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RESUMEN

En este trabajo se exponen los fundamentos tedricos y el modelo matemadtico, que describe
la variacién en las concentraciones para una mezcla reaccionante que fluye en el interior de
un tubo, limitdndose al caso de un fluido incompresible que no experimenta cambios en la
temperatura. El conjunto de ecuaciones diferenciales se escriben en coordenadas cilindricas
sobre un espacio bidimensional. También se muestra €l algoritmo para la solucién numérica
del modelo utilizando el método de diferencias finitas, que se desarrolla para el caso de una
mezcla multicomponente aplicando la ecuacion de Stefan-Maxwell y también para el caso
de una mezcla binaria.



ABSTRACT

In this work the theoretical foundations and the mathematical model are exposed, that
describes the variation in the concentrations for a reactive mixture that flows inside a tube,
limited to the case of an incompressible fluid that doesn't experience changes in the
temperature. The group of differential equations is written in coordinated cylindrical on a
two-dimensional space. The algorithm is‘also shown for the numeric solution of the model
using finite differences method, thatis developed for the case of a multicomponent mixture
applying the equation of Stefan-Maxwell and also for.the case of a binary mixture.
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INTRODUCCION

Este trabajo tiene por objetivo aclarar algunos aspectos relacionados con el modelamiento y
simulacién de un reactor tubular para un fluido incompresible y de fase homogénea, en el
que se tomen en cuenta los fendmenos que pueden influenciar notablemente su
rendimiento. El estudio se encamina en la-tarea de mejorar la compresion de la teoria
fundamental y la de los modelos matematicos quela describen, facilitando asi la generacién
de herramientas que sean ttiles en-el desarrollo de simuladores para este tipo de reactores y
para otros de mayor complejidad.

Como parte de la labor necesaria para alcanzar este objetivo, en el presente trabajo se
plantea un esquema de solucion numérica para un meodelo:con un mediano nivel de
rigurosidad tedrica, logrando-de esta manera dar un paso-mds en el sentido de mejorar las
predicciones y reducir las pruebas experimentales.

No sobra aclarar, que en .la actualidad, ya existen varies paquetes comerciales de
simulacion que incorporan modelos.como los que aquf se tratan, y hasta de mayor realismo,
denominados como simuladores CFD. ( Computational Fluid Dynamics ), con la desventaja
de que son regularmente costosos, aparte de que esconden los algoritmos que usan en la
solucién de las ecuaciones, y es por eso que. vale este esfuerzo de desarrollar, desde
instancias elementales, estrategias numéricas que permitan a su vez afianzar los conceptos
y sus criterios de aplicacion.

En el Capitulo 1 es presenta un enfoque global de la fundamentacién de los conceptos en
cinética de reaccién y disefio de reactores. El Capitulo 2 se presentan los modelos y
conceptos generales del Micromezclado, del macromezclado y de la turbulencia. En el
capitulo 3 se resumen los pasos para llegar a la deduccién del modelo matematico a partir
de los balances generales, para continuar en el capitulo 4 con los esquemas de
discretizacion y el planteamiento del algoritmo para su solucién numérica. Dejando los
andlisis de los pardmetros de disefio en el capitulo 5.



CAPITULO 1

CONCEPTOS BASICOS EN EL
DISENO DE REACTORES

El disefio de un reactor implica 'no sélo 'saber que tan grande o de que tipo debe ser, es
importante aclarar que en el -disefio se:deben tener en cuentalos siguientes aspectos:

e Las condiciones Optimas de operacion: temperatura,.presion, velocidad de flujo,
cantidad y calidad ‘de las materias primas, ademds un estudio fisicoquimico y
cinético de las especies reaccionantes.

e Los requerimientos .ambientales y ' de -seguridad industrial, los dispositivos
apropiados para el funcionamiento. y control instrumental.

¢ FEl costo minimo de inversion maximizando las ganancias.

® Se requiere un estudio fuerte de mercados ‘que garantice que la produccién sea
adecuada para los indices de oferta y demanda del producto.

El disefio de reactores es la actividad fundamental y-representativa de los ingenieros
quimicos.

1.1 CONCEPTOS GENERALES

1.1.1 Definicion de Reaccion Quimica

Se conoce como reaccidon quimica a aquel proceso unitario que tiene por objeto distribuir
de forma distinta los 4tomos de ciertas moléculas (compuestos reaccionantes o reactantes)
para formar otras nuevas (productos). Los factores que hay que tener en cuenta a la hora de
llevar a cabo o desarrollar una reaccién quimica son:

® Condiciones de presion, temperatura, y composiciones necesarias para que los
materiales entren en estado de reaccidn.

e Las caracteristicas termodindmicas y cinéticas de la reaccion.

e Las fases (sélido, liquido, gaseoso) que se encuentran presentes en la reaccion



1.1.2 Tipos de Transformaciones Quimicas

Segun Fogler (1999), un compuesto quimico pierde su identidad quimica (propiedades) en
una reaccion; existen tres formas por las cuales esto se lleva a cabo:

® Descomposicién, consiste en la division de una molécula en moléculas mas
simples, dtomos o radicales.

¢ Combinacion, ésta tiene lugar cuando una molécula o dtomo se une con otra
especie para formar un compuesto nuevo.

® [somerizacion, en éste caso la molécula no efectia ninguna descomposicion externa
o adicidn a otra, es simplemente un cambio de configuracion estructural interna.

1.1.3 Clases de Reacciones Quimicas

Smith (1991), Hill (1977),-y, Levenspiel (1981); explican las diferentes reacciones
quimicas; asi:

Reacciones Homogéneas: Cuando se efectia solamente en una fase, ya sea gaseosa, solida
o liquida.

Reacciones Heterogéneas:‘Cuando se requiere la presencia ‘de-al menos dos fases para que
tenga lugar la reaccion a unavelocidad deseada.

Reacciones Cataliticas: Son aquellas reacciones que requieren de una sustancia adicional
(que no aparece en el balance global) para modificar la velocidad de reaccion, llamado
catalizador.

Reacciones Enzimdticas: 'Utilizan “catalizadores ..bioldgicos (enzimas con alto peso
molecular, con centros activos:y-con una elevada selectividad).

Reacciones No Cataliticas: Los materiales ‘teactantes no necesitan ninguna sustancia
adicional (catalizador) para aumentat su velocidad de reaccion.

Reacciones Autocataliticas: En-esta reaccion, uno de los productos formados actia como
catalizador, participando en otra etapa del proceso.

Reacciones Endotérmicas: Son aquellas que absorben calor del exterior.

Reacciones Exotérmicas: Son aquellas que liberan calor hacia el medio.

1.1.4 Definicion de Velocidad de Reaccion

En una reaccion quimica cuando aparece una especie quimica, necesariamente desaparece
otra; la expresion matemdtica de la velocidad de reaccion puede ser expresada como la
velocidad de desaparicion de reactivos o como la velocidad de aparicion de los productos.
La velocidad de reaccion se define como el nimero de moles que reaccionan de una
especie por unidad de volumen y por unidad de tiempo, si simboliza como -ra.



La definicién de velocidad de reacciéon cambia cuando se aplica a una reaccion gas-sélido,
donde -ra es el nimero de moles que reaccionan de A por unidad de masa de catalizador y
por unidad de tiempo. La velocidad de reacciéon es funcién de las propiedades de las
especies quimicas mas no del tipo de flujo (piston, continuo); si las propiedades varian a lo
largo del reactor la ley de velocidad o velocidad de reaccion varia también. Segin Fogler
(1999); la ley de velocidad es una expresion algebraica intensiva y no es una ecuacion
diferencial, dependiente de la temperatura y la concentracion.

De forma esquematica se toma la siguiente reaccion:
aA+bB = cC+dD 1.1

De manera simple, la expresion matemdtica de:la ley de velocidad de esta reaccion se
puede escribir como:

—r, =kCiC? 1.2

Donde,

k: es la constante cinética de la reaccion.
Ca: es la concentracion del componente A:
Cg: es la concentracion del componente B.
a'y b: representan el orden de'la reaccion.

1.1.5 Velocidades Relativas de Reaccion.
En la expresion algebraica:
_ apb
-r, =kC,Cy
El orden de la reaccién es relativo al exponente de cada una de las especies, por ejemplo en
esta expresion la reaccion es de orden 'a’ respecto del componente A y de orden 'b' respecto
del componente B.
El coeficiente cinético k para las reacciones de orden 'n' (n = a + b +...), segln Levenspiel
(1981), tiene dimensiones de (tiempo)'l*(concentracién) I
La reaccidn:
aA+bB = cC+dD

También se puede escribir como:

A+BB:£C+£D 1.3
a a a



y la expresion de las velocidades especificas de reaccion es:

a a a
—r, =TIy =—T.=—T1p 1.4

b c

1.1.6 Ecuacion de Rendimiento

Es aquella expresion matemadtica que relaciona las condiciones de salida con las de entrada
en un reactor quimico, para diversas cinéticas y diferentes modelos de contacto (ver
Denbigh et al, 1990; Fogler, 1999).

® Modelo de Contacto: Esta referido a la forma como los materiales circulan a través
del reactor y se contactan unos con otros en su’interior, ademds del tiempo que
necesitan para mezclarse, y las condiciones y.caracteristicas de la incorporacién de
material.

¢ C(Cinética: Esta referido a la rapidez con la que.ocurren las reacciones, el equilibrio
en el interior del reactor, 'y la velocidad de la reaccion quimica; éstos factores estan
condicionados por la transferencia (balance) de materia y energia.

El rendimiento que se basa en los flujos.molares se pude definir como la relacién de las
moles de producto formado-y el nimero de moles del reactante clave.; asi:

T
Y =

2 1.5

Para un reactor batch:

Y=""—" 1.6

N: nimero de moles de A en el reactor.

Para un reactor de flujo continuo:

Y="—""—+ 1.7

F: flujo molar de A a través del reactor. y el subindice D representa al compuesto deseado



1.1.7 Definicion de Reactor Quimico

Un reactor quimico es una unidad procesadora disefiada para que en su interior se lleven a
cabo una o varias reacciones quimicas. Dicha unidad procesadora estd constituida por un
recipiente, el cual cuenta con lineas de entrada y salida para sustancias quimicas, y estd
vigilado por un algoritmo de control.

Los reactores quimicos tienen como funciones principales:

e Asegurar el tipo de contacto o modo de fluir de los reactantes en el interior del
recipiente, para garantizar la mezcla deseada de los materiales reactantes.

® Proporcionar el tiempo suficiente de contacto entre las sustancias y/o catalizador,
para alcanzar la conversion deseada.

® Permitir condiciones de presion;  temperatura y composicion de modo que la
reaccion tenga lugar en el grado y a la velocidad deseada, atendiendo a los aspectos
termodindmicos y cinéticos,de la reaccion.

1.2 TIPOS DE REACTORES QUIMICOS

Existen infinidad de tipos de’reactores ‘quimicos (ver Nauman, 1987; Nauman, 2001 y
Fogler, 1999) y cada uno responde a las necesidades de-una situacion en particular; entre
los tipos mds importantes, mds conocidos, y mayormente. utilizados en la industria se
puede mencionar los siguientes:
e Reactor discontinuo
Reactor continuo
Reactor semicontinuo
Reactor en flujo piston.
Tanque con agitacion centinua.
Reactor de lecho fluidizado
Reactor de lecho fijo
Reactor de lecho con escurrimiento.
Reactor de lecho de carga movil.
Reactor de burbujas
Reactor con combustible en suspension.
Columna de destilacion reactiva.
Reactores de recirculacion.
Reactores de membrana.
Fermentadores.
Reactor trickle bed.

Adicionalmente se pueden mencionar que los reactores isotérmicos son aquellos que
trabajan u operan a una misma temperatura; y los reactores isobdricos, son aquellos que
trabajan u operan a una misma presion.



1.2.1 Ecuacion General de Balance

Para realizar el balance ya sea de materia, energia o cantidad de movimiento es importante
definir primero el volumen de control a analizar.

La ecuacion general de materia se escribe como:
Entra - Sale + Genera = Acumulacion.
Aplicando esta ecuacién para un balance molar de la especie j en un instante t queda:

dn,
Fi=F=G=— 1.8

Donde:
N;: nimero de moles de j en el sistema en el tiempo t.
F;: Flujo molar de la especie-.

Si las propiedades fisicoquimicas 'son: espacialmente uniformes dentro del volumen de
control, la velocidad de generacion se puede considerar como el producto del volumen por
la velocidad de formacidn de.la especie j, dando, origen a la expresion:

G. :—er 1.9

J

A partir de la ecuacion del balance molar| de especie'j se puede llegar a la siguiente
expresion:

dN
dt

] 1.10

Vv
Fj, = F; +Ir/dV -

Esta expresion es conocida como la ecuacion basica de ingenieria de las reacciones
quimicas, siendo la base de la cual se parte para obtener las ecuaciones de disefio de los
reactores mas comunes.

1.2.2 Conversién
Se define como la fraccién de reactivo que se ha convertido a producto o también como el

numero de moles del reactivo A que han reaccionado por mol de A alimentado al reactor y
se simboliza con la letra X. Asi su expresion matemaética es:



Para un reactor batch:

X = M 1.11
NAO
N: ntimero de moles de A en el reactor.
Para un reactor de flujo continuo:
F, —F
X =40 —4 1.11(b)
FAO

F: flujo molar de A a través del reactor.
Para ambos casos el subindice: Ag, -significa al inicio,o a la entrada del reactor y el
subindice A significa al final 0.a la‘salida del reactor.

Tabla 1.1 NOMENCLATURA

a 'y b: representan el orden de la reaccion .
Ca: es la concentracién del componente A.
Cg: es la concentracion del componente B.
F: flujo molar de A a través del reactor.

F;: Flujo molar de la especie j.
Gj:Velocidad de generacion de la especie j .
N: niimero de moles de A en el reactor.

N;: niimero de moles de j en el sistema en el tiempo t.
k: es la constante cinética de la reaccion.

1;: Velocidad de reaccion de la especie i.
V:Volumen del reactor.




CAPITULO 2

MECANISMOS DE TRANSPORTE,
TURBULENCIA Y MEZCLADO EN
SISTEMAS REACCIONANTES

Un componente en una mezcla fluida homogénea solo se transfiere en el seno de la misma a
causa del gradiente de concentraciones; en el caso de un fluido en reposo o fluyendo
laminadamente en direccioén perpendicular-al gradiente de concentracion, la transferencia se
desarrolla como consecuencia del movimiento 'cadtico.de -las moléculas de la mezcla,
constituyendo el mecanismo de Difusion Molecular.

En un fluido turbulento se producen-diferencias de densidad por cambios de temperatura o
composicion; desarrollandose . transferencia de @ masa; éste fendmeno se denomina
Mecanismo por Conveccion.

Estos mecanismos necesitan -un medio " material para. su desarrollo, pero existe el

Mecanismo de Radiacion, por medio del ‘cual existe transporte de energia en el vacio por
ser un fenémeno electromagnético.

2.1 DIFUSION MOLECULAR

La difusion molecular es un mecanismo causado por el movimiento de las particulas
individuales a través de una sustancia debido a su energia térmica. Se ha desarrollado una
Teoria Cinética para los gases, la cual describe adecuadamente los fendmenos difusionales
involucrados; cosa contraria pasa con los liquidos, los cuales ain siguen siendo estudiados
en una forma empirica (Bird et al.1960).

Para dar una idea sobre la difusién; por ejemplo, cuando agregamos unas gotas de colorante
en un vaso con agua; después de cierto tiempo, el color se distribuye por todo el vaso



uniformemente, sin cambios subsecuentes; siendo este mecanismo una operacién muy
lenta. La solucién alcanzard espontineamente el equilibrio, ya que las sustancias se
moverdn de puntos con mayor concentracion a unos de menor concentracion y la rapidez
con la que el soluto se mueve de un punto a otro y en una direccion cualquiera dependera
del gradiente de concentracion en ese punto.

Existen diversos modelos para simular las velocidades de difusién en un sistema
multicomponente, pero la tarea no es sencilla, pues su complejidad matematica, el costo en
la capacidad del equipo de computo y el tiempo de simulacion son grandes.

Para un sistema multicomponente, se deben considerar las contribuciones relacionadas con
las fuerzas mecdnicas impulsoras y una contribucion adicional debida a la fuerza térmica
impulsora:

Ji= i+ QP+ ] 2.1

2.1.1 Difusién Ordinaria o de Concentraciones' j*

Segin Bird et al (1960) depende de forma complicadal de los gradientes de todas las
sustancias implicadas:

2 n n aGi
=" -YMMD, XiZ( j Vx, 2.2
PRT 5 K=j Ox g P
k] xerke)

2.1.2 Difusién Originada por Gradientes de Presion ;’

Al existir un gradiente de presidn impuesto sobre el sistema, puede existir un movimiento
neto de la especie 1 en la mezcla, éste término es despreciable en comparacién con la
Difusion Ordinaria; (ver Bird et al, 1960; Taylor et al, 1993) s6lo en casos de
centrifugacion se obtienen valores considerables de Difusion de Presion.

2
b C

Ji = ORT

D> MM D, xM, V. _Livp 2.3
= ' M; p




2.1.3 Difusién Forzada ;'

Este fendmeno es muy caracteristico en sistemas ionicos, donde la fuerza externa (una
fuerza eléctrica causada por la imposicién de un campo eléctrico) es diferente en cada uno
de los iones.(ver Taylor et al, 1993 y Novella 1984).

2

e N M D M| - Pr 2.4
Ji pRTz U Al /) It il 8i ;gkp

J=1

Si la fuerza externa es la gravedad, todas las gj son iguales; por ende, los j” se anulan.
2.1.4 Difusién Térmica ;'

Describe la tendencia de difusion de componentes quimicos bajo la influencia de un
gradiente de temperaturas. Este término:es casi despreciable; sin embargo, en la literatura
recomiendan formas para calcularlay obtener—valores numéricos, es conveniente
combinarlo con la conveccién libre de un sistema anélogo.

jl ==-D'VInT 2.5

2.2 DIFERENTES MODELOS DE VELOCIDADES DE DIFUSION

A continuacion se exponen brevemente algunos modelos para describir las velocidades de
difusion en orden decreciente de complejidad 'y elaboracion:matematica ( Hilbert, R 2004):

2.2.1 Modelo Hirschfelder - Curtiss o de Orden Cero

Este modelo desarrolla una aproximacion del coeficiente de difusién para una especie i en
una mezcla,

n

W
D, =(1-w;) x> —=* 2.6
o1 Xk Dy
k#i
Donde:

D, : Coeficiente de difusion para una especie i en la mezcla.

wi: Fraccion masa de la especie i.

wy: Fraccion masa de la especie k.

X : Fraccién molar promedio de la mezcla.

xx: Fraccién molar de la especie k.

D;;: Coeficiente de difusion binario, es funcion de la presion y de la temperatura.
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Esta aproximacién es comprobada y equivalente de acuerdo s6lo al primer término D' de
la serie de expansion de la matriz de difusion D segin Hilbert, R (2004) y por ésta razén se
conoce con el nombre de Aproximacion de Orden Cero.

El modelo de velocidad de difusion de orden cero, considera los términos de difusién
simple y difusion térmica; la conservacion de la masa global generalmente no se cumple,
por tal motivo el autor adiciona un término, forzando al modelo a cumplir con la
conservacion de la masa global.

El término adicional consta de una parte predictiva y una parte correctiva

it ==> w,D, VX, 2.7

k=1
La expresion general para la velocidad de difusion con-aproximacion de orden cero es:

Ji = jiX + J;T + jic 2.8

2.2.2 Primera Ley de Fick

El término de difusion estd basado en-gradientes de concentracion, considerando densidad
constante y considerando un coeficiente de difusion para cada €specie.

Un problema al usar esta aproximacion, es emplear y calcular los coeficientes de difusion.
Una solucion simple a este problema es, considerar el sistema altamente diluido. Este
modelo de aproximacién no garantiza que se-cumplala‘ley de conservacion de masa, segliin
publicacién de Hilbert R.(2004) y se-debe hacer una correccion generalmente, al valor de la
velocidad.

Para el caso de soluciones binarias diluidas y con densidad constante, la difusion molecular
es proporcional al gradiente de concentraciones y ocurre en el sentido en el cual decrece
éste.

o,

2.9
0z

Ji=—D,y

Un andlisis riguroso basado en la termodindmica de los procesos irreversibles, muestra que
el potencial correcto no es el gradiente de concentracion, sino el gradiente de potencial
quimico y para mezclas multicomponentes deben incluirse en la ecuacion los gradientes de
las otras especies.

Si el gradiente de concentraciones se presenta en diferentes direcciones; Bird et al (1960)
recomienda escribir la ley de Fick como:

11



Ji=-VC, 2.10

La J, representa un flux* de un componente con relacién a la velocidad molar promedio
de todos los componentes, en un lugar fijo en el espacio.

2.2.3 Aproximacion del Niimero de Lewis

Este modelo es muy simple y puede comparar diferentes efectos de las especies, mientras
se logra una manipulacién matematica sencilla de las ecuaciones de conservacion.

Si todos los nimeros de Lewis no son iguales, se debe hacer una correccion en la velocidad
garantizando la Ley de conservacion de la masa.

Esta aproximacién es posible gracias al analisis dimensional, estudiado en mecdnica de
fluidos y en fendmenos de-transporte; el procedimiento de m - Buckingham es el mds
empleado cuando no existe ninguna-ecuacion diferencial que pueda aplicarse en el modelo
y es una aplicacion del requerimiento.de homogeneidad dimensional de una situacion fisica
dada.

El nimero de Lewis compara la difusién térmica de la-mezcla 'y la difusividad masica de
las especies. El numero de Lewis es-la:relacion entre el nimero de Schmidt (Sc;) y el
nimero de Prandtl (Pr).

Le, = SPCi 2.11
T
Le, = ch 2.12
p

A: Conductividad térmica.
p: Densidad.
C,: Capacidad especifica de calor.

De la ecuacidn anterior se puede obtener la expresion del coeficiente de difusion:

A

=~ 2.13
pC, Le;

i

* Flux indica el flujo por unidad de area.
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2.2.4 Modelo de Difusion Numero de Lewis Igual a la Unidad

Esta aproximacion asume que todos los nimeros de Lewis a una temperatura determinada,
son constantes e iguales a uno; por consiguiente, para cada especie los coeficientes de
difusion y de calor son iguales.

De la ecuacién 2.12, reemplazamos el valor del Nimero de Lewis:

D = "~ 2.14

Es simple su implementacién y simulacién -y existen modelos de turbulencia basados en
éste concepto, cabe decir que es un modelo ideal.

2.3 MECANISMO DE TRANSPORTE POR CONVECCION

Segin Welty et al 1994, enlos fluidos el movimiento se desarrolla debido a que existen
puntos del fluido con diferente temperatura, composicion. y: diferencias de densidad. La
transferencia de masa debida a ,Ja conveccion consiste-en el movimiento de un fluido con
una superficie o entre dos fluidos y es-funcién de las propiedades de transferencia y de las
caracteristicas dindmicas del fluido que esta fluyendo (ver Novella 1984 y Bird et al 1960).

Existen dos tipos de mecanismos de.conveccion:

Mecanismo de Conveccién Natural o Libre

El movimiento se debe a una 'diferencia de densidad'a'causa de una concentracién o
diferencia de temperatura. La expresion de rapidez de transferencia de masa convectiva se
expresa como:

N, =K.AC,

Donde:

Ny4: Rapidez de transferencia de masa molar de la especie A.

K.: Coeficiente de transferencia convectiva de masa.

AC,: Diferencia entre la concentracién de superficie limite y la concentracién media de la

corriente de fluido de A en difusién.

El flujo es natural o libre, cuando es causado por fuerzas de empuje debido a una diferencia
de densidad y el campo gravitacional terrestre.
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Siempre que un fluido se caliente o se enfrié en un campo gravitatorio existe la posibilidad
de que se produzca conveccion natural.

Cuando el fluido es puro, los gradientes de densidad se relacionan con los gradientes de
temperatura por medio de un coeficiente de dilatacién volumétricaf.

Mecanismo de Conveccion Forzada.

Este tipo de mecanismo ocurre cuando el fluido se hace pasar por una superficie sélida,
usando mecanismos externos, como bombas, ventiladores, agitadores, compresores y hasta
la misma gravedad. Las caracteristicas de flujo son una funcién fuerte del efecto de
flotacion del fluido con mayor temperatura. El nimero de Nusselt en este caso, depende del
nimero de Grashorf y Prandtl.

2.4 TRANSFERENCIA DE MASA CON REACCION = DIFUSION

Segun Bird et al (1960) en un proceso simultaneo de Transferencia de Masa - Reaccion, el
factor de control puede ser cualquiera de los dos_fendmenos, pero generalmente no existe
un dominio absoluto de ninguno de los efectos.

Para que exista una reaccién. quimica, debe ocurrir un contacto intimo en las zonas de
actividad de las especies involucradas y ese contacto es fruto del movimiento molecular (el
cual suele ser cadtico) y se cumple también-para el-Meécanismo de Difusion, por lo tanto, la
difusién es efecto inherentemente /importante cuando ocurre una reacciéon quimica; la
rapidez de transporte total de masa debe expresare en funcion de las dos.

La difusion puede ser lenta y: el mecanismo de_reaccion puede estar limitado por la
difusion.

En el disefio de un reactor quimico, la difusion - reaccion es un factor critico y es
representativo de los reactores-de corriente ‘de alimentaciéon no mezclada. Los reactores
tubulares presentan gradientes de concentracién axial a lo largo del reactor, causados por
cambios en la concentracién promedio en el flujo, al considerar los efectos reactivos,
difusionales y fluidodindmicos del sistema, la simulacién del modelo del reactor real se
hace un algoritmo complejo. Por razones ldgicas, se deben hacer algunas consideraciones
para lograr un poco mads de flexibilidad en la simulacién del modelo.

Un modelo simple en coordenadas cilindricas para un reactor tubular en estado estable,
difusividad constante, velocidad s6lo en direccidon axial como funcién del radio y difusioén
axial despreciable, es:

dc 1dc 9°c

Vio)y—=D,|———|+r1 2.15
Z(r)az ALar arz} A
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2.5 CRITERIO PARA LA CONSIDERACION DE LA DIFUSION EN EL DISENO
DE UN REACTOR TUBULAR

Este canon estd fundamentado en pardmetros adimensionales asi,

504

Donde Da: Coeficiente de difusion de la especie A.

La descripcion de un sistema comienza por la identificacion de los fendmenos que tienen
lugar, al igual que la seleccion del evento/objeto de estudio y sus variables representativas.
Los principios bésicos, en donde se.fundan los modelos tedricos, corresponden a las leyes
de conservacion, que a contintacion se dan en forma general:

Ecuacion de Continuidad

‘;‘t’ =—[v.Vp]-p(V.v) 2.17

Esta ecuacion se deduce de un balance 'de materia en-un elemento estacionario de volumen
definido:

<Velocidad de acumulacién >

Velocidad-de entrada Velocidad de salida
de materia

de materia de materia

Conservacion de la masa para la especie i:

pa;t/i =—p[vvw, |- (V.j)+r 2.18

Balance de Cantidad de Movimiento

d
pa—ltl = —p[v.Vv]-(Vp)-[V.1]+pg 2.19

Esta ecuacién se deduce de un balance de cantidad de movimiento para un elemento
estacionario de volumen definido:
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< Velocidad de acumulacion >

Velocidad de entrada de Velocidad de salida de N Suma de las fuerzas que
de cantidad de movimiento

cantidad de movimiento cantidad de movimiento actuan sobre el sistema

p aaltl = Velocidad de aumento de cantidad de movimiento.

- p[V.Vv] = Velocidad de ganacia de cantidad de movimiento por conveccion, por unidad de volumen.
- (Vp) = Fuerza de presion que actiia en el elemento, por unidad de volumen
- [V.’c] = Velocidad de ganacia de cantidad de movimiento por transporte viscoso,

por unidad de volumen.

+ pg = Fuerza gravitacional que actda sobre el elemento, por unidad de volumen

2.6 TURBULENCIA Y MEZCLADO EN SISTEMAS REACCIONANTES

Para conocer la conversion €n un reactor real, en el caso particular de cinéticas de primer
orden, sélo es necesaria la funcion de Distribucion de Tiempos de Residencia (DTR), y no
es importante saber que tan'mezcladas estan las moléculas circundantes para calcularla. Sin
embargo para reacciones de .orden mayor. es necesario conocer que tan mezcladas se
encuentran las moléculas reaccionantes-ademas de la.DTR.

El mezclado y su calidad van asociados por la turbulencia, entre mayor turbulencia mayor
contacto entre las especies reaccionantes y mayor sera la probabilidad de reaccion. A escala
molecular, el mezclado es un factor directo-en el transcurso de una reaccion quimica;
ademds del éxito en la homogenizacion aescalajmolecular.

La turbulencia incrementa lasratas'de . transferencia -de calor, masa y cantidad de
movimiento, también favorece el mezclado de las especies'y es un factor muy importante
en el desempefio de las reacciones quimicas.

La eficacia de los modelos de turbulencia radica en la optimizacion de las predicciones
tedricas, ya que permite obtener valores de velocidad, concentracién y temperatura a
diferentes nimeros de Reynolds, que al ser comparados con los valores reales muestran que
la aproximacion es muy acertada. El estudio y el andlisis de la turbulencia son considerados
como uno de los mds complejos en el campo de la fisica y la ingenieria.

En este informe se exponen algunos postulados y modelos de la turbulencia y del mezclado,
no se resuelve ninguno de ellos pero se incluyen en el trabajo como complemento, abriendo
la puerta para la continuacién en el disefio computacional de la dindmica de los fluidos,
para algtin osado estudiante de Ingenieria Quimica.
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2.6.1 Micromezclado

Consiste en la deformacion viscoso-convectiva de los elementos del fluido (Baldyga, J.et al
1995), seguido por la difusion molecular. Este fendmeno se desarrolla a escala molecular,
donde su efecto se ve principalmente en reacciones rdpidas e instantdneas, cambiando la
conversion y la selectividad tanto en la mezcla reactiva en régimen laminar como en la de
flujo turbulento.

En reactores quimicos, el micromezclado puede cambiar las propiedades y cualidades de
los productos, como en el caso particular de reacciones de polimerizacién; donde la
distribucion de los pesos moleculares puede ser controlada con el micromezclado. Las
reacciones bioldgicas, las reacciones con flujo muy viscoso, reaccién de formacién de
oxido nitrico, son ejemplos de reacciones que dependen del mezclado.

2.6.1.1 Limites del Micromezclado

Danckwerts (1995) define los:dos limites del ' micromezclado asi:

Segregacion Total

Es un flujo donde se forman-pequefios-grupos de moléculas de igual edad que atraviesan el
reactor sin mezclarse; este tipo de fluido es conocido con el nombre de Macrofluido. La
edad de una particula es el tiempo que permanece en el reactor.

En un reactor, el tiempo que tarda en-efectuarse la mezcla; afecta el tipo de flujo y el grado
de segregacion afecta esencialmente: las caracteristicas de distribucion de producto y por
ende el disefo del reactor.

IEFRRRRRFNRREER

al
4
k4

Q

Figura 2.1  Reactor Piston Completamente Segregado

Maximo Mezclado o Mezclado Total

En este flujo las moléculas se mezclan entre si desde el ingreso al reactor, sin importar a
que grupo de edades correspondan; se mueven libremente, intermezclandose, chocando
unas con otras. Este tipo de comportamiento del fluido se conoce con el nombre de
microfluido.
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Se considera un reactor PFR, alimentado en muchos lugares a lo largo de su costado,
mezcldndose completamente en direccion radial pero no en direccion axial. A diferencia de
los modelos de segregacion, el mezclado aqui es mds temprano, lograndose una condicién
de mezclado maximo en todos los puntos del reactor.

En la figura 2.2, A corresponde al tiempo o edad que tarda la particula del fluido en
atravesar el reactor.

A=c0 A=0
T 3333333333337,

|

S—

0

Figura 2.2 " Reactor Piston Mezclado Totalmente

La concentracion a la salida para una“cinética-dada, es representada por la ecuacioén
diferencial de Zwietering segun:Nauman (2001 ):

e et~ 20 220

Para garantizar la existencia de un valor finito; la'condicion-de frontera mas usual asociada
con la ecuacion diferencial de Zwietering es:

lim—=0 221

Una condicion inicial reportada por diferentes autores, para valores muy grandes de A es:

=c 222

ent

A=0 entonces c
Baldyga et al.(1995) consideran el caso de una cinética de reaccién de orden n, descrita por
TA:

r, =k, c" 2.23

n

Sin < 1, el mezclado acelera la reaccion.

Sin =1, lareaccion no es sensible a diferencias en el nivel de mezclado molecular.

Si n > 1, la segregaciéon completa forma el limite superior y el mezclado total forma el
limite inferior de la conversion
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2.7 TURBULENCIA

Es complicado definir la turbulencia en términos sencillos y por esta razén se plantean
algunas definiciones existentes en la bibliografia revisada.

Von Karman (1937) en Wilcox (2002) definié la turbulencia como:

“...Es un movimiento irregular que generalmente da la apariencia a los fluidos gaseosos y
liquidos, cuando fluyen sobre superficies solidas e incluso cuando corrientes vecinas del
mismo fluido pasan unas sobre otras.”

En la década de los 70’s Hinze, en su libro Turbulence, definié el movimiento turbulento
como:

“...es la condicion irregular del flujo, en-el cual las magnitudes muestran una variacion
aleatoria, con el tiempo y las coordenadas ‘espaciales, asi que los valores medios
estadisticos pueden ser discernidos.”

Segin Castilla (2001), Lesieur (1997) definen la turbulencia con caracteristicas concretas
del flujo:

1. “Es impredecible en el sentido de que, dadas unas ciertas condiciones iniciales, es
imposible predecir la configuracion del flujo en un instante arbitrario posterior.

2. Las magnitudes fisicas transportadas por el fluido son mezcladas con mucha o mds
efectividad que en un flujo laminar, donde esta funcion quedaria manifestada tan
solo por coeficientes de difusion molecular.

3. En el flujo intervienen un gran rango-de escalas-espaciales.”

Castilla (2001) plantea la existencia' de dos: consideraciones que se deben tomar como
referencia, en el estudio de la turbulencia bidimensional:

1. La turbulencia bidimensional no es un caso concreto o simplificado de la
turbulencia tridimensional. Al no considerar las tres dimensiones, desaparece el
termino de la vorticidad, esto implica un estudio de fendmenos que no tienen
analogia con la turbulencia tridimensional.

2. En el laboratorio no es posible la turbulencia en dos dimensiones, esto sélo se
considera en el contexto de simulacién matematica, en el disefio o en
investigaciones.

Castilla (2001) define la longitud de mezclado, como una estimacién de la distancia que ha

de recorrer una particula de fluido en una direccion para que las componentes en esa
direccion de su posicion y su velocidad pierdan su correlacion.
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La turbulencia esta dominada por la energia del movimiento caético; los grandes remolinos
son responsables de la difusividad y la tension (esfuerzo) observada en los flujos
turbulentos y no necesariamente dependen de las propiedades locales del fluido.

2.6.1 Teoria de Kolmogorov
Primer Postulado de Kolmogorov

Kolmogorov en investigaciones realizadas en la década de los 40’s, consideré6 como
hipétesis fundamental que todo el movimiento a pequeila escala estd tUnicamente y
universalmente determinada por la longitud de mezclado (/) y por la energia de disipacion.
A este rango de escalas se le denomina Rango de Equilibrio Universal. Quiere decir que el
movimiento es independiente de la:dindmica lenta de los grandes remolinos, del flujo
medio, y no depende del mecanismo'que genera la turbulencia.

Para escalas pequefias, en comparacion con el 'mecanismo. generador de la turbulencia y
lejos de los contornos, la turbulencia es homogénea-e-isétropa. Lo que indica desde un
punto de vista estadistico, es que la variacion de la velocidad a una distancia ¢ no depende
del punto de origen, ni de la orientaciénde /.

El movimiento a pequeifia escala, depende de la energia que suplen los grandes remolinos
(¢) y la viscosidad cinemdtica(V).

g dK 2.24
dt

Segundo Postulado de Kolmogorov

El segundo postulado de Kolmogorov ‘afirma’ que '‘para. un nimero de Reynolds lo
suficientemente grande, existe un subrango del rango de equilibrio universal, denominado
Subrango Inercial, donde la tinica variable significativa es la energia (€).

El subrango inercial estd limitado por el tamafio minimo que pueden tener los remolinos,
denominado Escala de Kolmogorov.

Por medio de un sencillo analisis dimensional se obtiene:

%
A%
=Y 22
="y 5
1
e (zjz 2.26
€
u=(ve)’ 2.27
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Donde 1, Ty u son la longitud, tiempo y velocidad de escala de Kolmogorov.

En la literatura (Wilcox ) se reporta la Ley —3/5 de Kolmogorov), la cual es la base tedrica
en los modelos numéricos de simulacién de flujos turbulentos; los méds conocidos de ellos
son:

e Simulaciéon Numérica Directa: resuelven directamente las ecuaciones de Navier
Stokes en todas sus escalas presentes en el dominio computacional y es conocida
con la sigla inglesa DNS (Direct Numerical Simulation).

¢ Simulaciéon de Grandes Remolinos: Este modelo modifica las ecuaciones de la
dindmica de forma que las variables representan el comportamiento del flujo para
escalas mayores que la determinada por la discretizacion del dominio; este
procedimiento es generalmente conocido como Large-Eddy Simulation o LES.

® Generacion Estocastica: esta simulaciéon busca generar flujos turbulentos
“artificiales” que posean propiedades estadisticas convenientes, sin resolver las
ecuaciones de la dindmica de los fluidos.

2.7.2 Modelos de Turbulencia

Las ecuaciones de Navier Stokes y de Continuidad, son aplicables a flujos turbulentos; es
mds, si se lograran resolver analiticamente éstas ‘ecuaciones, se obtendrian valores
instantdneos de la velocidad y la presion y.en-el.caso de flujo turbulento, las fluctuaciones
que se presentan alrededor de sus-valores medios serian irrelevantes.

Pero como hasta el momento ‘la Ciencia de las Matemadticas apenas estd recorriendo el
sendero tortuoso de las Ecuaciones Diferenciales Parciales (EDP), la turbulencia serd por
ahora el misterio mds grande de la Fisica Cldsica, avin sin resolver.

Es conveniente desarrollar alternativas para describir. el” caos reinante en los flujos
turbulentos, el andlisis estadistico ~— matematico-ha sido la herramienta mas importante para
aproximar el comportamiento del flujo-de fluidos. Uno de los propdsitos de los modelos de
turbulencia es proveer valores numéricos del esfuerzo de Reynolds en cada punto del flujo.
La jerarquia de los modelos de turbulencia suele clasificarlos con relacién al costo o
esfuerzo computacional. La siguiente clasificacion va desde el mds simple hasta el mds
complejo:

1. Modelos de longitud de mezclado: Leyes de potencia y aproximaciones del esfuerzo
de Reynolds.

2. Modelos de viscosidad de remolino.

2.1 Modelos de una sola ecuacidn : Viscosidad de remolino especificada

2.2 Modelos de una sola ecuacién: ko /

2.3 Modelos con dos ecuaciones: Modelo k—€ y sus modificaciones.

Modelos de transporte del esfuerzo de Reynolds: modelo algebraico de esfuerzo

Modelo de Altos ordenes cerrados ( Higher-Orden Closure).

Simulacion de grandes Remolinos (Large eddy Simulation).

Simulacién Numérica Directa (Direct Numerical Simulation).

Modelos de Generacion estocdstica.

Nk w
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2.7.2.1 Modelo de Turbulencia x—¢

Uno de los propdsitos de los modelos de turbulencia es proveer valores numéricos del
esfuerzo de Reynolds en cada punto del flujo. Los modelos de la turbulencia pueden ser
resueltos con técnicas numéricas computacionales, como el CFD (Computational Fluid
Dynamics), que permite analizar los resultados finales del comportamiento del flujo, de
concentraciones y distribucion de la temperatura a lo largo del reactor.

La ecuacion general de conservacion para una cantidad ¢ expresada por Hjertager et
al (2002) es:

d(po)  dlpvio) _ 9 9
2= r S 2.2
ot * axj axj ¢8xj " 8

donde ¢ depende de las coordenadas espaciales 'y ‘del tiempo. Esta ecuacién genera
diferentes expresiones de conservacion, lo-que se debe hacer es remplazar ¢ y I'y por las
variables apropiadas, tal como.aparece resumido en la-tabla 2.1.

Tabla 2.1. Expresiones de conservacion derivadas-de la ecuacion 2.28

PARA OBTENER REMPLAZAR
Ecuacién de Variable Tleusmn Termino De Fuente Generalizado
‘2 urbulenta
Conservacion 0 r S
(1]
Ecuacién de
Continuidad 1 Y 0
Velocidad en OP -9 odv,) 1d ov,
iAo Vz Mefi B e T T
Direccién axial 0z 0z oz ror Jz
Velocidad en oP d( dv,) 10 av, | 2uv,
: ;2 : Vr Mett Sl s I il e il I 4 1 -
Direccién Radial or oz or ror or r
Energia Cinética M,
— G-pe
Turbulenta K o, P
Disipacién de i e
Energia Cinética € — (C G-C, pe)(—}
turbulenta Ce K
Disipacién de m e
Energia cinética € — (CIG -C, ps){)
turbulenta 0. K
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Barkelev et al. (1986) presentan la ecuacion 2.28 de la forma siguiente:

a(gt(w +V- (pViq)) =V. [F¢V¢]+ S 229

Las ecuaciones de conservaciéon de momento, balance de masa, energia cinética turbulenta,
energia cinética de disipacion turbulenta; se obtienen al remplazar ¢ por vi, w; (fraccién
masa de la especie 1), K y € respectivamente como lo indica la Tabla 2.1, donde:

oo ut{{(avjz U (a ”(a o, ) [a ][aj} 230
or r or o 0z or r 0z

ueff = Ml + ut 231
pK’
u =C, 2.32
€
2
v, =C, = 2.33
[
Donde:

Uesr :viscosidad efectiva
W : viscosidad turbulenta
V¢ viscosidad Cinematica turbulenta

Codina R., et al (1996) proveen una expresion de la longitud caracteristica para el modelo
K—¢, remplazando la viscosidad cinematica turbulenta por /L en la ecuacién anterior:

3

2
L=C,~— 2.34
€
2.7.2.2 Sistema general de ecuaciones para el modelo x—¢
Viscosidad Cinematica Turbulenta
2
K
v, =C, s 2.35
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Energia Cinética Turbulenta

oK oK av, 0 V; | Ok
L, S 7 | AR CA T 236
o " Viox, T ox T ox, {(V—I—ijaxj} ¢

Energia Cinética de Disipacion Turbulenta

oe oe € _ov, 0 v, | o€ e’
— —=C, —T. L SN T == -C, = 2.37
o Viox, ]KT'Jan+aijV+GSJan:| x

Los valores de los parametros empiricos son/ reportados por diferentes investigadores
[Smith,1997; Hjertager, 2002, Bertrand, 1996;, Wilcox, 2002]; pero todos aceptan los
valores reportados por Lader'y Spalding (1974).

Tabla 2.2. Valores numéricos para las constantes del modelo x—€
Cy Cy G O« Ce
0.09 1.44 1.92 1.0 1.3

Condiciones de Frontera

Ekambara y Joshi (2003) presentan unas sencillas condiciones de contorno para el modelo
K—E€:

Condiciones en el centro

av oK e
z 0 —_ = 0 — = O 2.38
or or or

Condiciones en la pared

k=0 9;2\{8\/E
T

v, =0 2.39
P j v

Condiciones a lo largo del flujo

V= Vemrada K= Kemrada 240
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2.7.2.3 Efecto de Numeros de Reynolds Bajos

Es casi inevitable considerar que los modelos de turbulencia fueron desarrollados para
nimeros muy grandes de Reynolds. El problema de los modelos anteriores radica en que no
son efectivos cerca de la pared, donde se forma una capa limite de flujo; en particular €
presenta grandes gradientes en la frontera de la capa siguiente a la pared. Otro punto que se
debe tener en cuenta cerca a la pared, es que se requiere alta resolucion en la discretizacion
(mallas) de la geometria, lo que indica que los tamafios de paso deben ser muy pequefios.

Por estas razones se ha hecho necesario desarrollar métodos que satisfagan estas
necesidades. El modelo de dos capas actualmente ha sido estudiado; usa el modelo x—¢€
lejos de la pared, mientras la capa viscosa es descrita por el modelo de una ecuacion donde
la longitud de mezclado es dada explicitamente.

El éxito de los modelos de turbulencia k€ para numeros de Re bajos, basados en técnicas
computacionales de CFD*; puede ser atribuido a.:

e La precision para predecir los perfiles radiales de velocidad media, de la energia
cinética turbulenta y la viscosidad de remolino justamente cerca a la pared.

* FEl modelo x—¢ para predecir la difusién turbulenta, puede asumir que la difusién
axial y radial son diferentes. El modelo: predice satisfactoriamente la difusividad
turbulenta radial y los perfiles de velocidad.

El texto recomendado para el estudio.detallado, de' los modelos de turbulencia en este
trabajo es el libro de Wilcox.. (2002). El autor recopila una gama de modelos tedrico-
empiricos; analiza y compara cada modelo con técnicas;de CFD.

* Computational Fluid Dynamics
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TABLA 2.3. NOMENCLATURA

C;: Concentracion molar de la especie 1
C,: Capacidad especifica de calor
AC,: Diferencia entre la concentracion de superficie limite y la concentracién
media de la corriente de fluido de A en difusion.
Dyp: Coeficiente de difusion de A en B
F: Flujo molar de la especie i
Fio: Flujo molar de entrada de la especie i
g: Vector gravitacional
G: Energia libre de Gibbs
: Densidad de flujo de materia de la especie i.

: Difusién de concentracién

Ji

Ji

j! : Difusién de presién

j§ : Difusién forzada

jl : Difusi6n térmica

L: Longitud

M;: Peso molecular del elemento i

Nj: Rapidez de transferencia de masa molar de la especie A.
p: presiéon

Q: Flujo volumétrico

ra: Velocidad de aparicion de A

r: Posicion radial

1;: : Término de rapidez de produccién de masa i dentro del volumen de control
R: radio del cilindro

R: Constante universal de los gases

S: Selectividad

t: Tiempo.

AT: Diferencia de temperatura entre la superficie y el fluido
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Continuacion

U: Energia interna

v: Vector de velocidad

v,: Componente de la velocidad en la coordenada z
U,: Velocidad promedio

V: Volumen del reactor

X: conversion

Z: Posicion axial

¢: Rendimiento fraccional

V: Gradiente. u operador

V? :Laplaciano

A: Conductividad térmica.

A: Edad de una particula en flujo

p: Densidad.

p : Concentracién de masa para la especie 1
y: Concentracion adimensional

T: Tensor de esfuerzo cortante

. Fraccion masica de la especie 1.

o: Difusividad térmica
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CAPITULO 3

MODELO MATEMATICO
BIDIMENSIONAL DEL REACTOR
TUBULAR

En este capitulo se tratard en"detalle el modelo matemdtico para representar un reactor
tubular isotérmico donde una o varias reacciones homogéneas toman lugar. El desarrollo se
hard para fluidos incompresibles; se iniciard-con las ecuaciones generales de balance
(materia y cantidad de movimiento) puestas en forma diferencial; se procederd después a
simplificarlas para obtener “el caso que nos compete: el reactor bidimensional con
dispersion radial. Para alcanzar tal punto del -anélisis iniciaremos con una introduccién que
tiene por objeto poner en contexto los conocimientos que se trataran.

Los reactores tubulares, para el'caso“de reacciones-en fase liquida, son muy adecuados en
casos donde se requieran sistemas eficientes para la remocion o adicion de calor, lo cual es
posible debido a la gran superficie disponible para el intercambio de este. Tal es el caso de
las reacciones de polimerizacion donde se ha demostrado que un sistema tubular es mas
eficiente para la remocion del calor generado. También resultan adecuados para procesos
donde las velocidades de reaccion son altas, lo cual implica cortos tiempos de residencia.

Generalmente, a nivel industrial, los reactores tubulares son ampliamente empleados para
reacciones en fase gaseosa, homogéneas o heterogéneas cataliticas (empacados). Desde el
punto de vista del modelamiento riguroso y la solucién del modelo matematico, un sistema
de flujo gaseosos resulta ser mds complejo que su homologo incompresible. La razon para
esto es que las ecuaciones de balance deben acoplarse con una ecuacion de estado para
describir la variacion de la densidad en términos de la presién y la composicién de la
mezcla. Por el contrario si el fluido es incompresible el balance de cantidad de movimiento
se reduce a la clédsica ecuacion de Navier — Stokes, donde se parte de un conocimiento de la
densidad y del supuesto de su homogeneidad en el sistema; adicionalmente, la condicion de
incompresibilidad permite desacoplar (resolver secuencialmente) el balance de cantidad de
movimiento y las ecuaciones de conservacién para las especies. La importancia del estudio
del modelo para un fluido incompresible y su solucion radica en ser el primer paso hacia la
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consideracion de sistemas mds complejos. Ademds no es de descartar la posibilidad de la
importancia practica de estos conocimientos bésicos en sistemas reales. A nivel académico
resultan de gran interés las conclusiones que se puedan obtener del estudio de este tipo de
sistemas porque establecen las bases de la construccidn tedrica del conocimiento sobre los
reactores reales.

Uno de los primeros articulos con una descripcién no ideal del flujo en tubos el de
Levenspiel y Smith (1957), en el cual se propone un modelo simple para la dispersion axial
y se desarrolla un método experimental para la determinacion del coeficiente de dispersion.
McLaughlin et al (1986) estudiaron el efecto de la velocidad radial sobre la conversion de
la reaccién y demostraron que al despreciar la componente radial de la velocidad se puede
introducir un error significativo en los balances de masa y calor para las reacciones de
polimerizacion. Liu y Barkelew (1986) estudiaron un reactor de chorro no isotérmico con
densidad constante y emplearon el modelo k-e (ver capitulo 2) de turbulencia. Hjertager et
al (2002) estudiaron un reactor bidimensional en fase liquida donde ocurre una reaccion de
neutralizacion dcido base, con.un esquema similar al. de Liu'y Barkelew (1986), pero con un
modelo mds sofisticado para-describir la turbulencia y la reaccion quimica. Jakobsen et al
(2002) estudiaron una reaccién en fase gaseosa en un reactor empacado y compararon las
simulaciones entre los casos unidimensional y bidimensional, mostrando que para la
produccion de gas de sintesis las variaciones radiales de la ‘composicion y la temperatura
son despreciables.

3.1 DESCRIPCION DEL SISTEMA FISICO

El reactor tubular, se compone “de un cilindro - recto..de base circular colocado
horizontalmente, en el que las dimensiones se encuentran definidas por la longitud y el
radio. La mezcla de reactivos ingresa-de-direccion-axial por una de las bases, mientras que
por la otra base se obtiene una mezcla/de reactivos.y productos.

REACTIVOS
+
PRODUCTOS

REACTIVOS

|
R
1

Con el proposito de obtener un sistema de ecuaciones con un nivel de complejidad media,
se imponen las siguientes restricciones:

El sistema se encuentra en estado estable ( No hay variaciones con el tiempo )

No existen cambios en la direccién angular ( Modelo bidimensional )
* No se toman en cuenta los efectos calorificos ( Sistema isotérmico )
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El esquema es de una sola reaccién

No hay dispersion o difusion en el sentido axial
Se considera flujo incompresible

El régimen de flujo es laminar

Estas consideraciones permiten que se pueda desacoplar el balance de cantidad de
movimiento con el de materia y realizar asi una solucién secuencial del modelo.

3.2 BALANCE PARA LA CANTIDAD DE MOVIMIENTO

3.2.1 Modelo Para Flujo No Desarrollado

El balance para la cantidad de movimiento para un fluido newtoniano cuando la densidad y
la viscosidad permanecen constantes, se conocen como las ecuaciones de Navier-Stokes:

p(§,+v'ij:—Vp+uV2V+pg 3.1

Junto con la ecuacion de continuidad:
V-v=0 3.2

Efectuando el desarrollo para cada‘las coordenadas radiales en el esquema bidimensional
resulta:

ov, ov, ov, 1op p|1ov, d’v, 9%y,

=—V, -V, —— 5 WEEL= + + 33
ot or dz pdz p|r or or’ 9z’

2 2

avrz_vrai_vzavr_laip+g _Virlavr+a Vr+8 Vv, 14
ot or dz por p| r’r o o’ 9z°
AT AT 35
r oJr 0z

Las condiciones de frontera se pueden plantear en términos de la velocidad, presién o una
combinacion de ambas:

Las condiciones para la velocidad:
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Entrada: v, =f(r)

av,

Salida: =0

z
Centro: v, =0 ,v. =0

o,

Pared: 0,v =0

r

or

Condiciones para la presion:

Entrada: p =fe(r)

Salida: p=1s(r)

Centro: a—p =0
Jr

Pared: a—p =0
or

3.2.2 Modelo Para Flujo Desarrollado

3.6

3.7

La condiciéon de que el fluido no experimenta-cambios en la direccién z, lleva a una

solucioén analitica para la velocidad, conocida como el petfil parabdlico de velocidades:

Vz(r):zl{l_g

En donde u es la velocidad media de flujo.

3.3 BALANCE PARA LA TRANSFERENCIA DE MASA

3.8

El planteamiento de las ecuaciones que describen la conservacion de la materia, tanto para
la masa global como para las sustancias, se puede realizar de dos maneras, en términos de

concentraciones molares

o de concentraciones

pero  por

de

interdependencia con la velocidad del balance de cantidad de movimiento es preferible su

expresion en unidades mésicas.
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3.3.1 Balance Global De Masa

El balance para la densidad total sobre un punto se escribe:

p,
ot

+V-(vp,)=0 3.9

3.3.2 Balance Diferencial Para Las Especies Quimicas

Es necesario realizar el planteamiento de la conservacion para cada una de las s de
sustancias presentes en el esquema de reaccion.

El balance diferencial de masa para'la especie 1 se expresa como:

op,
ot

+V-.n, =1, 3.10

Siendo v; la velocidad de la especie i en una direccion daday se define flujo mésico para la
especie con respecto de lo ejes estacionarios como:

n, =p,v, 3.11

Introduciendo la definicion del flujo difusivo mdsico para la especie i con respecto de la
velocidad media mésica

Ji :pi(Vi _V) 3.12

En donde la velocidad media mésica es el promedio ponderado con las fracciones maésicas,
que corresponde a la velocidad planteada en el balance para la cantidad de movimiento:

VziWiVi 3.13
i=1

pudiéndose notar que la suma de los flujos difusivos para las especies en cualquier posicién
es:

iji =0 3.14
i=1

Utilizando la definicion del flujo difusivo en el balance para la especie 1 resulta:

PV o)+ V() =x 315
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En esta ecuacion se conoce V-(p;v) como el término convectivo, y V-(ji) como el término
difusivo. Desarrollando el término difusivo nos queda:

9P

ot +pi(V'V)+V'(ij)+V'(ji):r‘ 3.16

1

En el caso de que el fluido es incompresible (V-v) = 0, y despejando la derivada respecto
del tiempo se llega a:

P, _

ot _V'(Vpi)_v'(ji)"'ri 3.17

En correspondencia con el principio.de conservacion de la materia, debe cumplirse que

Zs:fi =0 3.18
i=1

i=1

Al desarrollar el balance para la especie.i en las coordenadas cilindricas en el espacio
bidimensional:

_— api —v, api _ J7i+a‘]i +aJi +1, 3.20
ot or 0z roor .0z

ap.

1

3.3.3 Modelo de Transferencia de Masa sin Dispersion Axial

Para un modelo donde no se tome en cuenta la dispersion axial (o el flujo masico difusivo
axial se considere despreciable) y que se encuentre en estado estable, se puede despejar la
derivada de la concentracion madsica respecto de z:

i L[, o [0, 9, 321
dz v, or r odr

Las condiciones de frontera necesarias para la soluciéon de este modelo, se formulan
expresando que en el centro del tubo existe simetria para las variables y que no hay flujo de
materia a través de la pared, ademds de conocer el perfil de concentraciones en la entrada:
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Entrada: p, = fe(r) 3.22

ap;

Centro: j; =0, =0
or
ap.
Pared: j; =0, i =0
or

3.4 DESCRIPCION DEL FLUJO DIFUSIVO

La correcta descripcion del término difusivo, es.uno de los temas mds estudiados en el
campo de los fendmenos de transferencia. Entre las formulaciones mads utilizadas se
encuentran la ecuacion de Stefan-Maxwell y la ley de Fick.

3.4.1 Ecuacion de Stefan-Maxwell para la Difusion Multicomponente

Las relaciones desarrolladas por Josef Stefan y James Clerk Maxwell (Taylor y Krishna
1993), acoplan de forma implicita las velocidades para las especies con la fuerza guia para
la difusién:

s X-X~(V~ —V~)
d=-) 2+ 3.23
T p,

1

En donde Dj; es 1a difusividad de Stefan-Maxwell para el par de sustancias i j, que posee la
propiedad de simetria D;; = D;i. Mientras -que d; es la fuerza guia para el componente i en la
misma direccion para J.

Bajo la consideracion de que la difusiéon solo se debe a la existencia del gradiente de la
fraccion molar, la ecuacion se reduce a:

vx, ooy Bl 304
= D,

1

Esta consideracion pone de manifiesto el hecho de que esta ecuacion solo es aplicable a s-1
sustancias, pues debido a que las fracciones molares suman uno, se cumple que:

S Vx, =0 325
i=l1

Un inconveniente de esta teoria es que fue inicialmente planteada en términos de flujos y
fracciones molares, por tanto es necesario realizar su transformacién a unidades mdsicas
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para facil implementacion en el balance para las especies. Partiendo del cédlculo de las
fracciones mdsicas a partir de las fracciones molares:

x; M, B x; M,
ZXiMi Mt
i=1

1

Se obtiene la relacién entre los gradientes masico y molar para el componente i:

M. .
Vw, = ‘in—w‘

L= M, Vx, 3.27
Mt Mt &

realizando la conversion de las velocidades para las especies a flujos difusivos mdsicos
ecuacion 3.12 , la ecuacion de Stefan-Maxwell 3.24 queda escrita como:

2 s 1. W T
AL o RS TG 3.8
P, = MiMjDij MjMiDij

3.4.2 La Ley de Fick

En el caso particular de que se tenga una mezcla constituida solo por dos sustancias, las
ecuaciones de Stefan-Maxwell se reducen a la clédsica ley de! Fick:

ji :_ptDijVWi 3.29

que al contrario de Stefan-Maxwell; tiene Ta ventaja-de'ser un planteamiento explicito para
los flujos difusivos y que no depende del gradiente de la otra sustancia.
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TABLA 3.1 NOMENCLATURA

C;: Concentracion molar de la especie 1

C,: Capacidad especifica de calor

D,p: Coeficiente de difusién de A en B

F: Flujo molar de la especie 1

Fio: Flujo molar de entrada de la especie i

g: Vector gravitacional

G: Energia libre de Gibbs

L: Longitud

M;: Peso molecular del elemento i

Nj: Rapidez de transferencia de masa molar de la especie A.
p: presion

Q: Flujo volumétrico

ra: Velocidad de apariciéon de A

r: Posicion radial

ri.: Término de rapidez de produccién de masa i dentro del volumen de control
R: radio del cilindro

S: Selectividad

t: Tiempo.

v: Vector de velocidad

v,: Componente de la velocidad en la coordenada z
U,: Velocidad promedio

V: Volumen del reactor

X: conversion

Z:: Posicién axial

V: Gradiente. u operador

V? :Laplaciano

A: Conductividad térmica.

A: Edad de una particula en flujo

p: Densidad.

p : Concentracién de masa para la especie i
y: Concentracion adimensional

T: Tensor de esfuerzo cortante

. Fraccion madsica de la especie i.

o: Difusividad térmica
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CAPITULO 4

ESTRATEGIA DE SOLUCION
NUMERICA DEL MODELO
MATEMATICO

En el presente capitulo se describen brevemente los algoritmos utilizados en la solucién
numérica de los modelos deducidos en el capitulo anterior. En cada uno de los modelos se
resumen las ecuaciones que’lo componen, se explican los procedimientos para su
discretizacion y se numeran los pasos que componen el algoritmo. Se comienza por la
exposicion de la estrategia en el modelo para‘el balance-de cantidad de movimiento,
seguido de la descripcion de las estrategias para la transferencia de masa, en los casos de
mezcla multicomponente y mezcla binaria, mostrando los resultados obtenidos para valores
definidos en las constantes de las ecuaciones.

Las ecuaciones de Navier-Stokes, ‘gracias a su_mediano nivel de complejidad, son muy
utilizadas en gran cantidad de modelamientos; sobre todo“en situaciones de flujo sobre
superficies libres y en el campo de la-aerodinamica. Pero los problemas en los que el fluido
se encuentra limitado por paredes, no son claramente comentados en la literatura. En
general, muchos investigadores han tratado de plantear métodos genéricos que puedan
resultar aplicables en varios casos. Entre estos se encuentran los métodos de proyeccion,
descritos por Peyret (1983) en detalle por Brown et al (2001), en el que la discretizacién
utilizada logra que no sea necesaria una solucién simultdnea para la velocidad y la presion,
sino que se hace secuencialmente, el inconveniente que surge es que €s necesario conocer
la velocidad en las fronteras del sistema, lo que lo hace poco atractivo para el caso de flujo
en el interior de tubos. Mercado et al (2001), resuelve el flujo en un tubo en el que existe
transferencia de calor a través de la pared, asumiendo que el fluido se encuentra
desarrollado y acoplando la ecuacién con el balance de energia, pero en la situaciéon en que
la temperatura fuera constante a lo largo del tubo, la solucién para la velocidad se reduce al
perfil parabdlico de velocidad.
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En cuanto a los modelos para la transferencia de masa, Oran (2001) propone una estrategia
de solucién basada en la dindmica del sistema, pero no hace comentarios respecto de las
condiciones de frontera, ni son claros los procedimientos para garantizar la conservacion de
la masa en el sistema, al igual que tampoco hace comentarios sobre las ecuaciones
utilizadas para la difusion multicomponente. Amundson et al (1998) describe un método
para resolver un sistema de reaccién con difusién aplicando la ecuaciéon de Stefan-Maxwell,
el inconveniente es que se aplica en una situacién donde no existe flujo, aparte de que hay
claridad sobre el procedimiento para efectuar la discretizacion.

4.1 SOLUCION DEL BALANCE PARA LA CANTIDAD DE MOVIMIENTO

4.1.1 Solucién del modelo para flujo no desarrollado

Bajo el supuesto de que la caida de presion ‘en la longitud tiene una tendencia lineal, y que
su variacion radial se considera despreciable, se puede reducir notablemente el nivel de
complejidad en el planteamiento:

av, ov, ov, ST Ap-uflov, 9°v, 9’v,
=—v, —Z-v, — e * 4.1
ot or oz pL plro o’ 977
2 2
ov, I~ avr_v7 av, W _L_I_lavr_'_a Vr+a v, 47
ot oo "0z p| r’ t.odr O’ .9z°

La discretizaciéon de las derivadas respecto al tiempo-de manera explicita, permite obtener
los valores de las velocidades en su progresion-a través del tiempo hasta que se llegue al
estado estable.

Los perfiles de velocidad obtenidos que se obtienen no distan mucho del perfil parabdlico
de velocidad correspondiente al caso para flujo de flujo desarrollado. Lo que nos hace
concluir que para una geometria de flujo tan sencilla no se justifica una solucién rigurosa
del balance de cantidad de movimiento.
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4.2 SOLUCION DEL BALANCE PARA LA TRANSFERENCIA DE MASA

4.2.1 Solucion del modelo para una mezcla multicomponente

El modelo matemdtico para un esquema de reacciéon donde intervengan mds de dos
sustancias, exige la solucion simultdnea del balance para las especies quimicas en conjunto
con la relacion de Stefan-Maxwell, para cada una de las s especies:

op. ap. i B

L:i -V, Pi _ J—‘—kajl +r, 4.3
dz v, or r odr

ow. M. ox. o oX.

Wil O Wisnyy 44
oz Mt dz Mt oz

ow. M. ox. LS ox.

WI — i XI _Wl z . Xl 45
or Mt Jor Mt ar

ox. 23 Wi‘? le

Xl :Mt Z J_] W _].] 4_6
oz p, SIMMD, MMD,

x MC & wi Cwi .
ax p S MMD, MMD,

zpi :pr 48

sujetas a las condiciones:

Entrada: p, = fc(r) 4.9
op,
Centro: ji =0, P, =0
or
op;
Pared: j; =0, P =0
or
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4.2.1.1 Discretizacion

El planteamiento explicito de la derivada en z en el balance de las especies 4.3 , hace que
pueda calcular los valores de las concentraciones en la siguiente posicion de z a partir de
los valores de las variables en el punto anterior.

Para las condiciones de frontera en el centro y la pared, se utiliza una discretizacién de
primer orden para las derivadas las derivadas. Todas las demds derivadas se discretizan
utilizando diferencias finitas hacia atrds de primer orden.

El tamafio de paso para z debe ser lo suficientemente pequefio para garantizar la estabilidad
en la solucién.

4.2.1.2 Algoritmo

1. Teniendo el perfil de concentraciones en la entrada del reactor, se calcula j;
Se calculan las concentraciones en el siguiente paso-de z, aplicando el balance para
las especies 4.3

3. Se obtienen los j; correspondientes a las concentraciones calculadas para el siguiente
paso, resolviendo el conjunto

4. Se regresa al paso numero dos hasta que se llegue ‘a la longitud especificada del
reactor

4.2.1.3 Ejemplo:
Se propone un esquema de reaccion con dos reactivos.y dos productos:
A+B €= C+D

Con una cinética de reaccion definida por:

r =EM,|Kd PaPs g, PcPo 4.10
MAMB MCMD

Especificando los siguientes valores para las difusividades binarias:

DAB = le-7 , DAC =2e-7 , DAD = Se-7 , DBC =2e-7 . DBD =4e-7 , DCD = 3e-7 .
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Fijando los siguientes valores:

A B C D
Coeficiente estequiométrico E; -1 -1 1 1
Peso molecular M; (kg/kgmol) |2 3 3 2
Concentracién de entrada (kg/m3) 2 3 3 2
Tabla 4.1
Parametro Valor
Longitud (m) 1
Radio (m) 0.1
Velocidad media (m/s) 10
Constante cinética Kd (m3/kgmol s)” 110
Constante cinética Kd (m3/kgmol s) | le-5

Asumiendo que el fluido obedece a un perfil parabdlico de velocidad, el resultado de la
integracion arroja la distribucién de’ concentraciones para las cuatro especies en el espacio
del reactor p; = f(r,z). Para facilitar el andlisis de los resultados, se calcula la concentracién
media (o de mezcla) en cada posicion de z, que corresponde a la concentracion que resulta
de mezclar el todo fluido que pasa por-esa posicion de z:

R
IanVZpidr
pi= 4.11
Iander
0
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Los resultados de concentracion media se muestran en la figura:

concentracion (kg/m3)

0.5

oOw>r

|
0.4 0.5

longitud (m)

09

Figura 4.1 Concentracion-media de las sustancias a'lo:largo del reactor

La soluciéon del modelo para una“ mezcla multicomponente resulta problemdtico para
valores grandes de las difusividades, pues la estequimetria de la reaccion deja de
conservarse para las concentraciones medias de las: sustancias, arrojando asi valores sin
sentido fisico, o que no se pueden explicar a‘través del-hecho de que unas sustancias se
transforman en otras. Esto da la impresién de que fuera necesario implementar algin

esquema de correcciOn para las concentraciones a medida que se realiza la integracion.

4.2.2 Solucion del modelo para una mezcla binaria

El balance para la especie i, utilizando la ley de Fick, queda expresado

ap; _ 1 ap;

1

0z v "oor

z

+r

i

4.12
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sujeta a las condiciones:

Entrada: p, = fe(r)

Centro: % =0
or

Pared: op; =0
Jr

4.13

Gracias a que el balance para la especie 1 no depende las concentraciones de la otra especie,

solo es necesario resolver la ecuacion para el reactivo.

4.2.2.1 Discretizacion

Al igual que en el modelo para la. mezcla multicomponente; se realiza un planteamiento

explicito de la derivada en z'en el balance de las especies 4.12 -

Las condiciones de frontera en'el centro y la pared,-se utiliza una discretizacién de primer
orden para las derivadas las derivadas:” Mientrasque las otras derivadas se discretizan

utilizando diferencias finitas centradas de primer-orden.

El tamafio de paso para z debe ser lo suficientemente pequefio para garantizar la estabilidad

en la solucion.

El algoritmo resultante es  mucho mds-. simple."que el “que resulta para el caso

multicomponente.

4.2.2.2 Algoritmo

[S—

Se tiene el perfil de concentraciones en la entrada del reactor

2. Se calculan las concentraciones en el siguiente paso de z, aplicando el balance para

las especies 4.12

3. Se regresa al paso numero dos hasta que se llegue a la longitud especificada del

reactor

4.2.2.3 Ejemplo:

Para una esquema de una reaccion monomolecular:

A=>B
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Expresando la cinética de la reaccién de primer orden:
r, =E . Kp, 4.14

Se dan los siguientes valores a los parametros del modelo:

Tabla 4.2

Parametro Valor
Concentracién inicial (kg/m3) 5
Longitud (m) 2
Radio (m) 0.1
Velocidad media (m/s) 10
Difusividad (m*/s) |3e-5
Constante cinética K (1/s) 10

La distribucion de la concentracién del reactivo a lo-largo de longitud y el radio, se muestra
en la siguiente grafica

N w e w

o

concentracion (kg/m3)

(=]

01 2 longitud (m)

radio (m)

Figura 4.2 Concentracion del reactivo en el volumen del reactor

Aqui se puede notar que existe una variaciéon radial apreciable para el reactivo,
disminuyendo su concentracién en cercanias de la pared, lo cual se debe a que las bajas
velocidades en este sector proporcionan un tiempo de residencia en el reactor mayor que el
que posee el fluido que se desplaza por el centro del tubo.
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4.2.2.4 Estudio del orden de la cinética de reaccion

Como es sabido, la reaccion A =» B, no implica una cinética de primer orden y resulta
entonces interesante observar la influencia del orden de la reaccién en la conversion
alcanzada. La figura 4.3 es una cuantificacion de esta idea; en ella se han superpuesto las
graficas de la concentracion de salida contra la constante de velocidad para las cinéticas de
orden cero, uno y dos.

Tabla 4.3

Parametro Valor
Concentracion inicial (kg/m3) 5
Longitud (m) 2
Radio (m) 0:1
Velocidad media (m/s) 10
Difusividad (m*/s) " [3e-5

La tabla 4.3 da la informacién de entrada para la soluciéon del problema. Se pueden
observar varios aspectos: para bajas constantes-de velocidad'la concentracion de salida es
mads baja (por lo tanto la conversion es mads alta) para la reaccion de orden dos y es posible
afirmar para tales casos que, el mcremento del orden de reaccion aumenta la conversion.
Las cinéticas de orden dos y uno, dan la' misma solucion para una constante de velocidad de
aproximadamente 20, lo cual resulta muy interesante, porque indica que la conversion de
salida es independiente del orden en ese punto. Lo’ mismo ocurre cuando la curva es la
correspondiente a la cinética de ‘orden cero; corta las otras dos a una constante de velocidad
de aproximadamente 25.

Para altas constantes de velocidad el sentido-dela conversion se invierte, y la conversion
mds alta se obtiene para cinéticas de orden cero, siguiendo en orden decreciente la de orden
uno y la de orden dos.

Finalmente, como la constante de velocidad depende principalmente de la temperatura, la

figura 4.3 ilustra en forma indirecta la influencia de esta sobre la conversion y podria en
principio, emplearse para establecer la influencia de la temperatura.
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Figura 4.3. Concentracion de mezcla-del reactivo a'la salida del reactor
contra la constante de velocidad

4.2.2.5 Influencia de la difusividad en'la conversion quimica

Las dos contribuciones fundamentales al transporte de materia son la conveccién y la
difusion. La inclusion de esta ultima (la dispersion) en el modelo de un reactor es la
primera consideracion de no idealidad.“Desde ‘el-punto de vista de la difusién, los dos
extremos de los modelos de un reactor (ambos ideales) son el de Difusividad cero y el de
Difusividad infinita (flujo piston). La solucién de los modelos de los reactores reales deben
encontrarse en el interior de la regién delimitada por estos dos extremos (Nauman, 2001).

Las soluciones de los modelos rigurosos son generalmente comparadas con el reactor de
flujo piston y como este no presenta variaciones radiales de concentracién siempre
encuentran grandes diferencias entre uno y el otro. Sin embargo, una comparacion mas
adecuada debe incluir el reactor de difusividad cero.

Una grifica de la concentracién de salida de un reactivo (o de un producto) contra la
Difusividad, establece todas las posibilidades de distribucién de productos en un reactor de
dimensiones dadas. La figura 4.4 es un ejemplo de ello para las condiciones especificadas
en la tabla 4.4.
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Tabla 4.4.

Parametro
Concentracién inicial
Longitud

Radio

Velocidad media
Constante cinética

(kg/m3)
(m)
(m)
(m/s)
(1/s)

Valor
5

0.1
10

10

1.05

0.85

concentracion (kg/m3)

0.85

0.8

0

! |
0.01 0.02

| L L | L L
003 004 005 006 007 008 009 0.1
difusividad (m?/s)

Figura 4.4. Concentracion de salida del reactor contra la difusividad

En todos los casos las ordenadas corresponden a las concentraciones de mezcla a la salida
del reactor. Como era de esperarse, la figura 4.4 muestra un aumento de la conversién con
el aumento de la Difusividad, lo cual significa una progresion desde el reactor de
Difusividad cero hacia el reactor de flujo pistén, o lo que es lo mismo, un aumento del

mezclado radial.

La tabla 4.5 especifica un ejemplo, cuyo propdsito es indicar la forma de comparacién
apropiada entre los modelos ideales extremos y el modelo no ideal.
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Tabla 4.5.

Parametro Valor

Concentracién inicial (kg/m3) 5

Longitud (m) 2

Flujo volumétrico (m3/s) 0.1

Difusividad (m*/s) [0.1

Constante cinética (1/s) 10

GRAFICA 2
5 T T T
—— Flujo piston
— Modelo
45 —— Difusividad cero [

w
T

CONCENTRACION GLOBAL
v G
T T

e
w
T

0.5+

LONGITUD

Figura 4.5. Comparacion de la concentracion de salida para los tres tipos de reactores



CAPITULO 5

EFECTO DE LOS PARAMETROS
EN LA SOLUCION DEL MODELO

Uno de los conceptos mdas—importantes. durante. ‘el disefio de un proceso o en el
dimensionamiento de un equipo de proceso es el “estudio ‘paramétrico”; entendiendo por
esto la cuantificacién de los cambios que experimenta la solucion de un modelo matematico
con la varianza de sus especificaciones. La-utilidad de este'tipo de cdlculos radica en el
establecimiento de las condiciones y variables optimas a las-cuales debe llevarse a cabo el
proceso.

La tarea de optimizar un:reactor ‘es ‘harto compleja, requiriendo el uso de todas las
ecuaciones de conservacion (materia, energia y cantidad de moyvimiento) en conjuncién con
una funcién de costos, si lo que. se. quiere es una, optimizacién de cardcter practico
(industrial). Un nivel mds bdsico de la-optimizacion-es el:de el desempeio; por ejemplo,
s6lo optimizar la conversion, la selectividad, 1a razén de reciclo, la taza de remocién de
calor, etc. La aparicion de Optimos-generalmente estd 'relacionada con las no linealidades
del modelo y en la mayoria de los casos requiere el acople de las ecuaciones; por ejemplo
Gomez y Fontalvo (2004), estudiando el caso de un reactor tubular ideal, muestran la
existencia de un radio optimo sélo en el caso de acoplar los balances de materia y cantidad
de movimiento.

Con el fin de mejorar la comprension sobre ciertos detalles en la solucién del modelo para

una mezcla binaria, se ha optado por seleccionar un sistema reaccionante con aplicacion en
la vida real, y establecer la variacion respecto de los pardmetros mds relevantes.
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5.1 REACCION DE ISOMERIZACION DE N-BUTANO

EL isobutano es una sustancia utilizada en la fabricaciéon de aditivos para gasolinas. Este
puede ser producido por la isomerizacion en fase liquida de n-butano empleando pequeias
cantidades de un catalizador liquido Fogler (1999). Esta es una reaccion que ademds de ser
exotérmica es reversible.

n-butano €= i-butano

teniendo una cinética reaccion expresada por:

C
rA=k[CA—BJ <kmol /m’ h’> 5.1
I<C
k =31.1exp| 7906 T 360 Lyfve 52
360T
K. =3.03exp —830.3(T_333 5.3
333T

Con el objetivo de examinar la distribucion de concentracion que el reactivo logra en el
volumen del reactor, se definen valores para los pardmetros diciendo que el reactivo ingresa
puro.

Tabla 5.1

Parametro Valor
Concentracion inicial (kg/m3) 579
Longitud (m) 15
Radio (m) 0.08
Velocidad media (m/s) 0.011
Temperatura (K) 330

Empleando el método de Wilke-Chang para el cdlculo de la difusividad, y con los
parametros de la tabla 5.1, se obtiene la figura 5.1 que pone en evidencia el gran cambio
que experimenta la concentraciéon de n-butano en direccion radial, alcanzandose valores
pequeiios en cercanias de la pared y aproximados a su valor de equilibrio quimico, esto
gracias a las grandes velocidades de reaccidon que se manejan en este sector.
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Concentracion de n-butano (kg/m3)

0.06

0.05

0.04

radio (m)

0.03

0.02

0.01

longitud (m)

Figura 5.1 Concentracion de n-butano en el volumen del reactor

La figura anterior sugiere que al comparar este resultado con el reactor de flujo pistén la
diferencia puede llegar a ser apreciable, lo cual se comprueba en la figura 5.2.

=00 T T

—— Flujo piston
550 1 — Modelo

500 F
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concentracion (kg/m3)
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=

o
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o8]

53]

o
T

200k

150 : -
0 5 10 15

langitud (m)

Figura 5.2 Concentracion media de n-butano a lo largo del reactor



5.2 EFECTO DE LA TEMPERATURA Y EL RADIO

Teniendo en cuenta que la temperatura afecta directamente las magnitudes de la difusividad
y la velocidad de reaccidn, y que las dimensiones del tubo definen el volumen para llevar a
cabo la reaccidn, se constituyen estas como variables que se desean seleccionar
adecuadamente para mejorar el rendimiento del reactor. A priori, debido a que las
ecuaciones se encuentran desacopladas, es de suponer que no se encuentren 6ptimos. Esto,
empero, no resulta desalentador porque el estudio sirve también para interpretar desde el
punto de vista fisico lo que ocurre en el reactor.

Manteniendo un flujo volumétrico de 2.2308e-4-m’/s se realizan modificaciones sobre la
temperatura, longitud y didmetro del reactor. Se definieron tres valores de temperatura, y
tres niveles de longitud para observar su influencia sobre la concentraciéon media de salida
para diferentes valores del radio; resultados mostrados en'las figuras 5.3 ,5.4y 5.5

4480 T T T T T T

400 | B

3a0 -

concentracion (kg/m3)

1 1 1 1 1
0.08 0.03 0.1 012 0.14 0.16 01s 0.2

Radio (m)

Figura 5.3 Concentracion media de n-butano a la salida del reactor, T = 330 K
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Figura 5.4 Concentracion media de n-butano a la salida del reactor, T = 345 K
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Figura 5.5 Concentracion media de n-butano a la salida del reactor, T = 360 K




En las gréficas anteriores se concluye principalmente que la conversion del reactivo se
incrementa a medida que también lo hacen la temperatura, el radio y la longitud. Pero algo
interesante que se puede notar es que para una longitud definida existe una magnitud del
radio a partir del cual desaparece su influencia sobre la concentracion de salida ya que se
alcanza el valor del equilibrio quimico, lo mismo que también habrd un momento en que no
se justifique aumentar la longitud del reactor para mejorar la conversion.
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CONCLUSIONES

Al solucionar las ecuaciones de Navier-Stokes asumiendo caida de presién constante, se
obtiene un perfil parabdlico de velocidad idéntico al que se obtiene para un flujo
desarrollado, llegandose a la conclusion de.que no es justificable efectuar esta solucién si
estd desacoplada del balance de materia y en el caso de una geometria sencilla de flujo.

Se planted un algoritmo de-solucién numérica para el balance de materia en un esquema de
reaccion multicomponente, utilizando-la relacion-de-Stefan-Maxwell para la descripcion del
término difusivo, resultando ser un método aplicable para valores bajos de difusividad, ya
que estable y cumple con la conservacion global de la estequiometria.

Para difusividades bajas, la.accion-conjunta de los fendmenos de difusiéon y conveccion
logra tener un efecto apreciable sobre la distribucion de concentraciones en el volumen del
reactor, pudiéndose de esta ;manera notar la  significativa variacion radial de la
concentracién en el caso de laiisomerizacion de n-butano en fase liquida.
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ANEXO A

NOTACION MATEMATICA

La mayoria de los textos y articulos cientificos utilizan:una nomenclatura que compacta las
expresiones de conservacion, conocida con el nombre de Nomenclatura Indicial.

La ecuacion de continuidad para flujo incompresible con densidad constante, estd dada en

la nomenclatura tradicional como:

Vau=0

Al

En la nomenclatura de los libros de CFD (indicial) aparece como:

du, _
dxj_

En coordenadas cilindricas

Voo i:la(rux)_l_laue_i_auz:0
dx, r or r 09 oz

Otra operacion con el operador V es:

9P 1P 0P

vp=2 2
o 1900 09z

la nomenclatura de los libros de CFD es:

K

VP=—
0X,

Es notable la diferencia en las ecuaciones A3 y A4,

A2

A3

Ad

A5

la ecuaciéon A4 no tiene punto.
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De igual forma cuando aparezca en las ecuaciones de conservacion el siguiente término:

u,—i:iu‘%:iuv-u‘ A6

Donde 1, 2, 3; son las componentes r, 0, z respectivamente.

Una cantidad con dos subindices (T;j )es un tensor que posee nueve componentes:

Ti=Ta Tn Tx A7

T31 T32 T33

Donde T es conocido como el tensor de Reynolds "o tensor de esfuerzo turbulento. Se
considera un tensor en coordenadas cartesianas como se ve en el Figura Al

Figura AI Notacion-de.Tensor en Coordenadas Cartesianas

yv1

X

El primer subindice (y) indica la normal a la superficie en la cual el tensor actia, el segundo
subindice (x) indica la direccién del tensor

Todos los esfuerzos con subindices iguales (T;, T, Ts;) son conocidos como Esfuerzos
Normales o Presiones y los que posean diferentes subindices se les ha asignado el nombre
de Esfuerzos de Corte y se considera un tensor simétrico, cuando los esfuerzos con
subindices invertidos son iguales (T,;=Ts,).

Para un tensor simétrico, solo es necesario el conocimiento del seis de sus nueve
componentes; de los cuales tres son esfuerzos normales y tres son esfuerzos de corte.

Un tensor muy utilizado en la dindmica de los fluidos es el Tensor Delta de Kronecker &,
representado por una matriz idéntica
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ANEXO B

NUMEROS ADIMENSIONALES

El anélisis dimensional es el método mas empleado-para correlacionar cierto nimero de
variables en una sola ecuacion, expresando un efecto.

Los niimeros adimensionales-son relaciones entre' variables fisicas y se les ha asignado los
nombres de los primeros - investigadores -en el campo-de la mecdnica de fluidos,
transferencia de masa y de calot.

Adimensionalizacion de las Ecuaciones Basicas

Las ecuaciones de conservacion contienen las tres dimensiones-basicas (L, M, T), ademas
todas las variables p, u, r, z, y't pueden adimensionalizarse utilizando la densidad y dos
constantes de referencia caracteristicas del flujo que se esta tratando:

® Lavelocidad de referencia u : puede ser la velocidad maxima o la velocidad a la
entrada del reactor.

e Lalongitud caracteristica R:;yRadio del cilindro

Como ejemplo, al tratar las ecuaciones de continuidad y cantidad de movimiento que se
presentan en el capitulo 2:

Continuidad V-u=0 2.4
V.
Cantidad de movimiento gu =v-Viu-—P4 g 2.5
t
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Las variables adimensionales” pueden ser las siguientes:

*

u 5
u =— p =—— = 2.6
u

> | <

Continuidad Viu =0 2.7
Cantidad de Movimiento Du* = _ V*zu — E + S 2.8
Dt Re p Fr

Donde Re y Fr son los nimeros de Reynolds y Froude respectivamente

Las condiciones de frontera y-las condiciones iniciales de estas ecuaciones de conservacion,
igualmente deben se adimensiondas;

Segin Oran (2001) se recomienda mno utilizar en la' programacién ecuaciones de
conservacion adimensionales; por las siguientes razones:

* Es muy complicado depurar o encontrar un error en el programa, cuando todas las
variables son de orden uno.

¢ El método es cuestionable cuando se debe realizar un proceso iterativo complejo o
cuando el problema no esta en un espacio homogéneo.

e Es muy relevante trabajar en unidades reales,; sirve para focalizar el problema y
desarrollar la intuicién sobre- el _tema. atratar-'y-facilita la comunicacién con
ingenieros y laboratoristas.

La tercera afirmacién es la mas importante y en este trabajo se comprobo la realidad y
lo acertado de la afirmacién del autor.

A continuacién se listan los nimeros adimensionales mas empleados en la dindmica de los
Fluidos.

* Este simbolo se utiliza para representar Variables Adimensionales
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Tabla B1 Numeros Adimensionales

Nombre Simbolo | Definicién Significado Fisico
A Diferencia de densidades
Atwood A 2P ' X
P +P, Suma de densidades
Biot Bi hV, Resistenca conductoraa la transferencia de calor
i N
k Resistenca convectivaa la transferencia de calor
Brinkman Br uu’ Calor deb‘ido ala disipacifi/n té/rmi.ca
kT Calor debido a la conduccién térmica
.. Lu Fuerzaviscosa
Capilaridad Cp — — -
c Tensionsuperficid
Damkohler Da rl’ Rata de reaccién quimica
Convectivo u Rata de transporte convectivo
Damkéhler o2 Rata'de reaccion quimica
Difusional Da D Rataide transporte Difusional
Damkahler Da Ql Calor debido a la reaccién
Conveccion phu Calor/debido a la conveccion
Damkohler Da Ql Calordebido a la reaccion
Conduccion kT Calor debido a la conduccién
Damkéhler Da Ql Calor debido a la reaccién
Difusi6n pDu Calor debido a la Difusién
Coeficiente C PP Fuerza de descarga
de Descarga b gp’lu? Fuerza inercial
u’ Energia cinética
Eckert Ec ;
c,T Entalpia
P Presis
Euler Eu 3 &
pu Fuerza inercial
Euler P—-Pv Presion
Y Ca 5 .
Cavitacion pu Fuerza inercial
u2 Energia cinética
Froude Fr Ig Energia gravitacional
Pp’BeAT F b t
Grashof Gr pB 2g derza : oyar'1 ©
1 Fuerza inercial
. 1du Factor de dilatacion : criterio para incrementar el drea
Karlovitz K
u dy de flamas
S Tiempo de conveccion
Knudsen Kn —

Tiempo de colision
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Lewis Le k Difusivida térmica
wi
pc,D;; Difusividd de mas:
u Magnitud de efectos de compresibilidad
Mach Ma u Velocidad del flujo
sonido Velocidad del sonido
Newton Nt F Fuerza impuesta
plu’ Fuerza inercial
Nusselt Nu E Resistencia térmica de conveccion del fluido
k Resistencia térmica de conduccion
Pecler Pe ulpe, Transporte de calor convectivo
Calor k Transporte de calor por conducciéon
Pecler - ul Transporte convectivo de masa
Masa D; Transporte molecular de masa
Poisseuille Po 1AP Fuerza de presion
oisseui 5 T
L Fuerza viscosa
Prandtl pr Col lel'lSIV?d‘Zd de morgento
Kk Difusividal térmica
gl BATp> Fuerza boyante
Rayleigh Ra
ylelg c Mk Fuerza difusional
Revnolds Re lup Fuerza inercial
¥ 18 Fuerza viscosa
1 Efectos b t
Richardson Ri & 5 BE0s boyan es'
Au Efectos de corte vertical
u Fuerzainercial
Rossb Ro
y 2sen(A ol Fuerza Coriolis
W Difusividad de momento
Schmidt Sc —
pD;; Difusividad de masa
Stant St h Pérdida de conduccion térmica
anton puc, Capacidad Calorifica
1) Proporcionde humedadviscosa
Stokes S
pl’® Rata Vibraciond
Strouhal S 1o Rata vibracional
rouha f u Rata de flujo convectivo
plu’ Fuerzainercial
Web W > -
eber o Tensiénsuperficial
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