~ 

u~ é.fclT - t-A.\\}~yi.~(~.\-s)=O 
a.1. 

- A\\ "<'4l (.c,~'T'á) g·e = h.o. l ,.,.-, l 

@i=O 

c. =-C.. 

, ... ,e. 

A8 

@ ~ .. l 

~=0 
¿z 

~T -O --~l 

convecci6n y resistencias a'l. tranporte dé masa y calor 

fluido- partícula 



.. 
MODELO 

Unidimensional 

Balance de materia 
~ 

del componente i, 

Balance de energ~a 

Consideraciones 

HETEROGENEO 

Dispersi6n axial 

_ ~le + u¿,c "'Y,'<1,(~;f1,)=0 
el z1 el i 

~ r '(~ (c~.-2 \ = K-<.c- e:") 

CONDICIONES DE FRONTERA 

~ ~:&0 

-~4S:...uLc;c', 
.di . 
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@f=-L 

¿c. =O. 
ól 

l<eo. ¿-zT· - U~'-<'aT - ~.,(·.A\l)'<-;(.a~:T~)=O . . 
el ¡ z d. i - ~ ll.. \)~G.p( "lo· ,'r 

·c1z , 

• ~9(-l..~)'<sC.c~:i-,., = 'no. l'T'!t-_-(\ . -fi =O 

convecci~n,dispersi~n axial de masa y calor y resistencias 

fluido-part~cula. 



MODELO. 

bidimensional. 

Balance .de materia 

del componente i. 

Balance de energía 

Condiciones de frontera 

Consideraciones 

so 

HETEROGENEO 

Dispersion axial y radial 

j)~~
1
~a - \) ~~ + i~~ lJ}~. ~ ~ ~~ )- f, 'Cs (c,.T,):. O 

- ~p 'Cr. (e~.,'!.)::. k._o..( e -e~) 

\<.eo...d~T -Ufcp~ +- l<e:cf U+.l. «n\_~,l-,")'f~(~~~=-0 
d z.r. e) e \ e)'(''& '< d'l") · 

-~el-A")'<s lc~,,~)::. ho.. l-C.-1) 

~ :.Q l. :. l. Y=O 

- .QeA ~::. U leo-e) gt._=O ~=o e> l. d1 oY 

_¡ kec;..~: \J~c.,(T.,.:f.) ciT =O dI.=o 
~l oz ~y 

convccci6n, Jispcrsi6n. axi~l y radial de masa y calor 
y rcsi~tcncias fluido- partícula. 

'(-:: tt_ . 2.. . 

dC.=O 
dY., 

di =O 
d'C 
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IV. ',SOLUCION NUMERiCA DE ECUACIONES DIFERENCIAL~S ORDINARI4i . 

. En los. problemas d~ las ciencias los fen6~enos baj~ estudio 

.frecuentémente son ·descritos por Modelos mate,&ticos representa

dos .por. ecuaciones diferenciales, las .cuales, invol~cran ia· vel~ 

cidad de cambio de .uña vaTiable con respecto a,otra. Existe~ una 

gran cantidad de iEcnicas .para en~o~trar una soluci6n exacta 6 -

aproximada (mediante funciones: espec;iales) deuna·ecua<;i6J) dife

rencial. Sin embargo, en In.genieda frecuentemente ~e derivan -

ecuaciones diferenciales cuya soluci6n exacta· 6 aproximada me- -
.. 

diante iunciones especiales no es posible, por lo que hay que h! 

cer uso de ot.ra.s tfcnicas de soluci6n conocidas como. mEtodos nil

mEricos • 

. Los mEtodos numEricos se dividen en dos categodas priliciP! 

·1es: 

1.- MEtodos de· un solo paJo, en los cuales se usa la informáciiSn 

de la fúnci6n en un punton para determinar su valor e~ un -

punto n+1. Las formulas de·este.tipo· de mEtodos pueden ser -

representadas por 

}(.C.t")-Xlt~= nlit,f (')(,lt11),t""') 

con to•O. Este método empieza con el valor conod.d9 de Xo Y uti-

liza A t Y f (X(t.o)¡ to) para calcular X(t 1 ). 

Una. vez que X (t I ) es obtenido, el proceso se repite usando 
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At} f ("(~,,, t¡ \ para ·calcular X (t2). El proceso se continua 
. . 

hasta que t = tf , d~nde tf es el valor final_ d·e la variable i!!, 

dependiente t. Debido a-que el proceso se lleva a cabo de un PU! 

to al slguiente en forma directa y .ordenada·~, estos-mftodos ta1h ··. . . . . 

bien son conocidos como tfcniéas de marcha. Entre los_mltodos de 

integracitSn de un solo paso mb usados y conocidos se encuentra

el mltodo de Runge-_ICutta, por lo que algunos· autores denominan -

a los·mftodos de -un solo paso co~o mftodos de Runge ICutta. 

2.- M6todos de paso mtlltiple, en los cuales se ·necesita la infor. 

macitSn del valor de la funci~~ en uno o m4s puntos.previos• 

para poder calcular su valor en el punto siguiente. 

Las ftSrmulas de este tipo de mftodos pueden s~r representadas por 

X(tir. .. ) • x(ttt_"'\ = h lA-l, 1 t,t(t,.\ t1t-). f (x(t11 .. \t 1c-~. 

· · ·, { (x(t1'·-\, tk-V\)1 
r,n• enteros positivos (IV.2) 

para poder evaluar )( ( t k ... ,) , los valores de X ( t "), )(. (t'c-~ , 
1 • •, X (t1c •• \, ~ X(tt, • .,) deben. ser conocidos. De este modo,· 

no. es p9sible calc;ular el valor de ~ ( tk.t,,, directamen-

te del valor inicial Xo. Estos m6todos requieren de un proceso -

iterativo pára dar la solucitSn de la fµncitSn. Para empezar los -

calculos, ios puntos X(~t.-t\ Xttt-~\· .. deben ser obteni~os por 

otro mEtodo de integracitSn, ge.neralmente de paso simple~ 
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Para incrementar la exactitud, generalment~ son usadas dos 

f6rmula-s de integraci6n en Este tipo de m-todos. La primera f6! 

mula·, la cual es conocida como la formula de integraci6n abier

ta, es de la misma forma que la ecuaci6n_lV.2y:es usada para pr!, 

decir el valor aproximado de X ( t 1t+1 ) • Despues, una segunda

f6rmula conocida como la f6rmula cerrada·, es utilizada para ge-. . . 
nerar un valor m4s exacto de X ( t ~., ) . Esta segunda f6rmula -

puede ser. iterada para obtener un valor tan exacto como se de- -

see. La f6rmula cerrada es de la misma forma que la ecuaci6n --

IV .2, excepto que -la inc6gni ta X ( t ~-ti ) esta ptesente tambien en 

.. el lado derecho de la ecuaci6n. Estas dos f6rmulas · forman un - -

esquema .predictor-corrector, por lo que estos·metodos .son cono

cidos como mEtodos del predictor-corrector, 

Por otro lado, los mdtodos numEricos se pueden utilizar P!. 

-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 - -

apdndice se describen dnicamente los mEt~dos de Runge-Xutta y -

de diferencias finitas, que fueron los que-se·utilizar~n pára -

la soluci6n numErica del modelo de Reactor tubular de flujo pi~ 

t6n y el modelo de Dispersi6n.axíal. Estos modelos c~nstituyen

un problema de valor inicial y de valor a la frontera respecti

vamente. 

IV • 1. PROBLEMA DE VALOR INICIAL 

Un problema de valor inicial es aquel en que todas-lasco!!. 
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dici:enes de fronteri esdn bien espec:ific:ados enun pun:to. Consi

dere la ec.üaci6n".diferencial de pl'ime:r orden. 

(lV~l.1) 

con la condic:i6n inicial 

X{o) = X. 
(IV~l. 2) 

con el valor inicial Xo en t•O conocido, la ec:uaci6n IV •. 1.1 es·· 

integrada, y los valores de!, en t1, t2, ••• , pueden ser.obtenidos. 

Es decir, en la aproximaci6n nwilérica el valor de la variable de

pendiente X es calculado a valoTes discr~tos dJ la variable inde

pendiente t. En otras palabras, X es calculada a U, t2, ••• , c:on· 

t~,-tk •/J.t, dondeAt es llamado el paso de·integraci6n o in-

tervalo de integi;aci6n. Generalmente la.dimensi6n de lt es_ c:ontr2, 

lada por la exactitud deseada en los resultadoJ_ numéricos, por.la 

limitaci6n computacional y por el problema de .estabilidad~ El mo

delo de un reactor tubular con flujo pist6n, constituye un probl! 

ma de valor inicial, 

PROBLEMA DE VALOR A LA FRONTERA NO LINEAL 

Considere la ecuaci6n diferencial de segundo orden no lineal. 

·(IV.2,1) 
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con las.condiciones de.frontera 

Debido a que la condici6n inicial x' (o). es desconocida, la 

descripci6n de las ecuaciones IV. 2 .1- 2 : .se c;:onocen como un probiema 

de valor a la frontera. Este. problema es mucho m4s diffcil de ma . .. -
nejar tanto te6rica como computacionalmente, comparado con un 

problema de valor inicial, en el que todas ·las.condiciones en la 

frontera son conocidas. Te6ricamente no exis~e una prueba gen~-

ral de la existencia! unicidad de las soluciones a problemas de 

este tipo. Computacionalmente no existe una aproximaci6n general 

efectiva para obtener la soluci6n numérica .• Desafortunadamente, -

una gran cantidad de problemas encontrados en f!sica y en las -

ciencas de ingeniería son de este tipo (Mode_lo de un reactor tu

bular con dispersi6n). 

Debido a que muchas ecuaciones diferenciales. no lineales no 

pueden ser resueltas anal!ticamente, se requiere de un3: soluci6n 

num6rica para la ecuaci6n diferencial no lineal con las condici~ 

nes de frontera dadas por la ecuaci6n IV. 2 •. 2. Suponga que una aprox!, 

maci6n inicial~, (o) es obtenida; entonces la ecuaci6n IV.2.1 se 

, transforma en un problema de valor inicial y puede ser integrada 

por algiln m6todo conveniente para este tipo de problemas (e.g. ·. 

' Runge Xutta). Este valor de X (o) podr!a ser obtenido del cono-, 

cimiento físico del proceso, 6 podrb ser supuesto. El valor de

' X (tf) o~tenido por el uso de el valor considerado para X (o)T 
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deb~. ser _igual 6 muy aproximado al valor_ de X (tf), el.cual es 

una .condici6n de frontera conocido y es igual a c2 en la ecua

ci6nI~2.2. Si este valor no se agrega con el ~alor dado, alg1in

procedimiento iterativo 6 de ensayo y error debe ser implemen-
, \ . . 

tado para obt~ener la condici6n. inicial correcta· X (o). Pero-

debido a que la ecuaci6nIV.2,.1 es no-lineal, -no existe .camino sis-
• temático para predecir el valor desconocido de X en t • o -

de un conocimiento del valor de X en t •tf' La experiencia ac

tual.ha mostrado que este tipo de problemas es muy sensible al 
' 

valor de la condici6n inicial de~conodda o sugerida, y es - -

inestable~ Muy. frecuentemente el valor sugerido pa_ra la condi

ci6n des~onocida conduce a inestabilidad, y para evitarlo,· es

te debe ser casi el mismo que el valor correcto para que el -

problema con.verja, Esta dificultad-,.es.más severa si la ecua6J\ 

~V .2.1 representa un sistem~ grande de ecuaciones o una deriv! 

da de orden superior, donde un gran n1lmero de las condiciones

inicial,s son desconocidas. 

Debido a.este aspect~ de la soluci6n i~eratlva, el proce

dimiento computacional en computadoras moder_nas de al ta veloc!_ 

dad no es muy apropiado. Esto se debe a que se necesita inter

ferencia humana para obtener el valor inicial desconocido para 

que él problema converja, 

IV,3 METODOS DE RUNGE-IUTTA 

1·os mftodos de Runge-Xutta constituyen una amplia clase -
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de t6cnicas prácticas computacion11.les. Los diversos Di6todos de -

esta categor!a brindan diferentes grádo'.s de precis-i6n dependien

do de la complejidad del m6todo, y por lo tanto, esto r.equerir4-

.diferentes grados de computaci6n. En general los m6todos de Run

ge-kutta tienen °3 propiedades distintivas: 

l • - Son mEtodos de un solo paso. Para evaluar e.l valor de la fun 

ci6n en un punto n + 1 se neces!ta s6lamente -informaci6n del 

punto.pricedente n. 

2. - Coinciden con la serie de Taylor hasta los t6rminos hp, don-· 

de Pes distinto para· los diferentes m6todos y se le.denomi

na orden del m6todo. 

3.- No r~quieren la evaluaci6n de ninguna derivada de f (X,v), -

sino (inicamente de la funé:i6n f. 

Esta tercera propiedad es 1~ que hace que estos mEtodos ~- -

sean pdcticados, debido a que solo _se tiene que conocer el va-

lor de la funci6n fn para obtener su valor en fn+l, y no S!' ilece 

sita informaci6b de las derivadas de la funci6n. 

METODOS DE RUNGE-KUTTA.DEORDEN SUPER!, 

Los mEtodos de Runge-Kutta de o~den superior (Tercero.,-,

cuarto orden), se pueden desarrollar de una manera enteramente-

anUoga a la que se sigue para la. obtenci6n de los mEtodos de -

primero y segundo orden éss) .. En éste apéndice no se hace la de-
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rivaci6n, ~nicamente se presenta la interpretac:i6n geomftrica y 

el algoritmo del mftodo de cuarto orden.· 

METODO DE RUNGE-KUTTA DE CUARTO ORDEN 

Precuentemente encontramos en la literatura algoritmos de-: 

Runge-Kutta de cuarto orden de diferente denominaci6n. Esto es

_debido a que ·durante su derivaci6n, los coefidentes·que-acomp!_ 

·ftan a las-constantes en el alg~ritmo son diferentes, y los coe

ficientes toman entonces el nc;,mbre.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 algorltmo de Runge~Kutta de cuarto oi:den con coeficien

tes de Runge se puede definir mediante las cinco ecuaciones si~ 

guientes: 

XW\+\ =- ){W\ + ~ ( \(, T ¡" 2. + l '(~t '(4\ °" '((t..'l") 
6 

l<, : f ( Xw-,t-\. 

k1 : t( t~+t, X-""!}~~ 

"~ = 1 (t.+'t-, x.~ Af \(i) 
\(_~ ::. t lt .... +~t, XW\"'°Atl::,) 

:(IV.~.1) 
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La interpretaciCSn gec,m6trica de los valores de Ki se mues· 

traen la figuraIVJ, Los cuati'o valores de K representan las -

pendientes en varios puntos; t 1 es_la pendiente en el punto in! 

cial, t 2 y K3 son pendientes evaluadas en la mitad del increme! 

toát, y t 4 es la pendiente evaluada en el punto t : t~ 
y ordenada X = XWI + t.t k! 

ALGORITMO_DE CUARTO ORDEN CON COEFICilfflS DE .JCUTTA 

_El algoritmo consiste en las siguientes ecuaciones 

K, -= t ( XW\ , t-\ , 

ti = r l t."'~ . xw, +~ kJ . 1 ~ ~ (IV .3. 2) 

k!: 1 (,l,,,d·tAt' ~W\ +\lk,-\(.~At l 

ki = 1 t t'"''\'At, XWI 1- l\i:, + "?>- ~~\At, 

NC5tese que en los mftodos de Runge-Kutta de cuarto orden, la 

_funci6n debe ser evaluada cftro veces una ··por cada constante en:. 

el mftodo. El tf~ino K C /::,,,;'C,r,) no es usado directamente en la • -

aplicaci6n de la fCSrmula, sino solo como un _indicador de la exac-
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--· -- -- --

Ym_•KzH/2 
1 

Ym+K1H/2 

1 

Ym l 

------1.--__ L__ ___ .1_ __ X. 

fig. i'V: 1 Interpretaci6n Geom,t~ica del M,todo 

de Runge_-Kutta de ·Cuarto Orden. 

60 
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titud de los resultados. Empezando con. X• X('to)•Xo, t•tó, y el 

valor especificadob t, los va.lores ele .IC1 ,K2 ,K3 y K4 son calcu

lados sucesivamente. 

El valor de X ( t._,.h i. )' es entonces obtenido de Ja prime

ra ecuaci<Sn de IV.3.1·2~e ha observado que el e·rr~r por trunca-, .. , 

.miento en un mEtodo de Runge-Kutta de orde~ P es IC ( At ft\ ) , . 

donde K es una constante. Los Umites a los valo_re~ de K para

P•2 ,3 Y. 4 están reportados en la literatura., y puede decirse -. 

que su derivaci6n no es simple CS6).Uno de los inconvenientes-
... 

mb serios de losmEtodos de Runge-Kutta es lafalta de un.mE-

.. todo· simple para es'.timar el error. Sin. alguna medida del error 

por truncamiento es dificil seleccionar un tamafto apropiado -

del incrementoA·t. Un& regla burda ·ha sido derivada por collatz 

(57). Si 

\\(,. - k~\ 
\ k, - . ~i, 

es muy grande (inb de algunos cientos), entonces A t 4e~e · redu 

cirse (SS). Merson ha demostrado que se puede obtener una esti 

•iu:i6n del error por ·truncamiento a expensas de una evaluaci6n 

adkional de f. (X,i:") • Esto puede ser costoto si f (X,t!') es CO!! 

pUcad,a. Para informaci6n adic;ional vease la secci6n 16 del ca 

pitulo 2 del libro de Fox (59). 

De esta manera se puede concluir que aQn si el error por-·-. 

truncamiento es pequefio, un mEtodo de Runge-lCutta puede produ

:dT ~GS .muy desfavorables .en condic;i.ones extremas. Ta--
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les ·r.esultados en6ntos pueden ser debidos a que ios e;rrores pe;;. 

queftos (por redond.eo o truncaci6n) · se · incrementan considerab.le- -

mente c:onforme la soluci6n se aplie;a a valores crecientes de X(t). 

METODO DE. RUNGE-mTTA APLICADO AL SISTEMA DE ECUACIONES 
DIFERENCl-ALES DEL MODELO DE DISPERSION AXIAL. 

·Los mEtodos de Runge-JCutia son aplicables solo a e.cuacio-

n:es diferenciales de primer orden, El modelo de dispersi6il axial 

involucra un sistema de ecuadones de segundo.orden. Por~sta -

raz6n. es necesario recordar que una ecuaci6n diferencial·.de or

den n es equiv,len~e ~ un sistema den-ecuaciones diferenciales 

de primer orden. l!il esta secci6n se ilustra la aplicaci6n del -

mEtodo de Runge-JCutta de cuarto orden al modelo de dispersi6n -

.axial que esta constituido por dos ecuaciones diferenciales de-
. .. 

segundo orden, con sus respecttvas condiciones de frontera. L~-

metodologfa gener·al es la siguiente: 

l.as ecuaciones del modelo en forma adimensional (Ver sec-

ci6n IV.4) son: 

Jalance de Masa 

\ ó'I·~. -- ---- - ""' '°'-' Jil 
Balance de Ener.ia .. "i/~"'E.(\·~'\ 

_L ~}·y - fl-::: óytOo.1 e~,_ (\-X) 
~ d11 dZ 

(IV.3,li) 

(IV,3,4) 
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cóm~ las ecuaciones IV.3.3 y I_y,-3,4 son de segundo 6rdenj es ne;ce

sari~ hacer. ·un cambio de varia~le para reducir el .6rden, así 

c1v,3',sl 

(IV.3,6) 

aplicando IV.3.S y IV;3,6 a IV.3.3 y IV'.3,4 respectivamente se ob

tiene 

(IV ,3, 7) 

(IV.3,8) 

Las ecuaciones IV.3.S a IV.3.8 constituyen ahora un sistema 

de c:uatro ecuaciones de primer 6rden, y se pueden describir de la 

siguiente manera 

J)(:: fV~t(~,v.\ 
dl . 

rr = . f w :: · ~ ( )(. , \~) 
Jl 

sl'L : f X = f (}(,Y, V) 
ó l . 

lli = f Y : f (x, 't, W) 
J, 

(IV.3.9) 
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('IV.3.10) 
. 1 . 

(IV.~.11) 

(IV.3.12) 

(IV.3.13) 

El mf~odo de Run¡e•Iutta 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 tendr4n que calcular· 

16 ·constantes (calculadas -con el valor dé la variable en el pu! 

ton), cuatro por cada ecuaci6n para evaluar _el valor de la va· 

Tiable en ~l punto siguiénte n + 1~ asf: 

Q¡ = Ai • 'fV( Y.~, 'J111.\ 

ll, : Ai • 'f~ ( Y~, W1'\ 

45, -= A 1. •T){ ( .,.", YV\, ~V&\ 
·1, ::. Ai•:ry{~'4\,Y",w") 

Q'l :A°"'l., f'l(~~+~'""~~, 

Ri = Al -t. l\\Í ('I~+ ~ 1 wV\~ °\) 
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Si :i 1 ~ 'fX (XV\'\' Qi., ·yri. + .&.. , \/" "'~ \ 
~. ;z.. . .l. 

T1 = Al* fy l )(.~ + fñ_, t, .. + ~, \\JW\+ A\ 
l. .l. l.·) 

~?I:. Ai * r\/ (X.vi;~ \J"' °" 21. '\ . ,.,, ,,:\ 
R~= Ai."l fW (Y"'+~ , Wwa+Tt) ,(IV.3.U} 

s ~-: Al t "f X ( )(.~"" iL I y"'+ Ri.. \J'f\ T 22. \ 
2.· i' .,., ) 

1" ~ - Al l 'fy ( ~~ t 91.' Ywi t-.Ri.. '\\]""'Ti..) 
-~ ~ 4 

Q~ = A 1- , 'f v ( ~ ~ "T Q, , \J"' + s) '\ 
R4 = b. l * rW l Y" 4 -R3 , ~ ... T1) 

'54:. A!• 'f X ( ~"'·H~~. '/"+ R", \J--,-\-S~\ 

T~-= 'lll • f y ( ,cV\"'Q,, Y"+e.j, ~~t T~) 

~l _valor de la variable en el punto n ·+ 1 s!r4: 

\JV\,, = \J"' t ( 4$,, + l St + l'Sl -t- ~~)/, 

W""' = \M~ o\ ( T, -\- l. Ti"\' l.1"1 ~ ,1t )/ C 

X""'' -= XV\; ( Qd· lQ .. +iQ, -t- Q4)/6 

Ym,, : y"-\- ( ~t t~R1+lR1 t Q,)/, 

(IV .~.15) 
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cQn_los valores de las funciones en el punto n +. 1, se .repite el . 
proceso para Obtener el valor de las funciones en el punto n + 2 

y asl hast!', llegar al punto final donde Z • 1. En el caso. del ino 

delo de D~spersi6n Axial, la integraci~n debe llevarse:a cabo -

desde el punto Z•1 hasta el punto Z•O, pues· de lo contra.rio· s~. -

obtendda inestabilidad de las ecuaciones (ver, la secci6n IV. S) 

IV~ 4 METODO DE DIFERENCIAS . FINITAS .. 

El mftodo de diferencias.finitas consiste en cambiar la 

ecuaci6n diferencial por un _sistema de ecuaciones. de:,diferencias. 

Esto se l~gra di\f1diendo el interyalo de t•O a t•tf eJi n 'interv! 

los igualmente espaciados de magnitud A t. 

Esto lleva a·_ (n - 1) puntos :Í.J\ternos: tl, t2, ·u, ... ,tn-1. 

Una ecuaci6n_de diferencias puede entonces ser usada para repre

sentar la ecuaci6n diferencial en cada uno de los puntos del in

tervalo. Esto lleva a (n - 1) ecuaciones de diferencias con 

en - ll inc6gnitas: X.(t,\J<:(t,\, X(t,) ... , x,~'tl-,). 
La soluci6n de este sistema de· ecuaciones 8e clif~re~cias simuh!, 

neas rinde e~ resultado deseado. Varias expresio~es de diferen-

cias pue~en ser usadas para reemplazar las derivadas en la ecua

ci6n diferencial. Las siguientes expresiones de diferencias SC?J)·· 

un ej'emplo: 

_\(lV.4 •. 1) 
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_El D!Etodóde. diferencias finitas es esenci"alme~te un mftodo 

impUci to, y si la ecuaci6n diferencial original ·fuera no linell, 

las ecuaciones de diferencias resultantes tambifn serian no li--. . . ~ . 

neales, y en general., no pueden ser resueltas. facilmenie. 
. . . . :-

Como ejemplo se aplicad el mftodo de dife~encias finitas -

a las ecuaciones del modelo de clispersi6n axial. ,.En forma dimen-
. . ~·-·· . 

sional las ecuadones del modelo de'dispersi6n ax~al son_ (v:~r t!, 

bla Ill, l): 

Balance-de Materia 

·Baiance de Erterg!a 

_ \(10. t1 + \l d\ + -~~-(-A\\\~o = 0 
4 f:-,Z .l'l '" t' 

·con ias condiciones de frontera 

l.·. @: ' l=O 

lI. 

. d1.' \ 
uc.-uc. :.--!~~-

·u~~,~-u0c.,,=·~ ,n. 
\ ... '... ¿ i'.. 

' il;.=-0 cll . 

\ 
{iV.4~2) 

; 

(IV.4,3) 

(IV,4,5) 

Con el objeto de red~cir el ndmero ~e padmetros inv~l_ucrados en· 

-·el model~, . se hacen las ecuaciones adiÍllensionales definiend~ los 

siguientes padmetros. 
\ 

1= L 
\.. 

~P-- = L\l~c, , 
\ ..._ t!t· 

·l\tci.. 

X= C.o~c: 
Co.. 

· .. ' y:,=;--



Y~=- T~ 
To 

{k\ ~ Aei"1~ 
1 

. Oa.. =- .lL 
·k .. ,. 

'fp: \t~' '<\ ª (f(\te). 

t. t.a. ~:·,1C·A\\)C~ 
~T. . ~e,~ 

.X,. e~-c,. ·e .!~o,. 
c. 1.Ht~ 

~ = e> g,(·AH)P.BC, 
~C!f 1'. 
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(I-V. 4 ~ 6) 

· Introduciendo todas estas definiciones en las ecuaciones I''l4.2 
. . . 

y IV4.~, se obtienen las si$Uientes ecuaciones adimensionales 

Balance de masa 
-:f~ 

o( Y\. Oal ~. é ( 1--)() (ÍV.4.7) 

Balance de energ~a-

;{IV.4.8). 

Aplicando la.s ecuac:iones I\'4,6 a .las ecuacioneSIV,4.4 y IV,4.S, 
. . 

se obtien~nlassijuietttes condiciones de frontei:a adimensionales 
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'I.. 

· :(IV.4.9l 

lt .. (IV.4.10) 

Las ecuaciones IV,4, 7 ~ lY.4.10 constituyen un sis.tema d,. ecuaciones 

diferciale·s ordinarias de segundo ~rden no lineales ·:··de ._valor a la 

frontera •. La integráci6n n1.1A6-rica de· estas ecuaciones p~r diferen-.. . . . ··.' 

cias finitas empez,ando -l1l. i.ntegraci~n desde Z•l hasta. Z•O , _c~ndu

te a ~na inestabiUdad inherente del mhodo~ ·por lo que Fox (60. )-
'l. • ~ • • • • . • 

propone ~ezar la. integraci~n desde Z•l hasta·:,Z•O para evitar es

te problema. 

Aplicando la ecua~i6~IV~4.l a la ecuaci6n1V.4,7 se obtiene 

. - _l,____ ( X.,..~Tt• - l'll¡,Tti + )(¡.',lto\ + :u ( )(it,~,._- )('·•~•!) 
. fb..o..Ai'- ' ) .ül~ . 

_·tf~ ,, 
- o{ . ~i /'\ ,r,, ·. . - ." - . 11..~.., 1,Jtt ~~~l'+I ~- (\ · ){,.,lstJ 

lebido a que .el reactor se va a·integrar d~sde·Z•l hasta Z•O, la 

irtc~gnita sed .xi-l , a:s~ 

crtr~4.12J 



70 

dé ~V. 1 y IV. 10 . 
(IV .4 .13) 

aplicando IV.4.13 a IV.4.7 se obtiene 

(IV .4.14) 

de IV.4~1 y IV.4.9 

(IV .4.15) 

procediendo de manera similar con la ecuaci6n de balance de ener

g!a se obtiene 

(IV.4.16) 
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despejando de esta ecuación Yi-l,j+l 

(IV. 4·.17) 

de IV.4.1 y IV.4.10 

@ l=i 
(IV.4.18) 

conbinando IV.4.17 y IV.4.18 

(IV.4.19) 

de IV.4.1 y IV.4.1.t 

@¡:Q (IV.4.20) 
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'Las ecuaciones IV,4.11 a IV,4.20 son un desarrollo en· diferen· 

cias finitas de las ecuaciones IV, 4. 7 a IY. 4 .10. Las ecuaciones 

.IV,4,12 y IY.4,14 rinden el valor de ~a conversi6n en cada punto a 

todo lo largQ..del reactor. A su ve~, las ecuacio~esIV,4,17 yIV,4 .• -19 

rinden el valor de la temperatura en cada punto a lo largo del reaf 

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 soluci6n del mismo debe ser iterativa, 

y adem!s, debe llevarse a cabo desde ~1 final del reactor ( Z•l) 

hasta el principio del mhmo (Z•O )¡ ya que de ló contrario, el 

procedimiento computacional conduciría a una inestabilidad inheren· 

te en el m6todo C 61) • 

En este trabajo la soluci6n del modelo RTDA se llev6 a cabo· 

por el m6todo de diferencias finitas. el procedimiento de soluci6n 

se enuncia a continuaci6n. 

a),· Suponer el valor de la conversi6n a la salida del reactor 

X (1), y puesto que. el reactor es adiab!tico, la temperatura a ia • 

salida Y(l) quedara fija. 

b) ,· Haciendo uso de las ecuaciaes IV.4.12 y Iv.4,1?, que impli· 

can el valor de las condiciones de frontera en Z•l, se calcula el· 

valor de las variables X. l Y Y. l 1· 1· , 

c). • Ha_ciendo uso de las ecuaci'ones ·IV. 4 .14. y IV, 4 .19, se calcu· 

lan todos los puntos x1_2, Y1_2, Xi_3, Y1_3, ... ,X0 , Y0 , y ademb, 
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se calcula un punto fuera del reactor, ~ _1, Y ·-l' ( esto s_e hace 

para poder verificar el valor supuesto de X(l)) •. 

d),- con las ecuaciones Iv.4.16 y IY4.20, se calculan los va

lores de las·variables x~1,.Y_ 1, y se comparan estos valores con 

los obtenidos por las ecuaciones IY 4 .14 y IV. 4·, 19. Si estos valores 

se agregan de manera adecuada, se puede.decir que el pTóblema es

d. resuelto, de lo contrario, debe suponerse otro·va~or de la -

variable X(l) , . obte.ner Y(l), y repetir el procedimiento hasta ob

tener la convergencia deseada, 

.como se mencion6 anteriormente, el próble)lla de las ~cuaciones 

diferenciales no lineales que constituyen un prob1ema de valor a la. 

frontera,es que no existe un caminó sist6matico para predecir el va 

lor de la variable X(l) , del conocimiento de su valor en Z•O. Por 

lo tanto, se puede decir que en general es dif~cil lograr 1~ conver• 

gencia-para este tipo de problemas, y muy frecuentemente. es nece

sario empezar con una aproximaei~n inicial que sea casi el valor-~ 

exacto de la variable para que el problema converja. 



V • - RESULTADOS Y CONCLUSIONES, 

Vas mediciones experimentales llevadas a cabo por Votruba 

y Hlavacek en el reactor. adiabático para la reacci6n de oxi

daci6n de mon~xido de ~arbono , y los resultados te~ricos ob

te~idos por los modelos estudiados ( Flujo Pist6n Heterog,foeo 

y RTDA ), muestran que la conversi~n y la temperatura a ·1a sa

lida del reactor, dependen de varios padmetros de operaci6n,-

como. son: la temperatura, la concentraci6n del. reactivo y la

velocidad de flujo en la alimentaci6n dél reactor •. Ademh, del 

análisis de los resultados te6ricos obtenidos por los modelos 

·mencionados anteriormente, se puede .observar que hay ot,ros pa

rametros que tienen influencia en el comportamiento del reac-

tor, y que son inherentes a toda reacci6n heterogenea; estos-

son los coeficien~es de transporte y los coeficientes de disper

si6n de masa y calor. La importancia de los coeficientes de dis

persi~n de calor y Diasa, se observa.por el het:ho de que ~os dos 

model«?s estudiados proporcionan resultados diferentes, y la 11-

nica diferencia que existe entre ellos, es que uno considera -

dispersi~n axial de calor y masa ( RTDA ), y el ctro no io hace 

( Flujo pist6n Heterog6neo ), 

Adem6s, debe mencionarse el hecho de que cuando pcurre una 

reacci6n fuertemente· exodrmica C como e~ la. oxidaci6n de mon6--
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xido de carbono ) , puede ocurrir el fen~~eni:{ ,de l!áultipliddad ~e 

estados estacionarios dentr9 de cierto rango de valór•s de los -

padmetré>s de alimentaci6n estudiadc;,s ( T0 ,· Re ,y0 ) ( 6t ) .~1 

fen6me_no de multiplicidad de estados estacionarios,. ocurre cuan

do para las mismas condiciones de operaci6nde:l'reilctor, se ob -

tienen diferentes estados de conversi6n a la salicf:a del-mismo, -

es decir, se pueden obtener conversi~nes altas, intermedias,o -

bajas, y esto depended de la forma en qué el reactor séa opera

do"'JE1 fen6meno de multiplicidad no se estudi6 en ~ste trabajo, 

pero la simulaci6n sí se llevo a cabo dentro ·de la regi6n de mu! 

tiplicidad, y puede decirse que e~ generai, el _modelo cíe llujo -

Pist6n Heterog6neo predijo estados de m6s alt~ conversi6n que el 

modelo RTDA. 

EFECTO DE LA TEMPERATURA DE ALIMENTACION { T0 ) • 

Debido a la dependencia exponencial que.guarda la constan-· 

te de velocidad de reacci6n con la temperatura,el valor de.6sta 

variable en la alimentaci6n afecta fuertemente la conver~i6n a -

la ·salida del· réactor. El efecto de T0 puede.observarse de.la -

figura vr1 para el modelo de Flujo Pistón ~etero'g6neo, .y en la

figura V1.13 para el modelo RTDA. Como puede observarse tanto el 

modelo de Flujo Pistón Heterag6neo como el RTDA• predicen de ma

nera correcta 6sta dependencia, esdecir, al aume~tar:ta tempe-

ratura de alimentación, aument_a la conversi~n a la salida· del

reactor. Las gr,ficas V:.6 a Vt9, muestran algunos perfiles de -. . 1 . . . 

conversión y temperatura para diferentes valores de T0 , mientras 

que las figuras ~ 16 a V /.18, hacen lo propio para el modelo R~DA, 
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EFECTO DEL NUMERO DB REYNOLDS (Re). 

El an~lisis del efecto de la velocidad de fl~jo· .de los gases 

a trav~s del lecho de part~culas cataliticas, se llevo a cabo'· va

r.iando el n~e·ro de Reynoids. L41 velocidad_ del gas afecta 1~ con

versi~n a la salida del reactor, por el líecho de que.fa transfe

rencia de masa y calor entre las partículas catal~ti~as .y el.tas, 

que est~ fluyendo, as~ como la dispersi~n axial de ca~or y masa, 

son una func:i6n de las condiciones hidrodinimicas en el lecho ca

tal~tico, Adem6s, al aumentar la velociaad ~e flujo disminuye el 

tiempo de residencia de los gases en el reactor, lo cual provoca 

una disminuci~n en la convers i~n 1f li salida. La; figuras¡ V. 2 y 

V .14 muestran el efecto del Re sobre.· la convers.i~n pr_edicho por 

los modelos de_ -Flujo Pist~n Heterogeneo y RTDA. respectivamente.' 

Las· figuras'. V.4 a·V:11 muestran algunos perfiles de conversi6n y 

temperatura para dHerentes Re, pbtenidos por el' modelo de.·.i:1ujo 

Pist6n Heterog~neo,mientras que- las figuras:V .16 a, V.18 hacen -
:.· 

lo propio para el modelo RTDA. 

EFECTO DE LA CONCENTRACION DE CO 'EN LA ALIMENTACION (Yo,L• 

La c;oncentraci6n de CÓ en La alimentaci6n es un padnretto im

portante,_ debido a que la 'expresi6n de velocidad de re~·cci~n para 

la oxidaci6n -de mon~xido de carbono sobre ~l cataÚ zador de 6xid_o 

c6prico, depe.nde linealmente de la presi6n parcial de CO .. en··:la su

perf'icie catalítica (ver ap~ndic, B). ~n este caso_ laconcentra

ci~n. de oxígeno no tiene importancia, debido a que.la oxidaéi6n se 
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llevo a cabo en un gran exc~só de aire •. El mo.delo de Flujo Pist~n 

J:1:eterog6neo no predijo correctamente la dependencia de la conver· . .· \ . 

si6n á la salida. con la concentraci6n de CO en la alimentaci6n,.ya 

que como .puede verse de la fig. v\.3 ,el modelo: predice .una dismi·· 

nuci6n en la conversi6n de salida al aumentar la concentraci6n de . . 

CO en la alimentací~n, y. los resultados experimentales illuestran lo 

contrario·. Por otro lado, · el modelo RTD,A predi~e · dé. forma correct'a 

los resultados experimentales como puede verse de la fig. ·v~·1s. 

Las f.ig. V~ 6 a V~ 10 muesttan algunos perfiles para diferentes Y 0 

predichos por ·el modelo de Fl~j'o Pist~n Heterog~neo, y l.as figs. 

·v·. 16a y: .18 hacen lo propio para el modelo7 .RTDA. 

· CONCLUSIONES. 

Los modelos 11atamiticos se derivan de leyes 'te6ricas y/o em

píricas, y resultan en su forma completa muy cmnplicados para su 

soluci6n. Debido a esto, es necesario hacer ciertas.consideracio

nes (en base a la experiencia) para simplificarlos~ y de esta ma

nera, aplicar alguna dcnica matemitica ~apaz de resolver dicho 

modelo, Así es como surgen los diferentes illoddos.;,Flujo Pist6n, 

Dispersi6n axial, etc·, y se puede decir que s.e sacrifica exacti· 

tud por ganar simplicidad en la soluci6n de los mismos. Este sa

crificio es justificado cuando solo· se trata de predecir el com·

portam~ento del sistema (simula~i6n ), y no de reproducir exacta· 

win~e el bn6meno bajo estudio, 

Por .o.tro lado. los m6todos num6ricos .son m6todos aproximados 
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de soluc:i~n d" ecuaciones diferenciles que introducen errores por 

truncaci~n y redondeo (ver ap~ndice A), 

Por to_do lo anterior, los modelo.s considerados no: pueden ser 

. en el mejor. de los casos, a~s que una aproximaci~n al comportamien• 

to .reál del sistema, y p_or los resultados obtenidos se. puede con·· 

cluir lo siguiente: el modelo de Flujo Pist~n lieterog6neo puede· 

servir como ·una primera aproximaci~n para estu_dlar ·el problema (de~ 

bido a su simplicidad), Él.modelo RTDA reproduce de una manera m4s 

adecuada el fen~meno'bajo estudio, y en general se puede decir· si 

se comparan los resultados te6.ricos con los experimentales · , que 

el modelo RTDA es capaz de predecir el efecto de algunas variables 

sobre el comportamiento del reactor. 
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A PE N DICE A, 

DA To s E X p E R i ME N TA L E s y e A i. e .U L o s. 
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Los datos ütizados por los modelos, 10n los cc:,r~espoildientes 

al estqdio experimental llevado a cabo por Votrubá y:' Pla"y.aé:ek_ en . 

el reactor adiabhico catal~tico para la oxida~i~n.:de monoxido de 

carbono~ 

1.- Longitud del reactor C L ), 

L • 9 cm 

z .• -.. i>iametro interno del reactor C dt . ) • 

dt • z.s cm 

3. - Di!metro de las pardculas: de catalizador . ( ~J) J, 
Se consideran part~culas esf6ricas. 

dp • .34 cm 

4. - Densidad de las pardculas catalÍticas ( f, ) ,· 
Como el catalizador (oxido c6pricof ~·sd soport_ado en 

a16mina, se considera- la densidali de esta~ 

3 f, • l. 3 gr/ cm . 

s.- Area espedfica externa por unidad de volumen de catalh 

zadór ( am ),para partículas esf6rícas 
.' .. 

am • 

am • 

6. - Fracci6n vada del lecho empacado ( ,P l. 
,, • O. 305 m3 O~ido/ m3 lecho 



c.omo la reacci~n se llevo a c:abo en un gran exceso de aire, 

.propiedades de la mezcla reaccionante se consideraron igual 

las del aire. 

7,· Capacidad calorífica del-fluido ( CP l: 
CP (aire) kcal/ kgºk T ºK 

0,2Sl 373 

0.260 523 

como la variaci6n de del Cp es muy pequefta, se tomo un 

valor promedio. 

cp • 0.255 Kcal/ K.g°K 

8.· Viscosidad del fluido ( /" ). 

aire (poise) 

0.0210 
0.0227 
0'0247 
0.0268 

0.0300 

T ºK 

373 
424 
473 
S23 
623 

debido a la poca variaci6n de)'{,, con T, se tomo un va· 

lor promedio, 

f • 0,0248 poise 

9.· Peso molecular promedio ( PM ). 



10. • Densidad del fluido reaccionante ( l ) , 

R • PM * P / Rg* t :::1¡1 CII~ 

11.- Concentraci6n de mon6xido de carbono C Ceo l~ 

11-1101/ cm~ 

.12.- M~a velocidad intersticial C G ), 

G • U * f.,* e, 
13.- Difusividad del CO en aire ( Deo-aire). 

2 Deo-aire• 0,009 cm /seg 

(de la ecuaci~n de Chapmari- Enskog) 

14. - Calor de reacci6n ( A H ) • 

AH• 67600 leal/ I1mol 

15,· Energía de activaci~n (Ea), 

Ea• 22480 leal/ kg-mol 

16.- Factor de frecuencia de Arrhenius (A). 

A •· 4.824 * 108 Xg-mol / hr-.atm-JCg cat. 

17.- Cin~tica de reacci~n ( rp ), lCg•mól / hr-Kg cat. 

, 100 



18.- N~mero ·de Reynolds intersticial (Re), 

19.- Factor Jd para transferencia de masa. 

Jd • .99( Re )-0.41 

Jd • 1.82 ( Re )-O,Sl 

Re 350 

Re ~so 

20.- Coeficintede transferencia de·masa ( Ima ). 

Kma • JlG / * sc:2!~ cm/seg .. ·, 
,:;, 
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21.- Concentraci6n del CO en. la superficie del catalizador. 

Balance de masa (estado estacionario). 

Kma ( Cs ·Cb ) • \ (K) s (Cls 

Da • (K)5' Kma 

cc,.s ~ cb / Cl+\ Da) 

22.- ·calculo de la temperatura en la superficie del catali

zador( Ts ). 

Balance de energía C estado estacionario). 

de las correlaciones de Chilton Y. Cólburn (ver 11.3,1) 

y de.De Acetis y Thodos (ver 11.3.2) 

T5 ·Tb • (Cb ·C5 ) (-AR )lj" Cp * (Sc/PrF3• Jd/J~ 
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~d/Jh • 0.7 para todo Re 

1'5 • Tb + ·o. 7 ( ·6.t\} / ~.,cp * ( Cb·C~} 



A PE N D l CE B. 

p Ro GRAMA s DE e o M pu TA o·o R A. 



ESQU~tA REPRllSEUTATIVO DEL PROGRAMA P.ARA LASOLUCION'I>EL 

r«)DELO. DE FLUJO PISTON HETEROGENEO. 

Lectura de datoJ· 

104 

soluci6n ~l modelo. 

FPH por el dtodo-· · 

·de Runge-Iwtta de 

4º6rden 

~sion <le 

- l!étultádos 

C4lculode constantes 

y prwiedades ftsicas 

Aplicaci6n de estos valores en . •.••. 

las ecuacionei; del l!IOdelo FPH 

Ird.cializaci6n de al.culo iterativo cié ~ tErJpe-

variables: z. X, T H ratuTa y c:óncentraci.6n en la 

--------__ supeñicie del cataliza:dor 



us 

C Programa para simular el comportamiento de ~-reactor- a41abá, 

tico ·por el modelo de flujo P1ston heteroglneo. 

Ca.n.iON/DATOS/ROP,DB,CP,RG~RGO,EA,A,:im,YCO,DP,PK,BP~IP,Alt,DB, 
'. : ··, . . . .' 

CA.O, 

U.OA, S,RE,AHM,m,PD,fO,G,O,os,o.B;ftA,HfO,HCO 

REAL ,,o,NOO 

DDlEtiSIOH X(300),f(300),Z(300) 1VE0(3),fP(300) 
mERNAL ,x,H 

O Calculo lle constantes 7 propi~daaes físicas·ut11izadas en el 
programa. 

READ-2,l{CASO 

DO 100 IJ•l,HCASO 
READ 3; PO,tO,YOO,tJ,100 
PRIH! 75,IJ 
PRIN! 4, PO,!O,YOO,tJ 

ROP=l.3 
DB-.009 

DB-=67660. 

OP-.255 
aa-1.98 
IG0=82.05 
J.=.1..sama. 
lU.=22500. 
Dll-2.6 

DP..34 
111=29. 
B!O=NCO/rCO 
ROA-P'Jl41PO/(IGC+f0) 
&,,.785•»1 .. 2 
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CAO.Yco.i,O/(ltGC•TO) 
Vl•.000248 
·G=Bt0.:PJ.f/s 
U.DP.G/VI 

O Las 5 líneas siguientes calculan el coeficiente de transferen . .• -
oia lle.masa. 

IP (BE. LB. 350.) GO t(? 31 

DJ•.99•R&li•(-.41) 
GO !O 32 

31:DJ•l.82•RIM1.(-.51) 
32 AIO.l• DJ•G/ROA«(VI/(llOA~DE)),H.6666 

_¡ 

PRINt 5, ROP,DR,DP,.G, S,ROA 
PRINT 5, DB,DH,A,BA,AHM,AD,BB 

e Iniciaoi&a ie variables. 
-.:;; . . 

Z(l)-0;.0 
!(l)•tO 

X(l)-0.0 
!l!P(l)a!O 

11'1•20 

1'•30 

DZ-.1 
DO 13 1+2,11: 
Zl•Z(l-1) 
tl•t(l-1) 

n=X(I-1) 
e Cilculo iterativo de la tempe~tu:fa en ls ~perficie lel ca

talizador. 

tS3=!!1 

10.m.A.BXP(-BA/(RGiiTSS)) 

· CB=NC:ó•(l.-XI)/lffO/(NCOWXl/2._) )•PO/RGC.!SS): 



O Cálculo de la concentraciún en la superficie. 

~S-AKM•OB/(Ait+AD) 

fStfI+(.7+(-Dl/(OP+ROA))+(OB/OS)) 

IP (ABS(fS/fSS) .LE.ir.) GO fO 30 

fSS-fS 

GO fO 10~~ 

30 !P{I)i!!;s 
.• ·,·. 

FS=DP/6 .•SQRf(AK+ROP/DI) 

E!A:s(lft S)+(i°./( f.ANH(3 .•PS) )-1./(3.ga. •PS)) 

B-AdXP(-U/(RG .. fSS))•OS 

RP=i•E'1'A 
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C solución del modelo por el Método de Runge-Xutt"° ele 41,orclea. 

CALL RUNGB(FX,Pf,DZ,Xl,fl,Zl,fS,D,VBO) 
Z(l)•VEO(l) 
f(l)•VE0(2) 

13 I(l)aVBO(l) 
PRIN! 15, (Z(I)~I(I),f(I),I•l,1') 

100.CON!llflJB 

2 PORW.f (15) 

3 rolDlil csno.4) 
4 PODA! ·(4110.4) 

5 J'ORIL\f (7Bl.2.6) 

75 POBIU.t (lBl.; 'PROBLDA 1'0. 1 ,I2) 

15 Pmw.t (3P20.3) 
SfOP 

llfD 

8 fbbrrutiaa Runge-Xutta de 4A ordea 

DIUNSIOlf VEC(3) 

x.n 
!-!S 
r,.zi 



.DO 10 J=l,KN 

Bl•H•PX(X,!) 
Sl.•B•Pf(X,1!) 
:12•U.PX( X+Bl/2., !+ Sl./2.) 
S2•B+F!(X+iu.h., f+ Sl./2. ) 

· Jl3•H+1X( X+R2/2., !+S2/2 • ) 
S3=H•Pf(X+l2/2.,f+S2/2.) 
K4•B•PX(X+~,f+S3) 

.. S4•Hiii1t(i:+ª3, f+S3) 

l:=X.,(R1+2.•R2+2.*R3+R4)/6. 
n-,:.i.+(m.+2 •• a2+2 • .:SJ+S4}/6. 

10 Z-Z+B 
VBO(i)•Z 
VEC(2)•ft 
VEC(3)•X 

RÉ!URN 

Erm 

~O!ION JX(X,fS} 
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C01m0N/DA!0S/ llOP,DB, CP,RG,RGC,EA,A;DR,YOO,DP,PM,RP, EF~il'.; ,. 

lDE, CAO, ROA, s, R~, AHM, Anl, PO, TO, G, U, C S, CB, E'l A, NCO,NTO 

PXioiA•EXP(-EA/('llGtiTS} )t1t(AD•(NCO•(l.-X)/Nf0-(NCO.x/2.) }~O/ 

l(llGC.fS))}/(il+AJW}•ETbROP/0.Plil/YCO 
RmJRN 
mm 



PUNCHON· ft(X,TS) 
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C01U40N/DAT0S/ ROP,DR,CP,RG,RGC,EA,A,DR,YCO,DPJPM,~,EF,AK,DB1 
lCAO,ROA, S,RE,Áml, PO,TO,G, U,CS1 CB, MA,HOO,NTO 

J'!=A•EXP(-EA/(R~TS) )*(AKr!tF(NCO~(l.-X)/(NTÓ-NCC.X/2.) )•PO/ 

l(RGC.!rS)))/(.AK+.mt)•:E!lhROP/G~/rCO.(~DH) 

RETtJRJi' 
END 

.. 
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ESQUEMA REPRESENTATIVO DEL PROGRAMA·PAP.A LA SOLUCION DEL 

MODELO.RTDA. 

Lectura de datos 

•• 
Cilculo de coeficientes 

y propiedades fisicas 

Inicializaci6n de 

variable.s: X,Z,y 

Impresi6n·de .resultados 

I 

.. So1uci6n iterativa de las 

ecuaciones del modelo RTDA 

descrito en la secci6n rv.s 
' 

Cilculo iterativo de la temp

- peratura en la superl icie del 

catalizador 



111 

O Bate programa simula el comportamieato a, u.-reactor atiab4t1 
e,. 11 modelo emplea4o ea el l!J)~ 
IMPLICI!r.-1WL + 8(.t-B.O/Z) .. 

DDENSION Z(1001).Y(1001) • .IS(1001) .. ~S(1001).YSS(1001).il 

1(1001) .EfA(lOOl) ;PS(lOOl) .04(1001) .05(1001}:.06(1001) .C'1(1001) • 

2l10(1001).U1(1001).DA(1001).DA1(1001).DA2(10Ól).DA3(1001) 

u.m. 2 .NOASO 

DO 999 IJ•l.NOASO 

O °'1culo lle ooaetaatea y propie4a4ea f:Caioaa uti11za4aa ea el 
programa. 

DAD 3.PO.YCO.V.!O 
. . ' 

PID! 75.IJ 
PID! 3.Po.Yco.u.,o 

1•500.DO 

DZ-1.D0/1LOA!(L) 

••L+l 
U.r,/10 

IOP.1.300 

Dla.0009DO 
DW'1600.DO 
-OPa.25'100 

ila-1.98DO 

IG0a02.02DO 

~;824D0»:)9, 

DB-2.6DO 
ü-22480.DO 

DP-.34DO 
Pll-29.DO 



.U..S.9DO 
1ll,.1,L/lfl 

la.'185Do.:i>a .. 2.DO . . . 
·úa-.001DO 
IPS2a.OO)DO 
!BaAL/U 
n-.O()Q248~. 

PB-2.DO 
IIOa.2D0.iiB 

IBZC.~.DO/(PB0t,DZ••2) 
PBz-1.DO/PEttDZ.•2.DO) 
J>Bz-l.D0/(2~D04iDZ) 
BO~Pm.PO/(IGMO) 
CA0.'!00.PO/(llGO•!O) 
O.V.RO.A 

AJ.!o-G/n•S 
JllCO.AN!O.YC:O 
u.DP•G/VI 
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C Iias aiguia'tes cuatro lheas oalculan el coeficiente de 'tran.! . 

terencia ie masa nuíao-pardcula. 
Il(D.LB.350.DO)GO !O 22 
DJ•.99D<».im..(-.41DP) 
GO !O 33-

-
22 DJ•1.8200.0.•(.,.'.51DO). 
33 .mla6.DO/]>P.»J.C./B.O.u(ll0.&.DB/VI)H.666DO 

Cia!B9ROP•All ·. 

02a.'1DO.(-Dll)•CAO/(ROaCb(!0-273.DO)) 
C3•U/(RG.s!O) 

.D4-!141llOP•(~Dll)•AB/(ROMCP•(!0-273.DO)) 
PIIB!+.Cl..C2.C3.D4 



hiciaci6n ae variables. 

Z{l)•l.DO 

D0..7725DO 

!D=s!O+AN00•(-DB)•XUO/(AN'l0-ICP•29.DO) 

DCa!D/!O 

X(M)•DO 

T(M)•YIIO 

JON•l 

PRINf •• JOH 
IX-M-1 
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O n reactor va a integrarse desde Z-1 hasta Z•O por el probl! 

ma de estabilidad. 

52 DO 9 I-I.II 

l•ll-1 

Z(I)•Z(I•l)-DZ 

O Oálculo iterativo ele la temperatura de la superficie del ca
talizador. 
YS(I+l)•Y(I+l) 

5 il(l+l)•AbDEXP~~/rS(I+l)) .. 

DA(I+l)•AX(I+l)/.m 

PS(I+l)=DP/6.DÓ.DSQR!(AK(l+l)•ROP/DB) 

E!A(I+l)•l.DO/PS(I+l ),r.(1.DO/(D!AD(J.DO.,S(I+l)) )-1.DO/( 3.DO. 

lPS(I+l))) 

YSS(I+1)•Y(I+l)+02•EU(I+l)•DA(1+1)..(1.DO-X(l+1) )/(1.DO•E'lA 

1(1+1)..».At+l)) 

· Il'(DABS((YSS(I+l)-YS(I+l))/rSS(l+l)).I,E.EPS)GO !O so· 
GO ,O 5· 

80 00.NfDUI 

O Solución iterativa clel·modelo matedtico UDJ.. 
DAl(I+l)al.J>0/(1.Dc+ffA(l+l)IIDA(l+l)) 



DA2(I+l)•DA(I+l)~A(I+l).a>Al(I+l) 
:1)A3(I+l)•OAO..»Al(I+l) 
C5(I+l)•02itDA2(I+l) 

~06(I+l)•D4.t>A3(I+l) 

VO(I+i)•Y(I+l)+05(I+l)•(i.D<>-I(I+l)) 
UI(I+l)•DIXP(-03/UO'(I+l)) 
IP( I. BQ._11-1.) GO !O 7 

GO !O 8 
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.... 

O Aplicaoi&n de la condici&a de frontera final. (Z-1).a. la ec. 

4e balance de. energía. 

7 Y(I)•( B'!A(I+l)ii06(I+l)•Úl.(I+l)•(l.DO-I(I+l) )+2.,DO•Y(I+l)JI 
lPBZ0)/(2.~EZC) ' 

IP(l7.EQ.l)WRI!B(6.990) 
ft Aplicación 4e la condición de frontera final (Z-1).a la.ec. 

de. balance a.e masa. 
I(I)•(E!l!A(l+l)(,Cl.•DAl(I+l)•Ul.(I+l)•(l.DO-X(i+l))-2.DO•I(l+l) 

l•PEZ)/(--2.Do.PBZ) 
IP(I7.EQ.l)WRI!B(6.991) 

GO !O 9 
O Be. de balance de energ!a. 

8 Y~I)=(HA(I+l}•C6(I+l)•Vl(I+l)t,((l.D0-I(I+l)),t2.DO"Y(I+l)i1 

lPEZc,.;(PEZC-DEZ)•Y( I+2) )/(PEZC+DEZ) 

IP(l7.EQ.l)\YRI!E(6.992) 

e Ec. de balance de masa. 
X(l)•(E!A(l+l)•Cl.•DAl(l+l)..ul.(1+1)•(1.Dó-X(I+l))-2.DO.X 

l(I+l)).i>EZ..(PEZ-DEZ).X(1+2Ú/(-t>EZ-DEZ) 
IP(17~EQ.l)WRI!fB(6.993) 

9 conmra 
· PRIN!f 31.(Z(l)~X(I) .Y(I).YS(I).I=l.B.llt) 

Ys(l)•Y(l) 
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.AI(l)•AR-.DIXP(-03/rS(ll) 

iS(l)=DP/6.DOiltDSQB!(il(l)•ROP/J)I) 

ftA(l)•l.DO/rS(l )•(1.DO/( O!Aml( 3.00,.PS(l)) )-1.DO/(').DOd'S 

1(1))) 

DA(l)•Alt(l)/.m 

105 Y SS(1)•Y(Í)+C2•E'.rA(l)•DA(1}1(i.DO-X(l) )/(1.:00.l'!A(l)•DA(l)) 

D'(DABS( (YSS(l)-YS(l) )/r.SS(l)) .LB.IPS)GO !O 180 

YS(l)•YSS(l) 

GO !O 105 

180 CON!IWE 

DAl(l)•l.D0/(1.D()f,E!A(l) ... DA(l)) 
DA2(l)•DA(l)•S!A(l)•DA1(1) 
DA3(1)•'0AO.DA1( 1) 
C5(l)•C2•DA2(1) 
C6(l)•D4..»A3(1) 
UO(l)•Y(l)~C5(1)•(1.Do-X(1)) 
m.(l)•DEXP(-03/UO(l)) 

Dll.•(ftA(l)•C6(l)•Ul(lJ•(l.DO-X(1))+2.DO.Y(l)fiPBZC-(PEZC-

1DEZ)•Y(2))/(PBZC+DBZ) 
Dl.•(~A(l)•Ol.•DA1(1)eU1(1)•(1.DO-X(l))-2.DO.X(l)•PEZ+(PEZ-

1D~X(2))/(-1EZ-DIZ) 
C ConclioicSn ele frontera inicial (a Z-0) para balaDce cle masa. 

C!l.aDIZ/Pb(X(2)•Dl.) 
a Conclici~n ele frontera inicial (a Z-0) para balance ele energ!a. 

~2•Y(l)+DBZ/PD(J(2)-tn) 
PRIH!+ • . X(l).Dl..Y(l).Dl. 

PRIH+. ~(2).Y(2).CU..C!2 
D(DABS( C!l-X(l)) .LB.ns) GO 'º 50 · 

39 !P(X(l).LB.O.i>o.DO) GO to 19 
X(•)-X(:l)-.05DO 



Dto.d(lt) 

!D:s!ó+AHCO.(-DH)•Ir40/(ANfO•CP•29.~0) 
UC.!O/!O 
Y(K)•YltO 

ao ,o 12 

79 X(M)-X(R)+.03DO 
DOJ:(14) 

!l)a!O+ANCO.(-Dll)AIDO/(AH!O*CP+~.DO) 
DO.!D/!O 
Y(M)~YIIO 

72-IP(JCN.BQ.20) GO !O 51 
. jCN.JClf+l 

PRD! +. JOB 
GO !O 52 

50 Il(DABS(0!2-l.DO).LB~EPS2)GO !O 51 
GO !O 39 

51 OOHINUB 
PRIN! 31.(Z(~).X(I).Y(I).YS(I).I=l.K.XX) 

999 OOHIJroB 
2 lOBXA! (I4) 

3 POB14A!(4n0.4) 
.30 POm.lA! (n0~2.4Pl0.6) 
31 POIU&A! (no.2.3no.6) 
75 lODA!(lm..•PROBLJW.AN0.'.12) 

S'lOP 

BND 
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N o·T A e I o N. 

A Factor de frecuencia de Arrhenius.' 

am Area específica externa por ~nidad de volumen de catali· 

zador para part~culas esf6ricas. 

Cb -Concentraci6n del reactivo en la fase fluida. 

C0 Concentraci6n del reactivo en la entrada del reactor. 

·es Concentraci6n del reactivo en la superficie del cataliza· 

dor. 

Cp Capacidad calorífica del ___ fluido. 

D Difusividad molecular~ 

Da N6mero de Damkohler, 

De Difusividad efectiva. 

Dea Difusividad efectiva axial. 

Der Difusividad efectiva radial. 

dp Di.Qetro de la pard.cula catal~tica. 

dt Di,metro interno del rector, 

Ea Energía de activaci6n 

F Fuerza de presi~n. 

f ·Factor de fricci6n. 

G Masa velocidad intersticial. 

Gf Masa velocidad, 

h' Coeficiente de tranferencia de calor total en direcci6n 

radial desde una partícula de catalizador. 



ha 

Kea 

1Cea0 

Ker 

Peca· 

Peer 

Pema 

Pemr 

Pr 

Q 

r 
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Coeficiente de transferencia de c:alo.r fluido-:pardc:ula. 

Factor adimensibnal para transferencia'de masa 

Factor adimensional para transfere~cia de calor. 

Constante de velocidad de reac:c:i6n. 

Conductividad tbmica efectiva axial.· 

Contribuc:i6n estacionaria a la conductividad drmic·a 

efectiva axial. 

Conductividad drmic:a efectiva radial~ 

Conductividad t6rmica del fluido. 

Coeficiente de tránsferenc:ia de masa ·fluido-part~c:ula. 

conductividad t6rmica del s6lido. . . . 

Longitud del lecho catalítico. 

Presi6n. 

Presi~n parcial delco. 

_Masa molecular promedio. 

N6mero de Peclet de calor axial. 

N6mero de Peclet de calor radial. 

N6mero de Pec:let de ma$a axial. 

N6mero de Pec:let de masa radial. 

N6mero de Prandtl. 

Velocidad de flujo volumhric:o del fluido. 

Coordenada radial. 

Constante de los gases. 

N6mero de Reynolds. 

Tasa global de reacc:i~n. 

Tasa de reacc:i6n evaluada a 1, temperatura _de la super-
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fici• del catalizidor, 

r Tasa de reacci6n evaluada a las condiciones del gas, 

S Area de la secci6n de flujo del reactor, 

Se N6mero de Schmidt, 

xs 
y 

Z' 

·~ 
Temperatura de la fase ;fI_,ida, 

Temperatura en la alimentaci~n; 

Temperatura en la superficie del catalizador. 

Velocidad del fluido, 

v·o1u11en de" la part~cula catal~tica, 

Conversi6n, adimensional, 

Conversi6n en la superficie del catalizador. ·adimensional 

Temperatura adimensional, 

Fracci6n del CO en la alimentaci6n, . . 

Temperatura adi_me~sional en la superfide, 

Coordenada axial adimensi~nal, 

-Coordenada axial, 

Aumento adiabf tico de temper_atura . 

Par,metró de cal0,t de reacci6n. . . . 

~.misividad, 

Fracd.6n vac.ia en el lecho, 

,Modulo de Thiele, 

N~ero de Arrhenius. 

Facto~ de efectividad interno. 

Densidad del fluido, 



Densidad de la partictila clltaUtica •. 

Constante de radiaci6n. 

Tiempo de residencia, 

Viscócidad del fluido. 

Calor de· reacci6n. 

Caida de presi6n. 

Incremento en la direcci6n radial. 
- ,, 

Incremento en la direcci6n axial. 
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