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Resumen

En este trabajo se obtiene la solucién de un modelo simplificado que describe la dindmica
de un reactor trifésico tipo tanque agitado isotérmico. La finalidad es analizar la influencia
que tienen las resistencias al transporte de masa cuando se desea determinar la velocidad de
reaccién que ocurre en la superficie de un catalizador poroso. Como primer paso en el
analisis de la soluci6n del problema se utilizé el modelo adimensional del reactor con un
componente clave, y se usaron tres relaciones constitutivas para la cinética: primer orden,
Langmuir-Hinshelwood con un sitio vacante y cinética de segundo orden. Se obtuvieron
soluciones analiticas en estado estacionario, en estado cuasi-estacionario, y la solucién
numeérica del estado transitorio. Para obtener las soluciones analiticas en el caso de las
cinéticas no lineales se emple6 un procedimiento de linealizacién. Posteriormente se
procedié a la interpretacion de las soluciones analiticas y numéricas para analizar el efecto
de las limitaciones en el transporte de masa. También se resolvieron numéricamente los
modelos que describen la dindmica cuando existen dos y tres componentes para lo cual se
usaron tres distintas cinéticas. La gréficas de las soluciones analiticas y numéricas se usaron
para obtener los perfiles de evolucién temporal para las concentraciones adimensionales en
las fases fluidas (liquida y gaseosa), también es posible obtener la evolucién espacio-
temporal de la concentracién adimensional en el interior del catalizador poroso. En las
graficas donde se representan los perfiles temporales de las fases fluidas se observa que no
existe una gran diferencia cuando se usan cinéticas de primer orden y cinéticas del tipo
Langmuir-Hinshelwood una situacién similar ocurre en el caso en el que en la reaccién

quimica participa mas de un reactivo.
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. Introduccion

En la Ingenieria Quimica siempre ha existido interés por comprender y describir los
sistemas multifisicos porque con frecuencia aparecen en la practica. Un ejemplo de sistema
multifasico comun es la columna de destilacion convencional, en la cual, participan dos
fases: liquido y vapor; por medio del contacto entre éstas se lleva a cabo el transporte
simultdneo de masa y calor, para llevar a cabo una separacion. Otro ejemplo son los
reactores cataliticos gas-sélido, en donde se llevan a cabo reacciones de cracking o
reformacion de petréleo, o los reactores trifasicos donde ocurren reacciones tales como la
de hidrodesulfuracién. Sin llevar a cabo estudios tedricos exhaustivos, los ingenieros
quimicos de antafio ya disefiaban y escalaban equipos de transferencia de masa,
transferencia de calor, y reaccion quimica como los mencionados previamente, para esto,
se basaban en reglas heuristicas, algunos métodos aproximados y correlaciones empiricas.

Desde el punto de vista de la Ingenieria Quimica las bases para el disefio de todos los
equipos que involucren sistemas multifasicos, se encuentran en las ecuaciones basadas en la
suposicion del medio continuo y las ecuaciones de disefio macroscopicas que pueden ser
obtenidas de una manera intuitiva o de una manera rigurosa a partir de las primeras. Una
manera formal y rigurosa para resolver un problema de Ingenieria es partir de las
ecuaciones basicas del continuo, en la actualidad gracias a las computadoras es posible
resolver problemas desde este punto de vista y explorar fenomenos algunas veces sin la
necesidad de hacer experimentos o, si estos se llevan a cabo, es posible predecir los
resultados que cabe esperar y disefiarlos adecuadamente. En este trabajo se aborda el
problema de un reactor trifasico tipo tanque agitado basdndose en un modelo obtenido de

manera rigurosa, el cual fue resuelto para casos particulares.



CAPITULO I

Antecedentes

En éste capitulo se mencionan los aspectos mas relevantes de los sistemas multifésicos
reactivos investigados en el campo de la Ingenieria Quimica y reportados en la literatura.
Dentro de la revision bibliografica sobresalen los temas del modelado matematico sin
embargo, no se encuentran investigaciones reportadas acerca del andlisis del efecto de las
limitaciones del transporte de masa en sistemas experimentales de mas de dos fases cuando
el objetivo es la obtencion de cinéticas.

Existen muchos equipos usados para separaciones y reacciones quimicas en los que esta
involucrada més de una fase; esto se debe primordialmente a los requerimientos y mejoras
que han ido surgiendo a través del tiempo. De fundamental interés son los reactores ya que
estos son el corazén de cualquier proceso en la manufactura de un producto quimico a nivel
industrial. Una tecnologia que se estd investigando actualmente debido a que ofrece
ventajas en los costos de operacion con respecto a los procesos convencionales es la
destilacion reactiva. La destilacion reactiva se caracteriza porque en un mismo dispositivo
se lleva a cabo la separacién y la reaccién quimica ademas en algunos sistemas estan
presentes la fase liquida, la fase vapor y el catalizador poroso. En este capitulo, no se hara
mencion de los sistemas multifasicos de separacion y de separacion reaccion, porque el
tema fundamental de esta investigacién es sobre un sistema reactivo trifasico, y por lo
tanto, se tomara en cuenta sélo el estado de arte de los sistemas reactivos en los que
participa mas de una fase. Los principales sistemas multifasicos reportados en la literatura
que tienen aplicaciones en el campo de la industria y del laboratorio son: los reactores
bifasicos, en ésta categoria se encuentran los reactores de lecho fluidizado, los reactores
tipo tanque agitado (lecho suspendido), los reactores de lecho escurrido, y los reactores de
catalizador externamente depositado. A continuacion se menciona un breve estado de arte

de ellos.



Reactores bifésicos.

En la categoria de sistemas bifasicos reactivos estin los reactores de lecho empacado, los
reactores de lecho fluidizado, los reactores de lecho suspendido y los reactores de
catalizador externamente depositado. En estos reactores estdn presentes los siguientes
fenémenos: el transporte de calor y de masa del seno de la fase fluida a la interfase fluido-
catalizador, el transporte de masa en la interfase catalizador-fluido y/o en la intratase
catalizador altamente poroso, la reaccién en la superficie externa en el caso de que el
catalizador sea no poroso, el transporte a través de los poros en el caso del catalizador
poroso junto con la reaccién quimica que se lleva a cabo en los sitios activos de la
superficie, también estd presente la transferencia de calor en el interior de la fase sélida o
catalizador poroso y el intercambio de energia entre el seno de la fase fluida y el
catalizador. Dependiendo de la configuracién del reactor estardn presentes uno o varios de
los fenémenps previamente mencionados. Existen muchos trabajos que describen los
fendmenos que ocurren dentro de un catalizador poroso, por ejemplo: Hlavacek; 1968,
Petersen: 1962, Stewart; y Villddsen; 1969; Vernikovskaya y col. 1999. En todos ellos se
hace hincapié en el comportamiento dinamico, o estacionario de la concentracion de las
especies quimicas en el interior de la particula catalitica. En estos trabajos se dan las bases
para el célculo del factor de efectividad y se proporcionan los fundamentos para
comprender el comportamiento dindmico de la pastilla de catalizador a nivel macroscopico
en los reactores multifasicos. En lo que respecta a la construccién de modelos rigurosos
Whitaker (1999), y otros autores desarrollaron la metodologia del promedio volumétrico
para la obtencién de modelos mateméticos que describen el fenémeno de difusién reaccion
en un catalizador poroso, esta metodologia permite una investigacion sistemética de los
fenémenos que ocurren en el interior del catalizador poroso, también es importante sefialar
que con la metodologia del promedio volumétrico es posible construir rigurosamente

modelos de sistemas reactivos multifasicos.

Un sistema multifésico cuya minima unidad es la pastilla de catalizador poroso es el reactor

de lecho empacado, existen en la literatura una gran cantidad de trabajos dedicados a su




estudio, por ejemplo: Hlavacek, 1970; Karanth y col; 1972, Marwaha y Luss; 2003. En
estos y otros trabajos acerca de reactores cataliticos bifasicos se encuentra que las
ecuaciones utilizadas para describir el comportamiento dindmico del sistema son generadas
de una manera intuitiva; ademaés, no se hace énfasis en el uso de la simulacién cuando se
trata de disefiar un experimento en el cual el principal objetivo es la obtencion de datos
cinéticos en el laboratorio. Aqui es importante sefialar que de cualquier manera el analisis
que se presenta en estos trabajos y su descripcion de resultados es valiosa como una ayuda
en la comprensién del comportamiento dindmico de un sistema mas complicado.
Actualmente se esté investigando la influencia de la hidrodinidmica en los reactores de
lecho fijo (Mantle y col; 2001), debido a que una descripcion adecuada del campo de
velocidad del fluido permitirda comprender mejor los fendmenos de transporte y como
consecuencia se tendran mejores conocimiento para el disefio y la optimizacion.

Una clase de reactor que merece ser mencionado es el reactor de tanque agitado en el que
se encuentran suspendidas las particulas cataliticas. Existen trabajos tales como: Relyea y
Perlmutter, 1968; Marroquin y col., 2002; Marroquin y col., 2006 donde se presenta un
andlisis de los fendmenos de transporte y reaccion basado en expresiones analiticas,
Ravindra y Rinker; (1984) investigaron el caso del comportamiento dindmico de un reactor
trifasico cuando el reactivo alimentado en la fase gaseosd ¢s moderada y altamente soluble
en la fase liquida. Muy importantes son este tipo de trabajos como antecedentes en la
presente investigacion, ya que su comprensién permitira llevar a acabo una generalizacion

de estos casos.

Reactores de lecho fluidizado

Otro tipo de reactores muy importantes son los reactores utilizados en la produccion de
acrilonitrilo (Stergiou y col, 1983; Chen y col., 1996), asi como los usados en la reaccion de
cracking catalitico (Theologos y Markatos, 1993), por mencionar algunos. Este tipo de
reactores son del tipo lecho fluidizado. Los fenomenos que ocurren en los reactores de
lecho fluidizado son discutidos extensamente por Kunii y Levenspiel, (1991), quienes

mencionan aspectos relacionados a la hidrodindmica el transporte de calor, masa, y la
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reaccién quimica. Es importante sefialar que en la mayoria de los reactores de lecho
fluidizado se considera que no existen limitaciones de transferencia de masa intraparticula,
la aproximacion se usa bajo el argumento de que el didmetro de particula usado varia entre,

15 pum.y 6mm., (Geldart, 1986). Aunque no siempre es vélida la aproximacién

mencionada anteriormente, siempre es deseable contar con sistemas de este tipo a nivel
experimental si se desea obtener datos cinéticos, es decir es deseable que los fenémenos del
transporte de masa no interfieran en las mediciones.

Otra aproximaci6n considerada como vélida en muchos trabajos es que el reactor tiene un
comportamiento isotérmico, y esta suposicién se debe a la fuerte agitacién y el buen
mezclado. A pesar de ser extensa la bibliografia en este rubro, existen solo unos cuantos
trabajos en los que se hace uso de una metodologia rigurosa para la derivacién de
ecuaciones. Uno de los trabajos en los que se lleva a cabo una deduccién rigurosa es en el
Anderson y Jackson (1967), el cual presenta ideas basicas utilizadas posteriormente por
muchos otros autores. Por otra parte, no se encuentran reportadas soluciones analiticas para
reactores de lecho fluidizado a partir de las cuales sea posible un anélisis sistematico de los
fenémenos de transporte de masa y la participacién de éstos en la determinacién de

pardmetros cinéticos en sistemas experimentales.

Reactores Trifdasicos

L

Los reactores de lecho escurrido son reactores trifasicos en donde participan una fase sélido
poroso (catalizador), una fase liquida y una fase gaseosa. Existen diferentes
configuraciones de este tipo de reactbres, y ésta dependera del proceso particular. Los
fenomenos mas importantes que ocurren en esta clase de sistemas, al igual que en los
reactores bifésicos, son el transporte de los reactivos desde el seno de las fases fluidas y la
reaccion quimica en la superficie del catalizador poroso sin embargo, existen algunos otros
fenémenos de transferencia de calor y masa que deben de tomarse en cuenta en el caso de
sistemas no isotérmicos tales como el cambio de fase y el cambio de 4rea interfacial de
transferencia de calor y de masa. Un reactor de esta categoria muy usado en la industria

petrolera es el reactor en el que se lleva a cabo la reaccion de hidrodesulfuracion. Existen




muchos trabajos acerca de la descripcién del funcionamiento de los reactores de
hidrodesulfuracién por ejemplo: Goto y Smith, (1975); Satterfield, (1975) por citar
algunos, también hay trabajos en los que se discute de su hidrodinamica Nemec y Levec,
(2005). Ademés de las aplicaciones en la industria del petréleo, los reactores trifasicos se
usan cada vez més en procesos de Ingenierfa ambiental, aplicaciones en la biotecnologia, y
en la sintesis de farmacos y pesticidas (Dudukovic y col., 1995). Otra édrea en la que
interesan los conceptos relacionados a los reactores trifasicos estd vinculada a la extraccion

de metales (Dixon y Hendrix, 1993; Sanchez-Chacon, 1995).

El comportamiento dinidmico de una pila de lixiviacion (heap-leaching) puede ser modelado
con las ecuaciones que describen a un reactor trifasico isotérmico del tipo lecho escurrido.
En el caso de la industria de la metalurgia existe interés por saber la cantidad de metales
valiosos que se pueden extraer en el tiempo. Contando con un modelo adecuado en el cual
se consideren las limitaciones de la transferencia de masa es posible realizar un andlisis
tedrico para estimar el tiempo requerido para extraer una determinada cantidad de metal

valioso.

En la mayoria de los trabajos cuyo tema son los reactores trifésicos no existe un analisis de
las limitaciones del transporte de masa, y solo se encuentran pocas expresiones analiticas
reportadas para tal efecto. Un problema adicional es la falta de datos o métodos confiables
para determinar los coeficientes de transferencia calor y de masa por ello siempre existe
una incertidumbre en los resultados. El ultimo punto sefialado es clave y deberia de ser una
motivacion para realizar un analisis teérico formal antes de una actividad experimental .A
continuacion se presenta una revision bibliogrdfica breve de sistemas reactivos

multifasicos experimentales y se hace hincapié en la problematica.

Expresiones cinéticas obtenidas experimentalmente en sistemas multifisicos.

Muchos sistemas bifdsicos son ampliamente usados en la determinacion de pardmetros

cinéticos y los fendémenos de transporte de calor y masa han sido investigados



extensamente en éstos, no es el caso de los reactores trifasicos. Una reaccion quimica que
ocurre en un reactor trifisico de mucho interés en la actualidad es la reaccion de
hidrodesulfuracién debido a que dia a dia las normas ambientales son mas estrictas con
respe;:to al contenido de azufre en los combustibles (Song, 2003). Muchos investigadores
se dedican a la determinacion de pardmetros cinéticos para esta reaccion y para tal fin
utilizan reactores bifasicos o trifasicos (Frye y Mosby 1967; Scamangas y Papayannakos,
1982; VanParijs y Froment, 1986) y, moléculas modelo como el 4-6 di-metil di-
benzotiofeno sin embargo, ninguno presenta un marco teérico del cual se deduzca que es lo
que cabe esperar al realizar un determinado experimento, es decir, ninguno considera el uso
de una simulacién antes de llevar a cabo la experimentacién. En un trabajo se comenta
acerca de la influencia de las limitaciones de transferencia de masa intraparticula en el caso
de la reaccién de hidrodesulfuracion (VanParijs y Froment, 1984); sin embargo, no se
analizan las limitaciones de transporte de masa en las fases fluidas. El principal problema
en la investigacién sobre la determinacién experimental de datos cinéticos en reactores
trifasicos es la incertidumbre en los coeficientes de transporte en las interfases y también la
falta de un modelo representativo que describa la influencia de la transferencia de masa en
el comportamiento dinamico en las fases fluidas liquida y gaseosa.

A manera de resumen de éste capitulo se comentara lo siguiente: los fendmenos de
transporte y reaccion en sistemas bifasicos han sido ampliamente explorados lo que permite
una mejor comprension del papel que estos juegan en la determinacién de parametros
cinéticos sin embargo, atin se est4 investigando el papel que juega la hidrodindmica en la
evolucién espacio-temporal de las variables de interés tales como concentracion y
temperatura. En el caso de los reactores trifasicos aunque la hidrodinamica ya ha sido
explorada y ésta es mas complicada que la de los reactores bifésicos existe una carencia en
el analisis de los fendmenos de transporte de masa, tampoco existe un andlisis teérico de
las limitaciones del transporte de masa cuando se quiere determinar datos cinéticos en
estos sistemas. En algunos trabajos se emplea el modelado sin embargo este solo sirve
como restriccion al ajuste estadistico que se hace posteriormente En este trabajo se propone

la exploracién de las limitaciones de transferencia de masa sin ajuste de parametros este




Gltimo punto que es crucial en la comprension y disefio de experimentos adecuados en estos
sistemas que son muy usados en la practica. Se analizard” un reactor trifasico tipo tanque
agitado isotérmico, como herramienta de andlisis se utilizard un modelo que fue construido

de manera rigurosa por Ochoa y col. (2004); a fin de conseguir los siguientes objetivos:

Objetivo general

Cuantificar el efecto de las resistencias a la transferencia de masa sobre la concentracion en
la corriente liquida y gaseosa de salida en un reactor trifdsico tipo tanque agitado
isotérmico, y asi evaluar si es posible o no distinguir el tipo de cinética que ocurre en las

particulas cataliticas porosas.

Objetivos particulares

1. Resolver analiticamente el modelo del reactor en estado estacionario (esto es
cuando la concentraciones de las fases gas, liquida y catalizador poroso son
independientes del tiempo), y resolver analiticamente para el estado cuasi
estacionario (esto es cuando las Gnicas variables dependientes del tiempo son las
concentraciones en los fluidos gas y liquido) ambos modelos con tres distintas
expresiones cinéticas.

2. Resolver el modelo del reactor numéricamente en el caso de estado transitorio con
tres expresiones cinéticas distintas.

3. Resolver el modelo numéricamente cuando participan dos y tres componentes clave
siendo estos ultimos los que representan el consumo de uno 0 mas reactivos en un
esquema cinético complejo.

4. Analizar el efecto de las resistencias a la transferencia de masa sobre el sistema

postulando tres distintas cinéticas.

A fin de lograr los objetivos planteados es necesario plantear y definir el problema en su

forma matematica lo que se hace en el siguiente capitulo



CAPITULO II
PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

b

En este capitulo se presenta el planteamiento del problema matematico a resolver. Se
comienza con una descripcion fisica del reactor trifasico tipo tanque agitado isotérmico
(RCTATI). Posteriormente, se mencionan las herramientas con las cuales se construyé un
modelo (ecuaciones de conservacion puntuales), el cual describe el comportamiento
dinamico del sistema. Entonces se presenta el modelo constituido por las ecuaciones

dimensionales promedio vélidas a escala macroscépica, y, por tltimo se escribe el modelo |
en forma adimensional. Es importante sefialar que en la presente investigacién no se llevo
acabo el procedimiento de promediado sino que se partié6 del modelo que fue obtenido por

otros autores (Ochoa-Tapia y col., 2004).

En la siguiente figura, se esquematiza un reactor trifasico tipo tanque agitado isotérmico,
donde esta presente la fase gas, la fase liquida y, el catalizador poroso en cuya superficie

interna se llevan a cabo la (s) reaccion(es) quimica(s).
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Figura 2.1. Esquema representativo del sistema a analizar (reactor trifasico tipo tanque agitado isotérmico), en
el se indica cada una de las fases.
Como se muestra en la figura 2.1, la fase gaseosa (fase ») esta dispersa en forma de

burbujas en la fase liquida (fase 1); esta Gltima se encuentra en contacto con la fase gas y
el catalizador poroso (fase ¢, el cual estd en contacto c?'n‘la fase liquida pero no con la
fase gaseosa, es importante sefialar que las particulas de catalizador se mantienen en todo
momento suspendidas en la fase liquida. El volumen del reactor es ocupado por: (a) el gas;
(b) el liquido; (c) el liquido que se encuentra en el interior de las particulas porosas; y (d)
el solido que constituye las particulas de catalizador poroso. Por esta razén existen cinco

diferentes fracciones volumétricas: 1) la fraccién volumétrica de gas €,, 2) la fraccién
volumétrica de liquido externo (&,), 3) la fraccién volumétrica de particulas cataliticas
(1-¢,-&;), ademas en las particulas cataliticas 4) la fraccién volumétrica de liquido en el

interior del catalizador poroso (&, ) v 5) la fraccion volumétrica de sélido (1-¢,) . Un

caso particular y de interés en este trabajo es aquel en el que existe mas de un compuesto y

en el que se lleva a cabo solo una reaccién quimica. Esta, por ejemplo, puede ser la
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reaccion de hidrogendlisis en la hidrodesulfuracion del compuesto 4.-6 di-metil-di-

benzotiofeno.
Considerando las restricciones:
1. La solucion es diluida.

El reactor estd perfectamente mezclado.

Los efectos térmicos debidos a la reaccién son despreciables (reactor isétermico).

-l B

El modelo de una ecuacién es valido para describir la concentracién promedio en el
catalizador poroso (catalizador poroso homogéneo)

La superficie del catalizador poroso es homogénea.

La fraccién de huecos en el reactor es constante.

La fraccion de huecos en el interior del catalizador es constante.

- B~ .

La transferencia de masa intrafasial liquido-gas se puede describir con un
coeficiente de pelicula. ~
&

9. En la interfase liquido-gas existe equilibrio termodinarhico.

Ochoa-Tapia y col., (2004) obtuvieron el modelo que describe la dindmica de la
concentracion del compuesto i en las tres fases del RCTATI, el cual es vélido con las
suposiciones que se mencionan a continuacion:

Se consideran particulas esféricas solidas porosas con difusividad efectiva D, del

compuesto i, y, fraccion volumétrica vacia &,. También se considera que el transporte de

masa en el interior de las particulas porosas solo es importante en la direccion radial.

Se supone que el gas y el liquido estan perfectamente mezclados en el interior del
RCTATI., es decir no existen variaciones espaciales de concentracién en el interior del
reactor en las fases liquida y gaseosa.

Con las suposiciones mencionadas el modelo del reactor que se presentara a continuacion
describe el comportamiento dindmico de la concentracién en las tres fases. Con la finalidad

de representar fisicamente las resistencias a la transferencia de masa se presenta una figura
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de las resistencias de transporte de masa en el reactor, posteriormente se escriben las
ecuaciones dimensionales que describen la dindmica de la concentracién del s6lido poroso
en cuya superficie la especie i reacciona quimicamente; enseguida se escriben las
condiciones de frontera a las que estéa sujeta la ecuacion del sélido poroso y, por dltimo la
condicién inicial. Posteriormente, se escribe la ecuacién que describe la dindmica de
concentracion de la especie i en el seno de la fase liquida junto con sus condiciones de
frontera e iniciales. Finalmente se escribe la ecuacion que describe el comportamiento
dindmico de la concentracion de la especie i en el seno de la fase gaseosa y la condicién

inicial

Pelicula liquida Seno del gas

en la interfase __.>

liquido-gas 1
% Interfase
N\ liquido-gas

Seno del liquido

Pelicula liquida )
, Pelicula gaseosa en
- en la interfase .
la interfase

TN

liquido-sélido oo
liquido-gas

— Catalizador poroso

Figura 2.2. Resistencias a la transferencia de masa en el reactor en este caso en las peliculas
gaseosa y liquida en la interfase liquido-gas y también en la pelicula liquida en la interfase
liquido-sélido asi como en el interior del catalizador poroso.



Problema dimensional

Las siguientes ecuaciones describen el comportamiento dindmico del reactor trifésico

representado en la Figura (2.1).

Ecuacién que describe la concentracién promedio en la esfera sélida porosa que

soporta el catalizador

0C, B o C 2 %o, R(C,) 2.1)
£ =£ = | ilaremall . .
7 ot o 2 gy or s s
e \ Consumo
Acumulacién de masa

en el catalizador poroso m?ggld;t !Emrlus
R(Ca) es la expresion cinética, C, es un vector cuyas componentes son las

concentraciones de la especie i en el catalizador poroso, v, es el coeficiente

estequiométrico de la especie i que participa en la reaccién quimica, » es la coordenada

radial, £, es la fraccién volumétrica de liquido en el interior de las particulas cataliticas y,

C,, es la concentracion promedio de la especie i en el solido poroso.

La ecuacion (2.1) est4 sujetaa las condiciones siguientes condiciones de frontera

C,, esfinitaen 0<r <R, (2.2)

ol

La condicién de frontera dada por la Ecuacién (2.2) se describe en detalle en el libro de
Bird et al; (2006) y esta dice que el campo de concentracion es finito en el centro de la

pastilla porosa de catalizador

En r=R, (superficie externa de las particulas de catalizador)
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oC
gl — LAC Ao
~6,D =2 —-k,l.,[Cl‘,), -C,, 2.3)
or .. - o |
e Flux en la interfase
Flux difusivo en la interfase liquido catalizador poroso en
liquidocatalizador poroso en la pelicula liquida

el interior del catalizador

En la Ecuacién (2.3), k}° es el coeficiente global de transferencia de masa de pelicula para
la especie quimica i en la interfase liquido-sélido (A -0o), C . ){7 es la concentracion en la
interfase liquido-sélido de la especie i y, &, es la fraccion volumétrica de liquido en el
interior de las particulas cataliticas y C,, es la concentracién de la especie i en la fase

liquida. La Ecuacién (2.3) define la continuidad (no acumulacién) en la transferencia de

masa de la fase liquida a la fase catalizador poroso.

La condicidn inicial de la ecuacion (2.1) es:

Co.s (rsO) =Cai0 (2.4)
donde C,, , es la concentracién inicial 7= 0 de la especie i en el interior del catalizador
¢, {r0) .

Ecuacién dimensional de la fase liquida (fase A ) para la especie i

- M ¢ N ki ki i
" —xi in A, i Ao o r
d "—(CA,J_CA.J)+ (Cl,r)i _Cl,n)Aicr-" (CA,;),. “Ca.a)Azr
Rz v, v,

Semgrapnsd \ = L xR - 5

e Entradas y salidas intercambio de masa Intercambio de masa
de masa por flujo en la interfase liquido-solido en la interfase liquido-gas
(2.5)

En la Ecuacién (2.5) C, , es la concentracion de la especie 7 en el seno del liquido, C7; es
la concentracion de la especie i en la entrada del reactor, Q, es el flujo volumétrico del

liquido, ¥, es el volimen total de liquido en el interior del reactor, C,.)° es la
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concentracion interfacial de la especie i en la interfase liquido-sélido, 4, es el area
. - 4 * £1t 1 . 4 * . * .
interfacial total liquido sélido, C 1‘,),r es la concentracion interfacial de la especie 7 en la

interfase liquido-gas, k", del lado del liquido , A,, es el area interfacial liquido-gas y , ¢
es el tiempo.

Las condiciones a las que esta sujeta la Ecuacién (2.5) son:

En 4,

A
C, ) = K,q.,c,‘,)" (2.6)

g[c.) ¢ )=, [c.) -c,.] @.7)

En la Ecuaci6n (2.6) K, , es la constante de equilibrio termodindmico de la especie 7, en la
interfase liquido-gas; C, ,)‘r es la concentracién interfacial de la especie i en la interfase

liquido-gas; kf, es el coeficiente de transferencia de masa de la pelicula gaseosa de la
especie i; y A, representa la interfase liquido-gas.

La Ecuacién (2.6) es la relacién de equilibrio termodinamico en la interfase, y la Ecuacion
(2.7) representa el modelo de doble pelicula para la transferencia de masa en la interfase
liquido-gas.

Otra condicion de frontera a la que esté sujeta la Ecuacion (2.5) ademas de:

oC »
_EUDeﬁ'.r a:‘ = k:: [C,t. r)f _C)..1]
r=RP
En4,,
C.l.i),la = ga' Ca'. i):w (2'8)

w 1%



La Ecuacion (2I.8) es una condicion dada en el articulo c!e Valencia-Lopez; (2003) y ésta
describe la continuidad del campo en la concentraciéh en la interfase liquido-sélido poroso.

4,, representa la interfase liquido-sélido, ¢, es la fraccién de volumen dé liquido en el

interior del catalizador poroso. La Ecuacién (2.8) impone la continuidad en el campo de

concentracion.

Por Gltimo, la condici6n inicial a la que est4 sujeta la Ecuacién (2.5)es:

C..(0)=C,,, (2.9)

En la Ecuacién (2.9), C,, , es la concentracién inicial de la especie i en el seno de la fase

liquida.

Ecuacion dimensional de la fase gas (fase ) para la especie /.

3 B APIRY
i yleosdle ) a4 e
Acumulacién Enu'ad;svysalidu ‘ Ll.ntun:.ambu:n cnlai;tefface quuido-gaal
por flujo

En la Ecuacién (2.10), C, , es la concentracion de la especie i en la fase gas, O, esel flujo
volumétrico de gas, ¥, es el volumen total de las burbujas dispersas en el liquido, Cy, es

la concentracién de la especie i en la entrada del reactor, k)" es el coeficiente de

transferencia de masa de la pelicula gaseosa de la especie 7 en la interfase liquido-gas,
Ay . o g ; s

C,, ,)I es la concentracién de la especie 7 en la interfase liquido-gas , y 4,, es el drea de

intercambio en la interfase liquido-gas.

En 4,, las condiciones son las mismas que las expresadas por las Ecs. (2.6) y (2.7).
La condicion inicial es

C, ., (0)=cC (2.11)

r0,i
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En la Ecuaci6n (2.11), C,,, es la concentracién inicial de la especie i en el seno del gas.

Las Ecuaciones (2.1) a (2.11) pueden ser expresadas en forma adimensional (véase

apéndice 3) tal como se describe a continuacion.

Problema adimensional
La razén principal de introducir variables adimensionales es que estas reducen

considerablemente el nimero de parametros y acota el valor de algunas variables, ademas
es posible analizar los fendmenos con una menor cantidad de simulaciones.

Se define el siguiente conjunto de variables adimensionales para el problema planteado en
las Ecs. (2.1) a (2.11).

Concentracion adimensional de la 1. Cii (2.12 A)
especie i en la fase liquida. MU
Concentracion adimensional de la U = Kﬂq.lcr.l (2.12B)
especie 7 en la fase gaseosa. psk e
Concentracion promedio s C 2.12C)
adimensional de la especie i en la U,, = ”Cf""
catalizador poroso. 4 .
r (2.12D)
Radio adimensional = R
P
- D, .t (2.12E)
Tiempo adimensional T=—
Rp
Dg) (2.12F)
Difusividad efectiva adimensional A= D '
d”d’
Concentracion adimensional de la C )"7 (2.12G)
especie i en la interfase liquido-gas U, ,)1’ = ’1'""
en la pelicula liquida. o C,
Concentracion adimensional de la K C )‘f (2.12H)
especie 7 en la interfase liquido-gas U, j)’t” B e
en la pelicula gaseosa. - G
. . " R, (2.121)
Velocidad de reaccion adimensional. R= 3 :
A
(2.12)
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En las ecuaciones (2.12) U, , es la concentracién adimensional de la i-ésima especie

quimica en la fase liquida, C, , es la concentracién dimensional de la i-ésima especie en la
fase liquida, C, es la concentracién de referencia en la fase liquida, U, es la

concentracién adimensional de la especie i en la fase gaseosa, K, , es la constante de la

I

especie i de equilibrio termodindmico en la interfase liquido-gas, C, , es la concentracion

dimensional de la especie i en la fase gaseosa, U, , es la concentracion adimensional de la
especie 7 en el catalizador poroso, &, es la fraccion de espacios vacios en el interior del
catalizador poroso, C, , es la concentracion dimensional de la especie 7 en el catalizador

poroso, & es la coordenada radial adimensional del catalizador poroso, r es la coordenada

radial dimensional del catalizador poroso, R, es el radio de la particula del catalizador
poroso, 7 es el tiempo adimensional, 7 es el tiempo dimensional, D, , . es la difusividad

efectiva de referencia, D, , es la difusividad efectiva de la especie i, A, es la razén de

4

oy g . Ay .z . . ¢ P
difusividades efectivas, U, ,)' es la concentracion adimensional de la pelicula liquida en

.

; ) Ay i T S .
la interfase liquido-gas, CM)‘ es la concentracion dimensional de la especie i en la
. P . P Ay ‘e I
pelicula liquida de la interfase liquido gas, U, ,), es la concentracion adimensional de la
» I

. gk g ; . gl Ay
especie quimica 7/ en la pelicula gaseosa en la interfase liquido-gas, CU), es la
L

concentracion dimensional de la especie quimica / en la pelicula gaseosa en la interfase

liquido-gas, R es la velocidad de reaccién adimensional , R, es la velocidad de reaccion y
, R:, es la velocidad de reaccion de referencia es decir la velocidad de reaccion evaluada a

las condiciones donde r =R, . La introduccién de las variables adimensionales definidas

en la ecuaciones (2.12) en las ecuaciones (2.1) a (2.11), lleva al siguiente problema

adimensional (véase los detalles en el Apéndice A1)
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Ecuacién adimensional del sélido poroso (fase o)

au, , 1 @} o0, 3
=A== — |-V ®°R(U 2.1
= ,5265[5 ag,} v@R(U,) (213)

En la ecuacion (2.13), U_ representa un vector de concentracién adimensional.

Ecuacion adimensional de la fase liquido (fase A ).

dU in in o Ay
d:.f =y, (U/l.i _U;_,,)""Wi i (Ua-.:‘l;,l "'Uz. I)+W;.r1 (Ui.i), _Ui.f) (2.14)
Ecuacién adimensional de la fase gas (fase ).
dUu o in in Ay
—zteyr(ur,-u, J+vi v, ) -0, ] 2.15)

)

Las condiciones de frontera a laa; que estan sujetas las ecuaciones (2.13) a (2.15) se

mencionan a continuacién

En 4,
Ené=0 U, esfinita (2.16)
U, _ 5[V, |, ~U..] 2.17)
o |, =
En Axr
A, Ay
v, =u,,) (2.18)
[Ui.,)f”—U“]=-m,[U,.,)f’—U,.,] (2.19)
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Las condiciones iniciales a las que estén sujetas las ecuaciones (2.13) a (2.15) son:

Uo. i (‘f’ 0) = UGU. i (220)
U, (0)=Uy, (2.21)
U, (0)=U,,, (2.22)

Aqui es importante sefialar que las ecuaciones (2.20) a (2.22) son solo una representacion

simbdlica que se utiliza con la finalidad de no perder generalidad, en algunos casos de

interés practico como en sistemas experimentales U,, , =0, es decir a un tiempo inicial
(generalmente ¢ = 0) la pastilla catalitica esta libre de reactivos y/o productos, U, ,=0,es
decir en el tiempo inicial en el liquido no existen reactivos y/o productos, U, , =D, es

decir al tiempo inicial no existen reactivos y/o productos en la fase gaseosa:

Pardmetros adimensionales

Es importante comprender el papel de los parametros adimensionales de las ecuaciones del
modelo adimensional, ya que dichos pardmetros estan relacionados con las limitaciones del
transporte de masa. Por ello a continuacién se da una breve discusién del significado fisico
de los parametros adimensionales que aparecen en las Ecs. (2.13) a (2.22), para esto se

escriben las ecuaciones y un significado fisico como se muestra a continuacion

V
T, = —L = tiempo de residencia del gas (2.23)
y
14
T,= —% =tiempo de residencia del liquido (2.24)
A
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w R; __ tiempo caracteristico de difusién del componente clave en el sélido poroso

i’ T, 86D4 o tiempo de residencia (del componente clave) del gas en el reactor
(2.25)
2
W:I” _ R P _ tiempo caracteristico de difusién del componente clave en el sélido poroso
T AsgDeﬁ_ i tiempo de residencia (del componente clave) del liquido en el reactor
(2.26)

ir p? 3 o o :
w ¥ Axyk J,»RP __ tiempo caracteristico de difusién del componente clave en el s6lido poroso
A= -

VJEJD,J' » tiempo caracteristico de transporte de la especie i en la interface liquido gas
(2.27)

ir p2 : - hisk :
iy _ A;,.k,.,r, R_,, __ tiempo caracteristico de difusién del componente clave en el sélido poroso

- Vra‘aDeﬁ' ref tiempo caracteristico de transporte de i en la interface liquido gas
(2.28)
Ao p2
io _ Aaakz,,a.'Rp _ tiempo caracteristico de difusion del componente clave en el sélido
417 p V, tiempo caracteristico de transporte de la especie i en la interface liquido sélido
eff ,ref" A p
(2.29)
.
. il kf, _ k:‘f‘[{eq‘ ; _ resistencia al transporte en la interface del liquido
" OkTK,, 1 resistencia al transporte en la interface del gas
bz
kr. ;
(2.30)
Bi* = k:,u,Rp _ resistencia al transporte difusivo en el s6lido 2.31)
: g, De_ﬁ.ref resistencia al transporte convectivo y difusivo en el liquido '
* p2 s & :
o = avR,qu _ tiempo de reaccién en el solido 2.32)

" §,C;D,, tiempo de difusion en el s6lido

e I




Los pardmetros definidos en las ecuaciones (2.23) a (2.32) que aparecen en las ecuaciones
(2.13) a (2.19) (modelo adimensional) son tiempos adimensionales, y, en estos se tiene la
informacién de la velocidad relativa a la que ocurren los fendmenos caracteristicos en el
sistema. Como ejemplos de tiempos caracteristicos que participan en los grupos
adimensionales se tiene el tiempo de reaccion en el sélido poroso, los tiempos de residencia
de las fases fluidas, el tiempo de difusién del componente clave en el sélido poroso, y el
tiempo de transporte de la especie i en la interfase liquido-gas; todos estos tiempos
caracteristicos en los grupos adimensionales estén comparados con respecto al tiempo de
difusién del componente clave en el slido poroso.

Por otro lado, en las ecuaciones (2.30) y (2.31) se tiene el efecto de las resistencias al
transporte interfacial en la interfase liquido-sdlido; la Ecuacién (2.30) es la comparacién de

las resistencias en la interfase liquido-gas en la pelicula del liquido y del lado en la pelicula

gaseosa. En la ecuacién (2.31) ;7 es el coeficiente de transferencia de masa en la pelicula

liquida que rodea la pastilla catalitica e indica cuél es la razén de las resistencias del
transporte difusivo al convectivo en la interfase liquido-sdlido poroso, el niimero de Biot
definido por la Ecuacién (2.31) indica la razén de resistencias en el interior del catalizador
y en la pelicula liquida externa éste juega un papel fundamental en el modelo, ya que
fisicamente refleja la cantidad de reactivo que existira en el interior del catalizador poroso.

Cuando el nimero de Biot dado por la Ecuacién (2.31) es muy pequefio (p. €j. del orden de

107) las limitaciones por transferencia de masa son grandes en la interfase liquido-sélido
poroso, es decir existird menor cantidad de reactivo en el interior del catalizador poroso
debido a la gran resistencia al transporte en la pelicula de liquido que rodea a la pastilla.
Esto puede tener un impacto en sistemas en los cuales se requiere determinar con precision
parametros cinéticos, ya que el comportamiento de algunas ecuaciones cinéticas
constitutivas se puede confundir bajo ciertas condiciones de concentracion tal es el caso de
la cinética de tipo Langmuir-Hinshelwood y la cinética de primer orden, las cuales

muestran un comportamiento similar cuando la concentracién adimensional del

componente clave es del orden de magnitud menores de 10™' 6 hasta 10~ .
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Otros pardmetros que juegan un papel fundamental son los que estén definidos en las Ecs.

(2.26) a (2.28), debido a que dependen de los coeficientes de transferencia de masa. Cuando

éstos Gltimos son muy pequefios (del orden de 10~ ¢m/s) la concentracién de reactivo en
el seno del liquido serd pequefia, cuestién poco favorable para sistemas experimentales
destinados a la determinacion de la expresion cinética. Es importante tener en cuenta la
manera en la cual pueden iﬁﬂuir los pardmetros en el comportamiento dindmico del
sistema, es por eso que se ha presentado una breve explicacién de lo que representan
fisicamente. De hecho, un célculo preliminar de dichos parametros adimensionales permite
saber cual (cuales) proceso (procesos) controlan el comportamiento global de un sistema
dado, lo cual se presenta en el siguiente capitulo. Otra manera de ver la utilidad de estos
parametros, es analizar cuales son los valores que deben de tener para controlar el
comportamiento del sistema, es decir ubicar donde existe la mayor resistencia al transporte
de masa y reducirla lo anterior es importante en sistemas experimentales. Con base en lo
discutido anteriormente, las Ecs. (2.13) a (2.22).constituyen el problema matemético a

resolver.

En resumen, en este capitulo se ha presentado el modelo matematico general de un
RCTATI que representa la dindmica de concentracion de N especies quimicas en las fases
fluidas y el catalizador poroso, en el modelo se representa la produccién o consumo de
especies por reaccion quimica en el catalizador poroso. El modelo consiste de ecuaciones
generales que describen la dindmica de las concentraciones promedio de cada especie en

cada fase. Interesa ahora resolver algunos casos particulares.

..




Un modelo que se usé en este trabajo consiste en las secuaciones de conservacion, las
condiciones iniciales y de frontera dadas por las ecs. (2.13) a (2.22) en donde el ndimero de

compuestos y la expresion del consumo se mencionan a continuacion

1. Un componente con cinética de primer orden

2. Un componente con dos cinéticas no lineales: segundo orden y Langmuir-
Hinshelwood de un sitio activo.

3. Dos componentes y tres cinéticas: cinética tipo Langmuir-Hinshelwood de un sitio
activo, cinética de segundo orden, y cinética de primer orden.

4. Tres componentes y dos distintas cinéticas: Langmuir-Hinshelwood de un sitio

activo y primer orden.

En el siguiente capitulo, se describen los casos especiales para los cuales se obtuvo una
soluci6n analitica, una solucion analitica aproximada, el procedimiento para la obtencién de
éstas, y también los casos en los que se llevé a cabo una solucién numérica y el método
empleado en la obtencion de esta tltima, también se precisan los detalles para cada caso en

particular.
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CAPITULO III
SOLUCION DEL MODELO

Como se mencioné en el capitulo anterior, existen algunos casos particulares para los que
interesa obtener una solucién analitica, 6 numérica del modelo matematico planteado y

discutido en el capitulo II. Estos son:

Un componente y cinética de primer orden
Un componente y cinéticas de segundo orden y de tipo Langmuir-Hinshelwood

Dos componentes y cinéticas de segundo orden y tipo Langmuir- Hinshelwood

el S

Tres componentes y cinéticas de segundo orden y tipo Langmuir- Hinshelwood

En este capitulo se plantean los problemas especificos que se resolveran. Se comienza con
. el modelo del reactor en el caso de un.componente y cinética de primer orden, mostrando el
problema que ha de resolvérs:: para los casos de estado estacionario, estado cuasi-
estacionario, y régimen transitorio. Después del planteamiento del problema particular, se
describen los pasos para obtener la solucién analitica cuando se trata del estado estacionario
y cuasi-estacionario, y numérica cuando es el caso del estado transitorio. Posteriormente, se
procede a mostrar los problemas que deben de resolverse en estado estacionario, cuasi-
estacionario, y transitorio para el caso de un componente y cinéticas no lineales
describiendo los pasos realizados para la obtencién de la solucién analitica aproximada en
los casos de estado estacionario y cuasi-estacionario, y, el método para obtener la soluci6n
numérica en el caso del estado transitorio. Posteriormente se escriben las ecuaciones donde
participan dos y tres componentes describiendo brevemente los métodos numéricos
utilizados para obtener su solucion. Por ultimo se describe la obtenciéon de los niimeros

adimensionales.
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Solucion del problema con un componente con cinética de primer orden.

El problema general presentado en el Capitulo II para el caso de un componente y cinética

de primer orden se reduce al siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales

Ecuacion del catalizador poroso (fase o).

0U, _—.—lz-i[g’a(j“jl—d)zlja G.1)
or, $o 8% | o
Acumulacion Di ﬁ:;ién

Ecuacion de transporte en el seno del liquido (fase 4).

au - "\A
: A in in Ao Ay 4
e v, (U,z “UA) + v (Uo|¢=,_UA) + v (U,t), _UA)
—_— . - s J ' - v /)
R, Transporte de reactivo por flujoen T rte d ti la interf: T ti lai
Acumulacién s po b e o ranspol ; ﬁl lrjgg ;fﬁigg a interface ransporte dtleiaiaiz ;v; a:n a interface
.- (3.2)
Ecuacién de transporte en el gas (fase y).
Transporte de reactivo por flujo en
entradas y salidas
dU . > i
¥ — in in _ Ay r _
L= wly-u] o+ wru)-u] (33)
—_— ~ -~
Acumulacién Transporte de reactivo en la interface
liquido gas
Con las condiciones de frontera e iniciales
Ené=0 U, esfinita (3.4)
oUu 2
_al i [U | -—Ul] (3.5)
& 7l
&=l
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Ay

U, =0,)" (3.6)

[0 -v.]=-m[v, )" -u,] (3.7)
U,(¢,0)=U,, (3.8)
U,(0)=U, (3.9)
U,(0)=U,, (3.10)

Las ecuaciones (3.1) a (3.10) describen el problema cuando existe un componente y la
cinética es de primer orden. Este caso es representativo del seguimiento en el consumo de
hidrégeno en la reaccion de hidrodesulfuracién, o del consumo del componente clave de
una reaccién que tiene lugar en un sistema con caracteristicas similares. Cabe sefialar que
para simplificar la notacién las concentraciones expresadas en las ecuaciones (3.1) a (3.10)
se refieren en este caso a la de la tnica especie’quimica presente en el sistema. También, es
preciso sefialar aqui que del problema dado por (3.1) a (3.10), se pueden obtener el
planteamiento del problema para la descripcion del estado estacionario, y el estado cuasi-
* estacionario en el catalizador poroso es decir cuando la derivada temporal de la Ecuacién

(3.1) es igual a cero.

A continuacién se especifica el problema que debe de resolverse para obtener las

concentraciones de estado estacionario con un componente y cinética de primer orden.

.



Estado estacionario

En el estado estacionario los términos de acumulacion (derivadas temporales) son iguales a
cero. Asi, el modelo estd dado por las ecuaciones (3.1)-(3.10) con las restricciones

mencionadas previamente.

A continuaci6n se describe como se obtuvo la solucidn analitica del estado estacionario del

sistema en el caso de un componente y cinética de primer orden.

a) Resolver la ecuacion diferencial ordinaria del catalizador poroso.
b) Determinar las constantes de integracion de la solucion obtenida en (a) con las

condiciones de frontera dadas en las ecuaciones (3.4) y (3.5)
¢) Utilizar las condiciones de frontera y para eliminar las variables desconocidas U, )f’
Ay g
y U, ), en las ecuaciones
d) Resolver simultaneamente las ecuaciones algebraicas de la fase liquida y gaseosa.

Llevando a cabo los pasos descritos es posible obtener la solucion en estado estacionario.

Para mas detalles véase el Apéndice 2:

Otro caso de interés el estado cuasi-estacionario en ¢l catalizador poroso. A continuacion se
describe el problema que debe de resolverse para esta situacién en -donde existe un

compuesto y la cinética es de primer orden

Estado cuasi-estacionario en el catalizador poroso

En el caso del modelo en estado cuasi-estacionario en el catalizador poroso las ecuaciones
son: (3.1)-(3.3), pero en este caso el término de acumulacién de la ecuacién (3.1) se hace

cero. Las condiciones de frontera e iniciales son las del modelo general dado por las ecs.

(3.4) a (3.10).
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Los pasos para la obtener la solucion en estado cuasi-estacionario en e catalizador poroso

son:

II.

I1L.

IV.

Resolver la ecuacion diferencial ordinaria del catalizador poroso.

Determinar las constantes de integracién de la solucién obtenida en (I) con las
condiciones de frontera (3.4) y (3.5).

Aplicar el operador transformada de Laplace a ambos miembros de (3.2) y (3.3) y a
las condiciones iniciales (3.9) y (3.10) para obtener dos ecuaciones algebraicas en el
dominio de Laplace.

Resolver las ecuaciones algebraicas obtenidas en (IV), simultaneamente.

Invertir la solucion al dominio temporal del resultado en (V).

Para mayores detalles consultese el Apéndice 3.

En el régimen transitorio, el problema esta dado por las ecuaciones (3.1) a (3.10), con las

condiciones iniciales y de frontera expresadas en las ecuaciones (3.4) a (3.10). En este caso

al tener un término fuente lineal en la ecuacién (3.1) es posible llevar a cabo una solucién

analitica, se evaluard posteriormente la solucién aproximada de estado cuasi-estacionario, y

se realizard una comparacion con la solucion numérica del estado transitorio. Para obtener

la solucién numérica del estado transitorio se aplico el método numérico de diferencias

finitas véase los detalles en el Apéndice 5.

Solucion del problema con un componente con cinéticas no lineales.

oU, _1 2[00,
or, £'of|° o

Acumulacion Di ﬁrsim

}cpz,:e(u,) G.11)

wl R
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En los casos donde se usan diferentes expresiones para la velocidad de reaccién, la funcion
R(U,) esta dada por:

Cinética de tipo Langmuir-Hinshelwood

kUq

RU,)= 3.12
(Ue) 1+ kU, (3.12)
donde:

k,=(1+k) (3.13)
Cinética de segundo orden

R(U,)=U; (3.14)

Cuando las velocidades de reaccién estan dadas por la Ecuacion (3.12) o por la Ecuacion
(3.14), el problema es no lineal. En estos casos siempre es posible obtener una solucién
numérica. Sin embargo, existe un procedimiento de linealizacion de la expresion cinética
que permite obtener una solucién analitica aproximada. La ventaja es que se puede analizar
algan caso de interés via la interpretacién de cada expresion algebrdica aproximada que
describe la concentracion en cada fase en lugar de tener que llevar a cabo una simulacion.
A continuacién se describe el procedimiento de linealizacion y las ecuaciones resultantes

después de la aplicacion del procedimiento de linealizacion.

M¢étodo de linealizacion.

De acuerdo con la metodologia propuesta por Marroquin y col. (1998) la velocidad de
reaccién se puede expresar como una serie de Taylor truncada y desarrollada alrededor de

las condiciones de la superficie externa cuya expresion es:

R

| NC aR |
R~ Af" (U =,
RA +§6U‘,JL=1 o, »

n (3.15)
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donde NC es el nimero de componentes clave, R,| ;1 ©s la velocidad de reacci6n evaluada
en las condiciones superficiales, U, , es la concentracién adimensional de la iésima

especie, U, , . es la concentracién adimensional de la i-ésima especie evaluada en las

b
condiciones de la superficie externa del catalizador. A pesar de que esta metodologia es una
buena aproximacién cuando el modulo de Thiele es pequefio (del orden de 107 a 1), el
procedimiento de linealizacién alrededor de las condiciones en la superficie externa es el
que tiene un mayor porcentaje de error de acuerdo con los resultados presentados por
Valdés Parada y col. (2006), por ello en este trabajo se decidié emplear la linealizacién de
la expresi6n cinética alrededor de la concentracién promedio cuya expresion matematica es

la siguiente

Rl | S ok | (v,.~(v..)) (3.16)

donde (Um) es la concentracién promedio de la j-esima especie, la cual no se conoce a

priori, la estrategia para evaluar esta cantidad desconocida es descrita en detalle por Valdés
Parada y col. (2006).

Si se usa la ecuacién (3.16), el problema linealizado puede escribirse como:

ou, , ou, ;
g e g x | 5[52 ""}—A U, i —A,

| £2 s : A7
o or '62 aé 6§ Lt~ e, (3 )

gl

dv,, |
2=y (U5 -0, )+ (Un il =V )40, (U,I_,.)f’ —UM) (3.18)
—d;f;" =y, (U, -0, | +v) [U,.,.)f" ~tr, ] (3.19)
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donde:

A =gt R (3.20)
Li U
b 17
R
A, = @F| ) R | (U ) (3.21)
2 R, U, | o

con las condiciones iniciales y de frontera que se expresan en las ecuaciones (3.4) a (3.10).
A continuacion se describen las ecuaciones a resolver cuando se trata de casos de cinéticas
no lineales.

El problema a resolver en el caso de cinéticas no lineales se obtiene cambiando la ecuacion
(3.1) por la ecuacién (3.17), la expresion cinética dependiendo del caso vendra dada por las
ecuaciones (3.12) y (3.14) para el caso de cinética de Langmuir-Hinshelwood o de segundo

orden respectivamente. El procedimiento de solucion es:

1. Aplicar el procedimiento de linealizacion alrbdedc‘;r de la concentracién promedio
tal como se describid previamente.

2. Igualar las derivadas temporales de (3.17), (3.18) y (3.19) a cero para obtener un
conjunto de dos ecuaciones algebraicas y una ecuacion diferencial ordinaria.

3. Resolver la ecuacion diferencial ordinaria del catalizador poroso

4. Determinar las constantes de integracion de la solucion obtenida en (3) con las
condiciones de frontera (3.4) y (3.5).

5. Resolver simult4neamente las ecuaciones algebraicas de la fase liquida y gaseosa.

Para mayores detalles consiltese los apéndices 3 y 4

El siguiente paso es obtener la solucién del estado cuasi-estacionario en la particula porosa,

en este caso las ecuaciones a resolver son (3.17)-(3.19) con i=1 pero el término de
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acumulacién de (3.17) es igual a cero. Las condiciones de frontera e iniciales son las del

modelo general dado por las ecuaciones (3.4)-(3.10).

Descripcién de la obtencién de una solucion analitica para el estado estacionario con un

componente usando cinéticas no lineales.

i.  Linealizar el termino de reaccion de la ecuacién (3.60)

ii.  Resolver la ecuacion diferencial obtenida en el paso (i).

iii.  Determinar las constantes de integraciéon de la solucién obtenida en (ii) con las
condiciones de frontera (3.4) y (3.7)

iv.  Aplicar el operador transformada de Laplace a ambos miembros de (3.61) y (3.62) y
a las condiciones iniciales (3.9) y (3.10) para obtener dos ecuaciones algebraicas en
el dominio de Laplace.

v.  Resolver las ecuaciones algebraicas obtenidas en (iv), simultdneamente.

vi.  Invertir la solucién al dominio temporal del resultado en (V).

LY

.o
Llevando a cabo los pasos mencionados previamente se vbtiene la solucién analitica

aproximada para el estado cuasi-estacionario donde la expresién cinética es no lineal. Para
mayores detalles acerca de las ecuaciones (3.63) a (3.65) y su solucién véase el Apéndice
5.

El planteamiento y los métodos de solucién numérica para los casos con dos y tres
componentes se describen en detalle en el apéndice 6 , es importante mencionar que se usd
el método de diferencias finitas para discretizar la parte espacial de la Ecuacién (3.11) y sus
condiciones de frontera lo cual condujo a un conjunto de ecuaciones diferenciales
ordinarias acopladas. En el caso del estado transitorio y expresiones de la cinética no
lineales el conjunto de ecuaciones diferenciales se resolvié por el método de Runge-Kutta
de cuarto orden. En el caso de estado cuasiestacionario en el catalizador poroso la
discretizacién de la parte espacial de la Ecuacion (3.17) llevé a un conjunto de ecuaciones

diferenciales-algebraicas cuyo método de resolucion fue el siguiente: (a) resolver las

=33a



ecuaciones algebraicas de la particula porosa por el método de Newton-Raphson en cada
paso de integracion (b) aplicar el método de Runge-Kutta a las ecuaciones de las fases
liquida y gaseosa. En el caso del estado estacionario se aplico el método de Newton-

Raphson.

Procedimiento para evaluar los pardmetros adimensionales.

Los pardmetros requeridos para simular la dindmica de un sistema experimental tales como
el didmetro de la burbuja, correlaciones para los coeficientes de transferencia de masa se
tomaron con base en la literatura (Treybal, 1988) y estos se usan para evaluar los nimeros
adimensionales definidos en la Ecuacién (2.12), la difusividad efectiva se obtiene
aplicando estimaciones dadas por Bird y col; (2006), el didmetro de la particula catalitica y
los flujos de gas y liquido se proponen con base a la experimentacion reportada por
VanParijs y Froment (1986), y Scamangas y Papayannakos (1982), correlaciones para los
coeficientes de transferencia de masa son dadas por Larachi y col; (1998), a continuacion se
muestra una tabla en la cual se dan intervalos caracteristicos de valores para los pardmetros

previamente mencionados.
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Parametro
(Simbolo) Intervalo de valores Unidades

Volimen del reactor

(V)
0.0001 — 0.003 (m’)

Diametro de la burbuja
(d,)
0.001 - 0.01 (m)

Diametro de la particula
catalitica
(d,)
0.00001 - 0.01 (m)

Flujo volumétrico de liquido

(0.)
0.000001 - 0.0001 (m’ s

Flujo volumétrico de gas

(0,)
0.0005- 0.001 (m’s™)

Fraccién volumetrica de gas
) en el reactor
(&)
0.25 Adimensional

Fraccién volumetrica de
liquido en el reactor

(€;) Adimensional

0.6

Fraccion volimetrica de
liquido en el reactor

(€,) 0.15

Adimensional

Tabla 3.1. Valores tipicos de las cantidades fisicas necesarias para la evaluacion de los
parametros dados por las ecuaciones 2.23 a 2.32.
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Parametro
(Simbolo) " |Intervalo de valores Unidades

Fraccion volumétrica de
sélido en una pastilla
catalitica

(1=¢&.) 0.4-0.6 Adimensional

Fraccién volumétrica liquido
s6lido en una pastilla

catalitica
&, 06 -04 Adimensional
Difusividad en el gas
(D,) 1x 10 (m* s™)

Difusividad en el liquido

(D;) 1x 107 (m* s
Difusividad efectiva en el
interior del catalizador poroso

(Dgy) ~ 1x10° (m* s
Constante de equilibrio
K, 0.0001 -0.1 Adimensional

Coeficiente de transferencia
de masa en la pelicula liquida

(k") 1x10% - 1x 10° (m s
Coeficiente de transferencia
de masa en la pelicula gaseosa

(k")
1x 107 -1x 10 (m s
Coeficiente de transferencia
de masa en la interfase s6lido-
Liquido
(kja) 1x 10°%-1x 10" (ms™)

Tabla 3.1. Valores'tipicos de las cantidades fisicas necesarias para la evaluacién de los
pardmetros dados por las ecuaciones 2.23 a 2.32.
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‘Por otra parte las 4reas interfaciales en las interfases liquido-gas y liquido-sélido pueden ser

estimadas con las ecuaciones dadas por Treybal (1988) como:

3e
A, =—L 322
3 '{)' Rb ( )
3¢
A, =—£ . 3.23
Ao R ( )

En la Ecuacién (3.23) ¢, es la fraccién vélumen de reactor ocupado por las particulas

cataliticas.
A continuacién se presenta la tabla de valores usados para la evaluacién de nimeros

adimensionales.

R, 1x107m Ay 1.248 m’

R, 6.25x10 m Ay, 0.468 m’

1-g, |06 K} 2x10%m s~

&, 0.4 k;f 8.346x107m s~

£, 0.6 e 4x10m 57!
2x107m™

£, 0.25 K, 0.2

&, 0.15 k 1.6 5"

Vi | 1.04x107 m’ k 40 57!

0, 2.5x10 m’s™! k 160 s~

0, 1.04x107* m’s™ e 0.0002 mol m™

D,, 1x10° s~

Tabla 3.2. Definiciones de los valores usados para calcular los parametros adimensionales

de la Tabla 4.1
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El 4rea volumétrica en la interfase liquido-gas y en la interfase liquido-solido se célculo de

la siguiente manera:

3
.. T - TN e (3.24)

’T R, 6.25x107m

3e
e b _ 3(0.15)

= ——— =450 m’m™ (3.25)
R, 1x107m

A continuacion se muestra como se obtuvieron los pardmetros de la Tabla 4.1 con base en

los datos de la tabla 3.2

Vo = &,V = (0.15)(1.04x107 m*) = 1.562x10™ m’ (3.26)
V, =& Vg = (025)(1.04x107 m’) = 2.604x107 m* (3.27)
V, = &;Vrom = (0.6)(1.04x107 m’) = 6.25x10™ m’ (3.28)
Ay = a3, Vyy = (1200 m*m~)(1.04x107 m*) =1.248 m’ (3.29)

Ay, =a;, Vi = (450 - 3)(1.04x107 m*) = 0.468 m*
(3.30)

4 53
L . ST (3.31)

"0, 1.0416x107"m’s™

43 -
T, =ﬁ ﬁx—l_—?-:‘—_"=253 (3.32)
0, 2.5x10
R (1x107 m)
v, b—= = (3.33)
Y -6 __2 -l -
fr £,Dy . (2.55)(0.4)(1x107m"s™) .
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R (1x107m)’ )
76,0 o (25 5)0.4)(1x10%m?s)

yy = 0.1

o AR (1248 m)(2x10° m 57 (1x107 m)’ o
i b =V

VisDyg oy (6.25x107 m’)(0.4)(1x107 m?s~

AR, (1:248m)(8.346x10° m 57 (110" m)’

A Ay 1

’ VD, (2.604x107 m*)(0.4)(1x10* m?s7")

1o AickiTRy (0468 m*)4x10"m 7 (1x107m)’

W =
s €Dy V;  (04)(1x10°mPs™)(6.25x107 m’)

=0.0748

1
me_ b _ k'K, _ 8346x10%ms”
KK, 1 (@x107ms7)02)
k”
b4

10

KR, (4x107m s7)(1x10° m)
&0, .,  (04)1x10%ms"

¥ 2
o k R _ (1.6)(1x10’m) _,
&Dy N (0.4)(1x10“m’s™)

=0.1

Bi* =

+ 39

(3.34)

(3.35)

(3.36)

(3.37)

(3.38)

(3.39)

(3.40)



Para obtener los parametros mostrados en la tabla 4.2 se usaron los siguientes datos:

R, 1x103m ﬁrea Volumétrica | 1200 m?m™

R, 6.25x10™*m Are: Volumétrica | 450 m?m™
A-o

g, 0.4 4, 1.248 m’

£, 0.6 Ay 0.468 m’

= 0.25 k}r 2x10%m s~

&y 0.15 k}'}" 8.346x107m s~

Ve 1.562x107 m’ kj° 4x107 m 5™

¥ 2.604x107* m’ K, 2.08

v 6.25x10" m’ k 0.4

Vot 1.04x107°m’ 0, 2.5x10° m’s™

0, 1.04x10* m’s™ 0, 2.5x107 m’s™

D 1x10° m?s™ 0, 2.5x10 7 mi’s™

©

Tabla 3.3. Valores usados para calcular los pardmetras adifénsionales de la Tabla 4.2

Para obtener los nimeros adimensionales de la Tabla 4.2 se llevo a cabo un procedimiento

similar al mostrado en las ecuaciones (3.26) a (3.40) siendo diferentes los valoresde K, ,

k'y Q, este ultimo toma tres valores distintos.
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Para obtener los pardmetros mostrados en la tabla 4.3 se usaron los siguientes datos:

R, 1x107 m irea Volumétrica [ 1200 m2m=>

Ry 6.25x10m Are: Volumétrica | 450 p2m-
A-0

i A Ay 1.248 m?

£a 2 Ai 0.468 m’

& 0.25 kY 2x10%m s~

£p e kY 8.346x10"m 5~

Ve 1.562x107* m’ e 4x10%m 57!

v, 2.604x10 m* K., 02

Va 6.25x10~ m’ 0, 25510 mis~!

Viwa | 1.04x107 ne? k

Q, 1.04x107*m’s™ | °

Dy 1x10C m?s™!

Tabla 3.4. Definiciones de los valores usados para calcular los parametros adimensionales
de la Tabla 4.3

En este caso cambian los valores de Q,.y Keq .

vl



Para obtener los pardmetros mostrados en la tabla 4.4 a 4-6 se usaron los siguientes datos

para todos los componentes:

R, 1107 m Area Volumétrica | 1200 m2m=
A=y
R, 6.25x10"*m Area Volumétrica | 450 m2m™
: A-o
%o o 4 1.248 m?
&1 i Ay 0.468 m’
d 0.25 ki 2x107m s~
€p 0.15 _  of 8.346x107° m s~
Vo 1.562x107 m’® al 5.341x107 m™
£ 2.604x107* m’ K, 0.2
Y 6.25x10" m’ ‘
Vrotal 1.04x107 m’
9, 2.5x10 8 m’s~!
0, 1.04x10 7 m’s™!
D, 1x107¢ m?s™!

Tabla 3.5. Defiriciones de los valores usados para calcular los pardmetros adimensionales
de la Tabla 4.4 a 4.6.
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CAPITULO IV
RESULTADOS

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos al resolver los problemas planteados
en los dos capitulos anteriores.

Los resultados ohtenidos en esta investigacién pueden ser clasificados en dos grupos:

1. Resultados analiticos y analiticos aproximados.

2. Resultados numéricos.

El primer grupo de resultados consiste en expresiones algebrdicas que describen las
concentraciones adimensionales de estado estacionario en el sistema, y, también de las
expresiones algebraicas que describen la concentracion adimensional en las tres fases
cuando existe estado cuasi-estacionario en el catalizador poroso es decir cuando la
derivada temporal de la Ecuacién (2.13) es igual a cero. El segundo grupo de resultados
esta constituido por los obtenidos al evaluar numéricamente las soluciones analiticas, las

analiticas aproximadas y, los obtenidos via solucién numérica.

El orden en el que se presentan los resultados es el siguiente:

1. Presentacién de expresiones algebraicas del estado estacionario, cuasi-estacionario
y transitorio en el caso de cinética de primer orden.

2. Breve andlisis de algunas de las expresiones algebraicas analiticas.

3. Presentacién y descripcién de los resultados numéricos del estado estacionario,
éuasi-estacionario y transitorio con cinética de primer orden y un componente

4. Presentacién y descripcién de los resultados numéricos del estado estacionario y
transitorio y un componente con cinéticas de primer orden, Langmuir-Hinshelwood

y de segundo orden

«ill3 =



5. Presentacion de resultados en el estado transitorio con dos y tres componentes y tres
diferentes expresiones cinéticas.

Para fines de interpretacién se presentard Gnicamente la solucién analitica de estado

estacionario y cuasi-estacionario con cinética de primer orden, la solucién analitica

aproximada con cinéticas no lineales en el estado estacionario y cuasi-estacionario donde

participa un componente tiene la misma forma y por esta razén se remite al lector al

Apéndice 5.

Estado estacionario con un solo componente y cinética de primer orden.

La solucion analitica en este caso esta dada por las siguientes expresiones algebraicas:

x (v Uy )+, (v U7

U= (4“.1)
KK, + KK,
U, == (vi)-x(707) 4.2)
KK, + KK,
Bi* sinh(®¢&)
U = U 4.3
donde:
M = (sinh(®)(Bi** - £, )+&,® cosh(D)) (4.4)
in a o 7 1
R S A e T el (4.5)
m o,
K, S=—— 4.6
’ 1+m% (4.6)
1
K =g, —— 47
3 1+m (4.7)
il




in lm
K, =y, "W:’m“/f:’ (4.8)

Bi*

—sinh (@) (4.9)

C=

Las Ecs. (4.1) a (4.3) describen la concentracién adimensional en las fases liquida y

gaseosa en el sistema en estado estacionario, las cuales dependen de las alimentaciones en
el gas ( U,’,” ), ¥, la alimentacion en el liquido (UY). De acuerdo con las Ecs. (4.1)a (4.3)
las concentraciones en las fases fluidas dependen de los tiempos de residencia del liquido y

del gas debido a que los pardmetros v,y w; dependen de estos. Por otro lado existe una

dependencia de los efectos reactivos y las resistencias al transporte de masa que estan

agrupados en los pardmetros x, a «, de acuerdo con las definiciones dadas en las

ecuaciones (4.4) a (4.9). En el estado estacionario si el reactivo solamente se alimenta en la

fase gaseosa a una tasa constante, entonces:
U, =1 (4.10)
UP=0 : (4.11)
Ente este caso, lﬁs Ecs. (4.1) y (4.2) se reducen a:

U, =%

L=
KK, + K, K,

(4.12)

in

K.

- 27y
Ux

S S 4.13)
KK, + KK,

Cuando en las ecuaciones (4.12) y (4.13)

KK, >> KK, (4.14)
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la Ecuacion (4.12) se reduce a

in
w2

U,
K,

(4.15)

La Ecuacion (4.13) muestra que en los casos en los que el reactivo se alimenta en el gas y
ademds la Ecuacion (4.14) se cumple, los efectos de reaccion no se pueden medir en la fase
gaseosa, esto se debe a que la Unica constante que tiene informacion cinética (k,) (véase
apéndices 2 y 3) no aparece en la Ec. (4.15). Por otra parte bajo las mismas circunstancias

para la fase liquida se tiene

in
Y,

Ui
KK,

(4.16)

La ecuacion (4.16) indica que en el liquido los efectos de las resistencias al transporte de

masa agrupados en las constantes k, y k, pueden enmascarar los efectos reactivos que
estin contenidos en x;. Més importante ain, la ecuacién (4.16) sefiala que bajo las

condiciones que la Ecuacion (4.15) es vilida, la concentracién adimensional en el seno del

liquido es constante




Estado cuasi-estacionario en el catalizador porose, con un componente y cinética lineal.

Bajo estas cisrcunstancias el sistema se describe por las ecuaciones:

’-r
foensoun(p)ap- 57
U, (r) PR M”17

~H KU,

(ﬂl +K4)

+U/T.0 -

-

T

+ Hatky
My = 1y

0

KU Y0

L O k.
0 (ﬂz +"'4)

-

Ie:“(”")u;" (B)dp+—E4
0

+
U? (r) W;"M

H =y U}«O UZOKJ
v, W;'fn(/‘l*”‘l)
Mz
J'e“‘z U (B)dp+ =
'H//;" Ju2+KI 0
M=k U, + U0k
V/;»" W;n(ﬂz‘“‘l)
Bi*” sinh(®
U, @)= S)
M s

s47 -

vi [ s (p)ap -

ZWy

(w4, +x

Hy

Ks‘l/z
( Hy T+

"'3?’2"
( H+ l)

e l(r)

) I —H (ﬂ"f)U;ﬂ (ﬂ) dﬂ

Yy J‘-ﬂz(ﬁ")U"" d
1 Jeus (oyan

T

(4.17)

)‘I: Pl(ﬁ-f}U (ﬁ)dﬁ

-[ e—ﬂz(ﬂ—r)U:'ln ( ﬁ) dp

(4.18)

(4.19)



donde:

K, +K, \kxd -k,) —4KyK,

—— + 420

Hy 5 ) (4.20)
_ K, tKk, J(Z "Kl)z — 4Kk,

== 5 5 (4.21)

En las Ecuaciones (4.17) a (4.21) las constantes referidas con la letra x y un subindice asi

como con la letra M estan dadas por las Ecuaciones (4.4) a (4.9).

De acuerdo con la ecuacion (4.17) y (4.18), y por los detalles que se muestran en el
Apéndice 3 las constantes que aparecen en los términos exponenciales 4, y x4, deben de
ser negativas, es decir la solucion esta acotada. La interpretacion de las ecuaciones (4.17) y
(4.18) se puede llevar a cabo por medio de las funciones Green. A continuacion se escribira
el significado de los términos que aparecen en las ecuaciones (4.17) a (4.19) con base en la

interpretacion de las funciones de Green.

[
.

.

J‘,/,mem(r Ay (ﬁ)dﬁ— J'mr ) U'"(ﬂ)dﬁ
Fucnu: 4) Fuente
U (1_) _ H +Ky Respuesta al tiempo 7 en la fase liquida debida a un impulso en el tiempo f
P =
b U kU,
+* V-7 -3
(1”1 + K4)

Respuesta causada por las
| condiciones iniciales

J' o#2(r=h) U (ﬁ)dﬁ (;__.:2—5 Ieﬂz(r—ﬂ) U;" (ﬁ)dﬁ
2

-

e —’
. Fueme 0 Fuente
+ Ha + Ky Respuesta en el tiempo 7 en la fase llqmda debida a un impulso en el tiempo S
H— ¥ gy KU,
0
(4 +x4)

Respuesta causada por las
| condiciones iniciales

(4.22)
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e#l("'ﬁ)Ufﬂ B)dp+ KSV"? .[eﬂl(f“ﬂ)Ufﬂ B)dp
JePur (eyapm s 2(8)

2

U in ﬂi + K Respuesta al tiempo 7 en la faseEdebida a un impulso en el tiempo 8
y(0)=y; g
T tar ) Bt N 40K3
in in
vy vy (m+x)

Respuesta causada por las
condiciones iniciales

-

J‘ r—ﬂ)Um (ﬂ) dﬁ+_7;FL Ieﬂz(f—ﬂ)vln (ﬂ)dﬂ
i Hy+ i) )

e {l/i" Hy T K Respuesta al tiempo 1 en la fase gas s debida a un impulso en el tiempo #
T - m +Ur0+ Usoks
in in
V/y Wy (#2 + Kl)

Respuesta caT.lsada por las
condiciones iniciales

(4.23)

U, (&)= ’ S‘“hfg) U, () (4.24)

% B R
Influencia de los efectos ©n 1a fase liquida
reactivos y de transporte

Un caso que merece un andlisis es aquel en el que no existe alimentacién de reactivo en la
fase liquida solamente se alimenta reactivo en la fase gaseosa, en este caso las expresiones

dadas por las ecuaciones (4.17)-(4.19) se reducen a las siguientes ecuaciones:

in
Mt Ky Ky, .[;q(r—ﬁ) in KU
U,(7)= - e Ur(p)dp+U,, -——L—
-1() 1 - (ﬂ]+K4)0 r\ ) A0

(#1 * "4)
| (4.25)
Hy Ky K2'f’;n u2(=PB)y rin KUy
+ - e 2Plyin( 8)d B+U ) — 210
=ty | (#+K,) FARAPRT (1 +5)
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; : U
U, (V= 5L [ CPun (B)dp+—Trs Yaoky
- #

" om- : W;ﬂ W;’"(M""Cl)
(4.26)
sy a0 o Ie“'Z('“ﬂ)U"" (B)dp+ U’.O L
"=t 8 ’ ;v ()
Ao
0. =2 100 i () @“27)

™M ¢

Las ecuaciones (4.25) y (4.26) muestran que las concentraciones adimensionales en la fase
liquida y gaseosa dependen de una manera complicada de las concentraciones
adimensionales iniciales de reactivo en el gas y el liquido, de las resistencias al transporte y
de la velocidad de reaccion. El perfil cuasi-estacionario de concentracion adimensional en
el sélido poroso dado por la Ecuacién (4.27) muestra la dependencia temporal de la
concentracién adimensional en la fase liquida y de la resistencia al transporte en la interfase
liquido-s6lido. Las resistencias al transporte de masa, tiempos caracteristicos y efectos de la

velocidad de reaccion estdn ahora agrupados en las constantes 4, 4 y &, a k,. Con base

en las ecuaciones (4.17) a (4.19), se puede decir que es complicado distinguir con claridad
en las fases fluidas lo que ocurre en el interior del catalizador poroso, esto, se debe
fundamentalmente a la dependencia complicada de los parametros que contienen

informacién cinética ( p.ej: 4, 4y, ¥ & ) con otros pardmetros tales como los tiempos

caracteristicos, una manera de aclarar la dependencia es dar valores a los parametros para
hacer mas evidente la dependencia las variables, lo cual se realiza posteriormente con
simulaciones. Otro caso importante es aquel en el cual no existe alimentacién de reactivo
en las fases liquida y gas, sin embargo existe una operacion por lotes, es decir se carga al
reactor inicialmente reactivo en la fase liquida y gaseosa, se puede demostrar (véase

Apéndice 6) para este caso que:

U,(r)=U, (4.28)
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o4 ‘U,(r)=U,0 . (4.29)
Ao e
U, =2 _sh®),, (4:30)

M ¢

Las ecuaciones (4.28) a (4.30), dicen que cuando no existe una corriente de alimentacién de
reactivo en ninguna de las fases (liquida y/o gaseosa), es decir no existe ninguna
perturbacion, el sistema se mantiene en el valor de las concentraciones iniciales, siendo
estos igual a una constante, por lo tanto la aproximacién del estado cuasi-estacionario en el
catalizador poroso no es valida para describir sistemas experimentales que operen por lotes
ya que estos jamds estdn en estado estacionario. Un caso similar al primero es cuando se
alimenta reactivo en la fase liquido y gas en este caso los perfiles de concentracion estan
dados por las ecuaciones (4.22) a (4.25).

A continuacién se presentan algunos resultados obtenidos al evaluar las expresiones dadas
por las ecuaciones (4.1) a (4.3), donde se usé como se mencioné previamente una cinética
lineal, se presenta el caso en el cual solo existe una alimentacién de reactivo en la fase

gaseosa.

Tabla 4.1 Pardmetros estado estacionarios del sistema con cinética de primer orden y un
solo componente en funcién del coeficiente de transferencia de masa en la interfase liquido

. gasen el liquido

W;” 0.1 ;';f:r ' |
g, 0.4 m _l_
i
A r | 0
W;«" 1 U;," 1
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La Tabla (4.1) muestra los parametros usados en la obtencién de los estados estacionarios
con cinética de primer orden y un componente, estos parametros representan la situacién
fisica en la que la principal resistencia al transporte de masa se encuentra en la interfase
liquido-sélido poroso la cual estd representada por el pardmetro m, y vy y el caso es
representativo del seguimiento del consumo de hidrogeno como si fuera tinico reactivo en

la reacci6n de hidrodesulfuracién.

U,
0.08
0.06 ¢
t
f |
0.04 | \
[ \\
E \\\ Oim 3
O N
i =20 \"“_::‘-?‘—__;—-~~—~_%,,_
T ——— e —,—— e ——
a e
1 2 3 4 5

Figura 4.1 Estados estacionarios de la concentracion adimensional en liquido con cinética
de primer orden y un compuesto a diferentes valores del modulo de Thiele, los parametros
se indican en la tabla 4.1

La figura 4.1 muestra las concentraciones de tinico reactivo en el seno del liquido en el
estado estacionario como funcién del nimero de Biot, los pardmetros usados en la
obtencién de ésta se muestran en la Tabla 4.1, se usé en este caso una cinética de primer
orden. Como puede observarse éste es un caso representativo de cuando existen
limitaciones de transporte en la pelicula liquida de la interfase liquido catalizador poroso

porque los tiempos de contacto son cortos comparados con el tiempo de difusién del

reactivo en el catalizador poroso. De acuerdo con la Figura 4.1, la concentracién

B




adimensional en el liquido del tnico compuesto (reactivo) es menor a medida que aumenta
el nimero de Thiele. También se observa en la Figura 4.1 que a medida que crecen ambos
el nimero de Biot y el niimero de Thiele la disminucién en la concentracién adimensional
es mas evidente, sin embargo existe una zona en la cual los cambios son mas pronunciados,
es decir la pendiente es mucho mayor, dicha zona se encuentra en niimeros de Biot de entre

0y 1 después de esta zona los cambios de concentracién adimensional ya no son muy

importantes.
U?
0.991
0.9908
0.9906
\\"\-.\u‘ O=2
0.9904 : e ——
S B =10
(D\;Z\O-__ﬁ\“—:—“—‘:: —_—_—
0.9902
e i 1 Bild‘
1 2 3 4 5

Figura 4.2 Estados estacionarios con cinética de primer orden y un compuesto a diferentes
valores del modulo de Thiele, los parametros se indican en la tabla 4.1

En la Figura 4.2 se observa la concentracién adimensional de estado estacionario de
reactivo en la fase gas en el estado estacionario como funcién del nimero de Biot, en la
Figura 4.2 se observa que en la fase gaseosa no es posible distinguir los cambios de
concentracion adimensional del componente clave a menos que se tenga un error menor del
0.01% la Figura (4.2) muestra ademas el caso de baja tasa de transferencia de masa de la
fase gaseosa a la fase liquida aqui los efectos de la reaccién en la concentracién

adimensional de la fase gaseosa son para todos fines précticos despreciables, también se

BB




‘ .
observa un comportamiento muy similar al de la figura (4.1). Un aspecto importante que se
puede notar en la Figura (4.2) es que bajo estas circunstancias el sistema se puede modelar

sin la dindmica de concentracion adimensional en la fase gaseosa.

A continuacion se muestran los pardmetros usados al evaluar la solucidn analitica del
estado cuasi-estacionario y en la resoluciéon del estado transitorio con una cinética de

primer orden.

Tabla 4.2 Pardmetros del estado cuasi-estacionario y transitorio del sistema con cinética
de primer orden y un componente

v 0.1 g, 0.4
W;U | UAU 0
m 1 Ur . 0
er 1 Uo‘O 0
w;n 1 UT 0
vy’ - uy :
Bi*’ 1 D 1

La Tabla 4.2 muestra los parametros usados en el caso del estado cuasi-estacionario en el
catalizador poroso y transitorio con cinética de primer orden, estos pardmetros representan
la situacién en donde el transporte de masa en la interfase gas-liquido se puede o no
favorecer por el tiempo de residencia del liquido, también representan las limitaciones de
transporte de masa que pueden existir cuando el volimen del liquido en el interior del
sistema es menor comparado con el volimen del gas en el interior del sistema. Otra
interpretacion que se puede dar a esta simulacién es la siguiente: p.ej cuando w7’ = 0.1 se

tiene mayor resistencia difusional en el interior del catalizador poroso, (didmetro de

particula grande), a medida que aumenta w4 disminuye la resistencia difusiva en el
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catalizador poroso. A continuacion se muestran las Figuras obtenidas evaluando la solucién
analitica con los pardmetros de la Tabla (4.2), fisicamente los términos que se suponen

igual a cero son : U, la concentracién adimensional inicial del reactivo en la fase liquida,

U,, la concentracién adimensional inicial de reactivo en la fase gaseosa, U,, la

concentracion adimensional inicial de reactivo en el catalizador poroso, UY es la

concentracién adimensional de reactivo en la corriente liquida, este caso representa cuando
solamente se alimenta reactivo en la corriente gaseosa y no existe reactivo en el tiempo

inicial.

U}‘

1l wi =10

,/"—" T o N
r’/
1 —_—
0.1 -
—_— ——— - t
5 10 15 20

Figura 4.3 Estados transitorio (—) y cuasiestacionario (----) de la concentracioén en la fase
gas de reactivo con cinética de primer orden y un compuesto, los pardmetros fijos se
indican en la Tabla 4.2, y el pardmetro que se varia se indican en esta Figura.

De acuerdo con esta Figura 4.3, la aproximacion del estado cuasiestacionario es

satisfactoria para describir la dindmica de la concentracién adimensional de la fase liquida,

también se observa que a medida que crece el pardmetro w) la concentracion
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adimensional aumenta es decir a menor tiempo de contacto entre el gas y el liquido
disminuye la tran<ferencia de masa de reactivo de la fase gas a la fase liquida, también en la
Figura 4.3., se observan tres zonas con distinta pendiente como en el caso en que i =01,
una zona de tiempos cortos es en donde el sistema es mas sensible a las entradas y salidas
de reactivo por flujo (pendiente mas grande) , otra zona de transicion en donde disminuye
la importancia del transporte de reactivo por flujo y empiezan a ser importante los cambios
por el transporte de masa en las interfases (pendiente mediana) y finalmente en donde ya
no existen cambios (pendiente igual a cero) que es el estado estacionario y en donde el
transporte de masa esta dominado completamente por las resistencia en la interfase liquido-

gas.

U,

i e ——

0.1} f
. // . - _ 10

% I T SR S e e T

5 10 15 20

Figura 4.4 Estados transitorio (—) y cuasiestacionario (----) de la concentracién en la fase
liquida de reactivo con cinética de primer orden y un compuesto, los parametros fijos se
indican en la Tabla 4.2, y el parametro que se varia se indican en esta Figura.
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La Figura 4.4 muestra los perﬁl;s temporales de concentracion adimensional del reactivo
en la fase liquida con cinética de primer orden en estado transitorio y cuasiestacionario en
el catalizador poroso, como puede observarse en la fase liquida la éproximaci()n del estado
cuasi-estacionario al igual que en el perfil temporal de concentracion adimensional de
reactivo en la fase gaseosa mostrado en la Figura 4.3 también es satisfactoria, la Figura 4.4
dice que a medida que el tiempo de residencia del liquido aumenta en un orden de magnitud
se favorece la transferencia de masa de reactivo hacia la fase liquida, la Figura (4.4) no esta
en contradiccion con lo que se ve en la Figura (4.3) la razén es que existe una
interdependencia entre las concentraciones de reactivo en las fases fluidas, sin embargo es
importante sefialar que debido a las limitaciones dadas por el equilibrio en la interfase la
concentracién de la fase liquida depende fuertemente de la concentracién en la fase
gaseosa. Al igual que en la Figura (4.4) existen tres zonas con diferentes pendientes sin
embargo en este caso todas son menores con respecto a las de la Figura (4.3). El punto de

interseccion no tiene un significado especial.
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Figura 4.5 Perfil de concentracion transitorio (—) y cuasi-estacionario (----) en el sélido
poroso con cinética de primer orden y un solo compuesto, los parametros fijos se indican
en la Tabla 4.2, y el pardmetro que se varia se indica en esta Figura.

La Figura (4.5) muestra el perfil de concentraciéon adimensional en el catalizador poroso a
un tiempo adimensional 7 =20, es decir a un tiempo cercano al estado estacionario en esta
pseudo fase. La Figura (4.5) también muestra la influencia del tiempo de residencia del

liquido en el perfil de concentracion en el catalizador poroso, debido a que el parametro
w4 es una funcién inversa del tiempo de residencia del liquido en el caso en que wy =10

no existe un situacion favorable a la transferencia de masa en la interfase gas-liquido se
tienen concentraciones bajas de reactivo en el catalizador. Lo que también representa la
Figura 4.5 es la comparacién de perfiles con diferentes didmetros de particulas. A

diferencia de lzc- Tiguras (4.3) y (4.4), se observa que la aproximacién del estado cuasi-

estacionario es buena solo cuando /' >1.
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Estados estacionarios con cinéticas no lineales. .

Tabla 4.3 Paradmetros de estados estacionarios usando tres distintas expresiones cinéticas

con un compuesto

8 04 m 10
v 10 ur 0
W;a Bi»io’ - W:a U;" ]
% 1 k 0.05
" I k, 1+,
74 1

La Tabla 4.3 muestra los parametros usados en la solucion del problema de estado
estacionario para el caso de un compuesto y cinéticas no lineales. Los parametros de la
Tabla 4.3 representan la situacion en donde la transferencia de masa esta limitada por el

tiempo de contacto entre el la fase gaseosa y liquida reflejandose en el valor del pardmetro’
w7 , el cual indica que el tiempo caracteristico de difusién del reactivo en la pastilla

catalitica porosa es diez veces mayor que el tiempo de residencia del reactivo en la fase

liquida mientras algunos de los parametros restantes tales como y;°,y w:’ indican que los

tiempos de transporte en las interfases liquido-sélido y liquido-gas son igual a la velocidad
de difusion del reactivo en el catalizador poroso ,lo mismo puede decirse para el valor del
pardmetro y/,’, un comportamiento que se espera es que la dindmica esté controlada por las
altas velocidades de entrada y salida de reactivo en la fase liquida y por esta razon
probablemente los efectos reactivos no podran observarse en las fases fluidas, resumiendo
la simulacién es representativa del caso en que el paso limitante esta en la interfase liquido

gas en el lado del liquido.

- 58 =



0.925 |
&%4L
i
|
0.923 h\
S — S . ~ Segundo orden
0922+ -
0.921 | o Ufteevi..... Langmuir-Hinshelwood
Primerol'den N -_"“--__L_ .""""Cilc-n...,.
. ) " RS . e S +.—._4_.— . _r:._u_ Bi.ﬂﬂ'
10 20 30 40 50

Figura 4.6 Estados estacionarios de la concentracion en la fase gas con cinética de primer
orden (---), Langmuir (***) y segundo orden (—) y un compuesto, los parametros fijos se
indican en la Tabla 4.3.

A diferencia de la Figura (4.1) y (4.2) en la Figura (4.6) se usaron diferentes expresiones
cinéticas, lo que se observa aqui es un comportamiento muy similar al observado en las
Figuras (4.1) y (4.2). Lo que dice la Figura (4.6) a simple vista es que no es posible
distinguir cual es la cinética si el error es mayor de 0.1%, la escala empleada es lo que
permite distinguir los valores de concentraciéon adimensional de acuerdo a la expresion

cinética empleada. Cuando existe mayor resistencia a la transferencia de masa en la

interfase liquido-sélido (Bi* <1) los valores de concentracién adimensional en la fase
gaseosa obtenidos con cinética del tipo Langmuir-Hinshelwood y de primer orden son los

mismos, conforme disminuye la resistencia a la transferencia de masa en la interfase

Ao

liquido-sélido es decir aumenta el valor de Bi* comienza a notarse una clara diferencia

de concentracién adimensional entre la cinética de segundo orden con la de Langmuir-
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Hinshelwood y de primer orden sin embargo la diferencia no es muy grande entre estas dos

ultimas.

U/l

BOrS L Segundo orden
=
0.07
.
0.065 - °,
' N T Reagg Langmui-Hinshelwood

006 . 0-.0.--..........

0.055 | Primer orden B T B
. ~— Bi*

10 20 30 40 50

Figura 4.7 Estados estacionarios de la concentracién en la fase liquida con cinética de
primer orden (---), Langmuir (***) y segundo orden (—) y un compuesto, los pardmetros
fijos se indican en la Tabla 4.3.

La Figura 4.7 muestra las concentraciones adimensionales de estado estacionario en la fase
liquida como funcion del nimero de Biot, en este caso también se usaron tres distintas
cinéticas. En la Figura 4.7 se observa que para todos fines practicos los valores de las
concentraciones adimensionales con tres distintas cinéticas son indistinguibles debido a que
las diferencias entre éstas son del orden de magnitud de 10°. Las figuras 4.6 y 4.7 son un
ejemplo de la situacién que se presenta cuando en estado estacionario controla el transporte

de masa en la interfase liquido-gas.

-61 -




Tabla 4.4 Parametros de estado transitorio y cuasiestacionario del sistema con cinética de
primer orden, segundo orden y del tpo Langmuir en el sistema participa un componente

(reactivo)

" 0.01

vi 19

m 1

Tz !

7 !

v, o1

Bi*” 10

& 0.4

UJO 0

24 0

U, 0

Uf 1+7 Sen(10 7)
uy 3+z'Sen‘(10r)
k, 0.5

k 05

La Tabla 4.4 muestra los pardmetros usados en la simulacién del estado transitorio y
cuasiestacionario en el caso donde se alimenta reactivo en la fase gaseosa y en la fase
liquida siendo esta ultima oscilatoria en la variable tiempo adimensional, también en la
Tabla 4.4 se representa el caso en el que la concentracion adimensional de reactivo en el
tiempo adimensional inicial es igual a cero en todas las fases presentes

(U, =0,U,,=0U,,), este es un caso en el que las resistencias en las interfases liquido-

as v liquido-sé!i2o no son muy significativas
gasy liq y signiiK

o




0.6 |

05|
Segundo orden

ase

03+
Langmuir-Hinshelwood

0.2 | o e e e

g =% Primer orden
0.1 &

I e kb e .
2 4 6 8 10 12 14

Figura 4.8 Estado transitorio y cuasi-estacionario de la concentracion en la fase liquida con
cinética de primer orden (—), Langmuir (---) y segundo orden (") y un compuesto, los
parametros fijos se indican en la Tabla 4.4, y el pardmetro que se varia se indica en esta

Figura. 5

De acuerdo con la Figura 4.8 no existe marcada inﬂuenci; del tipo de -alimentacién de
reactivo en la fase liquida o gas en el perfil de concentracién adimensional para el reactivo
en la fase liquida a pesar de que es una fuerte perturbacién. Como se ve en la Figura (4.8)
existen también tres diferentes zonas: a tiempos adimensionales cortos (0<z<1)en donde
no se distingue la cinética del catalizador poroso esto se debe al comportamiento funcional
similar de las tres relaciones constitutivas a bajas concentraciones , a tiempos
adimensionales cuyo intervalo es 1<7<8 en donde hay una clara diferencia entre la
cinética de segundo orden con las cinéticas de Langmuir-Hinshelwood y de primer orden
cuyas curvas estdn mds cercanas, y a tiempos adimensionales 7 2>8 en donde el sistema
tiende al estado estacionario. A diferencia de la Figura 4.9, en la figura 4.8 se aprecian una

clara diferencia en las curvas obtenidas con tres distintas cinéticas
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Figura 4.9 Estados transitorio y cuasiestacionario de la concentracion en la fase liquida con
cinética de primer orden (—), Langmuir (----) y segundo orden (") y un solo compuesto, los
parametros fijos se indican en la Tabla 4.4, y el pardmetro que se varia se indica en esta
Figura.

La Figura (4.9) a diferencia de la Figura (4.8) muestra que en la fase gaseosa los perfiles de
concentracion adimensional se superponen es decir si se llevaran a cabo mediciones en la
fase gaseosa no es posible distinguir la cinética del catalizador poroso, otra diferencia con
la Figura (4.8) es que existe una fuerte influencia de la alimentacién de reactivo
(oscilatoria) en la evolucion temporal de la concentracion adimensional de la fase gaseosa
sin embargo, no es posible distinguir bajo estas circunstancias en ésta fase cual es la
expresion cinética, el motivo de que sea mas notoria la influencia de la alimentacion

oscilatoria en la fase gaseosa es en la (inica fase en donde se alimenta reactivo.




Simulaciones con dos componentes

L]

A continuacidn se presentan las simulaciones del mismo caso general presentado en las
ecuaciones (2.1) a (2.11) con i=1,2.

La reaccién quimica se puede representar mediante la siguiente ecuacion quimica.

v,A+v;B——v.C (4.31)

Los pardametros usados en las simulaciones se muestran en la Tabla 4.5. En este caso se
usaron tres diferentes relaciones constitututivas para la cinética, una de primer orden con
respecto al componente 4, una del tipo Langmuir-Hinshelwood, y una cinética de segundo
orden con respecto al componente 4, las cinéticas se muestran después de la Tabla 4.5. En
las figuras 4.10-4.13 se muestran los resultados de las simulaciones.

Los coeficientes estequiométricos son:

v,=1
vp=0.5

Las ecuaciones de velocidad de reaccién se muestran a continuacion:

Primier orden:

R,=U,,
Segundo orden:
R,= Ugd
Langmuir-Hinshelwood
Ugs

4TI+ U0
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Tabla 4.5 Parédmetros de estado transitorio y cuasiestacionario del sistema con cinética de

primer orden, segundo orden y del tipo Langmuir

en el sistema participan dos

componentes.
Componente 4 Componente B

wh 0.01 0.01
wie 10 10
m 1 1
24 1 1
wr 1 1
W;lr 1 1 :
Bi* 10 10
g, 0.4 0.4
i, 0 0
U 0 0
U, 0 0

$ U7 1+¢ Sin(10r) 1+¢ Sin(107)
U;" 3+1¢ Sin(10¢) 3+1¢ Sin(10r)

U,o» representa la concentracion adimensional de reactivo en la fase liquida, U, la

concentracion adimensional de reactivo en la fase gaseosa, U_, la concentracion

al
adimensional de reactivo en el catalizador poroso.
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Figura 4.10. Estados transitorio de la concentracién en la fase liquida del componente A
con cinética de primer orden ("), Langmuir (----) y segundo orden (—), los parémetros fijos
se indican en la Tabla 4.5.

En la Figura (4.10) se muestra la evolucién temporal de la concentracién adimensional del
reactivo A en la fase liquida, esta figura muestra un comportamiento similar al mostrado en
la Figura (4.8) , en este caso no existe una diferencia entre el perfil obtenido con una
cinética de prirﬁer orden, cinética de segundo orden y cinética del tipo Langmuir-
Hinshelwood cuando los tiempos adimensionales estan en el siguiente intervalo: 0 <7 <3,
posteriormente en el siguiente intervalo de tiempo adimensional: 3<7<7 ; la curva que
representa la cinética de segundo orden comienza a separarse de las curvas que representa
la cinética de primer orden y de Langmuir-Hinshelwood a un tiempo adimensional de:
r>7 las tres curvas presentan un comportamiento parecido a las funciones periddicas esto
se debe al tipo de alimentacion, es importante sefialar aqui que el efecto de la alimentacion
en el caso de la cinética de Langmuir-Hinshelwood y de primer orden se nota a tiempos
adimensionales mayores que cuatro, cuando se trata de una cinética de segundo orden el

sistema responde cuando 72 7.
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Figura 4.11. Estados transitorio de la concentracién en la fase gas del componente A con

cinética de primer orden ("), Langmuir (----) y segundo orden (—) los parametros fijos se
indican en la Tabla 4.5. '

En la Figura (4.11) se muestra la evolucién temporal de la concentracion adimensional del
reactivo 4 en la fase gaseosa. Segln se observa a tiempos adimensionales cuyo intervalo es
el siguiente :0 <7 <2 no existe diferencia entre las cinéticas de primer orden, Langmuir-
Hinshelwood y segundo orden sin embargo, el mismo comportamiento permanece, cuando
722 comienza a observarse la respuesta del sistema debida a la fuente oscilatoria en la

entrada, ésta respuesta se hace mas notorioa a medida que el tiempo adimensional aumenta.
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Figura 4.12. Estados transitorio de la concentracion en la fase liquida del componente B
con cinética de primer orden ("), Langmuir (----) y segundo orden (—), los parametros fijos
se indican en la Tabla 4.5.

La Figura (4.12) muestra una situacién similar observada previamente en la Figura (4.10) la
diferencia aqui 'e's que la curva obtenida con la cinética de segundo orden esta mas cercana
a las curvas que representan las cinéticas de Langmuir-Hinshelwood y de primer orden,
ésto se debe a que los reactivos 4 y B tienen distintos coeficientes estequiométricos también
se observa en Figura (4.12) que la curva de la cinética de primer orden y de la cinética de

Langmuir-Hinshelwood son practicamente indistinguibles.



U,,

Figura 4.13. Estados transitotio de la concentracion en la fase gas del componente B con

cinética de primer orden ("), Langmuir (----) y segundo orden (—), los parametros fijos se
indican en la Tabla 4.5.

En la Figura (4.13) se muestra la evolucién temporal de la concentracion adimensional del

compuesto B en la fase gaseosa la situacién es muy similar a la que muestra la Figura
(4.11).
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Simulaciones con tres componentes

Todas las simulaciones en donde participan tres compuestos tienen un tendencia muy
similar a las presemadas anteriormente por tal motivo se decidié solamente incluir las
graficas mas representativas de estos resultados, cabe sefialar que el espacio requerido para
llevar un anélisis completo de la situacién en la que participan tres componentes es mucho
mayor que en los dos casos anteriores la causa es el mayor niamero de pardmetros. En las
simulaciones con tres componentes se usa una cinética que es representativa de la reaccion

de hidrodesulfuracion y que est4 dada por la siguiente expresion:

ke
= —ACB (4.32)
1+K ¢,
La reaccién quimica se puede representar mediante la siguiente ecuacién quimica:
VA+vgB > v, C+vpD (4.33)

En la Ecuacién /433) 4 representa el compuesto organico azufrado (4.6 di-metil-di-
benzotiofeno), B representa el Hidrégeno, D representa el compuesto orgénico libre de la
molécula de azufre y, C representa el acido sulfihidrico (H;S). Los coeficientes
estequiométricos estén representados por la letra griega v en donde el subindice indica la

especie quimica en las simulaciones se usaron los siguientes coeficientes estequiométricos:

v, =1 (4.34)
vp=4 (4.35)
ve =1 (4.36)
vp =1 (4.37)
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Ademas de la ecuacién (4.32) en las simulaciones se usaron las siguientes expresiones

cinéticas:
Segundo orden
R,=U, U czra
Langmuir-Hinshelwood
(1) RA - UiAUch
1+0.1U,,
Langmuir-Hinsk2'wood
(2) e Ua'AUaB
140.1U

Las expresiones cinéticas del tipo Langmuir-Hinshelwood corresponden a los casos donde
las especie quimicas A y B se encuentran débilmente adsorbidas en la superficie del
catalizador poroso.

También se usaron los parametros que se muestran en la siguiente Tabla.




LY
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Tabla 4.6 Pardmetros usados en la simulacion de estado transitorio del sistema con cinética
de primer ordc.;, segundo orden y del tipo Langmuir en el sistema participan tres

componentes quimicos

Componente 4 Componente B Componente C
wr 0.01 0.01 0.01
A
wie 10 10 10
m 1 1 1
y/;" 1 1 1
Wf’ 1 1 1
Bi*® 10 10 10
8, 0.4 0.4 0.4
U 0 0 0
U, 0 0 0
U,, 0 0 0
i 1 0 0
U;,”. 0 1 0

. U,,, representa la concentracién adimensional de reactivo en la fase liquida, U, la

concentracién adimensional de reactivo en la fase gaseosa, U,, la concentracién
adimensional de reactivo en el catalizador poroso
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Figura 4.14. Estado transitorio de la concentracion en la fase liquida del componente 4 con
cinética de segundo orden( '), Langmuir-Hinshelwood (1) (----) y Langmuir-Hinshelwood
(2) (—), los parametros fijos se indican en la Tabla 4.6.
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Figura 4.15. Estado transitorio de la concentracion en la fase liquida del componente B con
cinética de segundo orden( ), Langmuir-Hinshelwood (1) (----) y Langmuir-Hinshelwood
(2) (), los parametros fijos se indican en la Tabla 4.6.
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Figura 4.16. Estado transitorio de la concentracién en la fase liquida del componente A con
cinética de segundo orden( ), Langmuir-Hinshelwood (1) (----) y Langmuir-Hinshelwood
(2) (—), los parametros fijos se indican en la Tabla 4.6.

Las Figuras (4.13) a (4.16) muestran las concentraciones adimensionales de los
componentes 4, By C en la fase liquida. El comportamiento es muy similar al caso de uno
y dos componentes sin embargo las cinéticas son indistinguibles, algo muy parecido ocurre

en la fase gaseosa.
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Discusion y conclusiones.

El modelo general del reactor trifasico tipo tanque agitado isotérmico fue resuelto de
manera analitica y nimerica para algunos casos particulares tales como: (a) un componente
y tres distintas cinéticas; (b) dos componentes con tres diferentes cinéticas y, (c) tres
componentes con tres diferentes cinéticas. Mientras la resolucion del modelo en los casos
previamente mencionados es relativamente féacil el anélisis de la situacién fisica para
describir los resultados de las simulaciones no es un asunto trivial esto es debido a la gran
cantidad de parametros que aparecen en el modelo, y, estos se van incrementando cuando
el nimero de compuestos clave aumenta por ello es importante analizar el valor
caracteristico asi como el significado fisico de cada parametro De acuerdo con las
definiciones dadas en las ecuaciones (2.23) a (2.32) se observa por ejemplo que algunos
nimeros adimensionales son directamente proporcionales a los coeficientes de
transferencia de masa mientras que otros son inversamente proporcionales a los mismos
coeficientes de transferencia de masa, si se quiere dar una interpretacion fisica adecuada es
necesario tener en mente este hecho. A continuacién con base en la fisica de los fendmenos
fisicos que ocurren en el RCTAIT se da una explicacion de la influencia de los parametros
en la respuesta dinamica del sistema. Es importante sefialar que el seguimiento se da a los
componentes clave los cuales participan como reactivos en la reaccion quimica, por lo tanto
estos viajan inicamente en la direccion gas-liquido-sélido o liquido-sélido.

El parametro /' es la comparacion del tiempo caracteristico de difusién del componente
clave en el catalizador poroso con el tiempo de residencia del liquido, en el caso en que

w? >1 el tiempo de caracteristico de difusion del componente clave serd mayor que el

tiempo de residencia del liquido, por ejemplo en la situacion hipotética en que el tiempo de
difusion del componente clave séa de una hora y, el tiempo de residencia del liquido sea de
un minuto muy probablemente no se observaran los efectos del mecanismo cinético del
catalizador en la fase liquida debido a que el tiempo de contacto es corto entre la fase
liquida y ‘sélida porosa y este no es suficiente para transferir informacion a la fase liquida,

es decir no hay tiempo suficiente para que cambie la concentracion de la especie i en la fase
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liquida, ademas existen resistencias adicionales tales como la resistencia en la interfase
liquido-sélido. Cuando Y <1 probablemente se puedan observar efectos de diferentes

mecanismos cinéticos, por ejemplo si el tiempo de difusion es de un minuto y el tiempo de
residencia es de quince minutos es probable que parte de los fendmenos que estin
ocurriendo en el catalizador poroso sean detectados en la fase liquida debido a que existe
tiempo suficiente para transmitir informacién sin embargo, existe también un filtro de ésta

que es la resistencia a la transferencia de masa en la interfase liquido-sélido poroso.
Cuando y;;," >1 el tiempo caracteristico de difusién del componente clave en el catalizador

poroso es mayor que el tiempo de residencia del gas, en esta situacion muy probablemente
no se observaran los efectos del mecanismo cinético en la fase gaseosa debido a que el
tiempo para transferir la informacion es pequefio y ademds se tienen tres filtros adicionales

que son: resistencia en la pelicula gaseosa, resistencia en la pelicula liquida, resistencia en
la interfase liquido catalizador poroso, contrariamente cuando w;" <1 es probable que se

observen los efectos del mecanismo cinético en la fase gaseosa pero la informacion
seguramente -no tendra claridad debido que las resitencias en las interfases liquido-gas y
liquido-sélido poroso actuaran como filtros y parte de la informacién se perdera aqui. Se ha
mencionado que las mterfases actuan como filtros en donde se pierde informacion a

continuacién se explicard fisicamente los parametros caracteristicos de las interfases.
Cuando wf" >1 el tiempo caracteristico de difusién de reactivo en el catalizador poroso

serd mayor que el tiempo de transporte de reactivo en la pelicula gaseosa, por ejemplo si el
tiempo caracteristico de difusién es de una hora mientras el tiempo de transporte en la
pelicula gaseosa es de un minuto probablemente se observen efectos del mecanismo

cinético en la fase gaseosa pero estan involucradas dos interfases adicionales que seran

determinantes , si w;}” <1 no se podra distinguir una cinética de otra en la fase gaseosa.
Cuando w}” >1 la situacién es analoga a la discutida para el caso en que w;" >1 lo
mismo se puede decir para el caso en que ¥}’ <1 en donde la situacion es anéloga al caso

donde y}” <1.
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Cuando m — 0 la resistencia al transporte de masa en la pelicula gaseosa en la interfase
liquido-gas es mucho mayor que la resistencia al transporte de masa en la pelicula liquida
en este caso es muy probable que no se observen diferencias en las cinéticas en la fase
gaseosa, si m — oo la resistencia al transporte en la pelicula gaseosa en la interfase liquido-
gas es mucho menor a la resistencia en la pelicula liquida es probable entonces que se
observen diferencias de concentracion adimensionalen la fase gaseosa y en la fase liquida,
un caso intermedio es en donde ambas resistencias tienen el mismo valor. Con base en lo
discutido previamente se puede decir que una situacion favorable para distinguir cinéticas
es la siguiente: ‘

wi <<l p <<l p?? >>1

Los resultados presentados en las Figuras 4.1 a 4.13 no estdn en contradiccién con lo
discutido previamente, estas Figuras representan los casos en que las resistencias en la
interfases no son muy altas y es posible captar informacién de la cinética en las fases
fluidas, a pesar de esto la cinética de Langmuir-Hinshelwood no se distingue con claridad
de la cinética de primer orde; pero estas dos si se distinguen de la cinética de segundo
orden esto significa que se pueden confundir facilmente las cinéticas del tipo Langmuir-
Hinshelwood con las cinéticas de primer orden en un sistema experirﬁental donde
predominan las resistencias en el transporte de masa. Las Figuras 4.13 a 4.16 muestran el
caso de tres componentes en donde los efectos cinéticos son indistinguibles este caso es
representativo de importantes resistencias al transporte de masa. Un punto importante que
se debe mencionar es que se pueden explicar muchos fenémenos fisicos haciendo una
analogia del sistema analizado con el de un circuito eléctrico en el que existen filtros y
sefiales parte de la informacion de una sefial se pierde en el filtro, también existen circuitos
eléctricos en donde la sefial puede ser filtrada y amplificada sin embargo no es el caso del
RCTAIT, las interfases juegan el papel de los filtros y la sefial dependera del tipo de
cinética. La solucién analitica muestra que la sefial (efectos reactivos) se va atenuando a
medida que esta pasa por los filtros (interfases) entonces es posible vislumbrar que todos
los resultados tendrdn caracteristicas similares, también es posible dar una explicacion

cualitativa de la dindmica del estado cuasiestacionario y hacer uso de esta como una buena
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aproximacion, la solucién analitica de esta manera es una herramienta que sirve como
punto de referencia para comparar con los resultados numéricos y ademas sirve como un
resumen de todas las simulaciones ya que via la interpretacion adecuada es posible deducir
lo que ocurre en casos mas generales. De acuerdo con las soluciones analiticas y analiticas
aproximadas que describen las concentraciones adimensionales en el seno de los fluidos se
observa también una dependencia complicada de las constantes con los efectos de
transporte y reaccién esto aunado a la respuesta atenuada hace que practicamente sea
imposible distinguir con claridad lo que ocurre en el interior del catalizador poroso. La
solucién analitica aproximada del estado cuasi-estacionario es de acuerdo con las figuras
4.3 y 4.4 una muy buena aproximacion de la concentracién en el estado transitorio en el
seno de las fases fluidas, cabe sefialar que solo se presento el caso de la cinética lineal, sin
embargo una situaciéon muy similar ocurre para el caso de un solo compuesto y cinéticas no
lineales. En las figuras 4.1. a 4.13 solo se presentan algunos de los casos de las
simulaciones obtenidas numéricamente 6 con las ecuaciones (4.1) a (4.21), los resultados
pueden represe::izr sistemas en los que los coeficientes de transferencia de masa en la
interfase liquido gas son pequefios (del orden de magnitud de 10?), o la solubilidad del
reactivo que se alimenta en la fafe gaseosa es pequefia (del orden de magnitud de 10°%), este
caso es representativo de la reaccion de hidrodesulfuracién.:Es importante sefialar que el
modelo no considera la hidrodindmica pero esta estd implicita en los coeficientes de
transferencia de masa de pelicula. Importante es mencionar que las ecuaciones puntuales
con las que se construyé el modelo son un caso particular de las ecuaciones del tipo
Maxwel-Cattaneo-Vernotte, es decir, en las ecuaciones de este modelo esta implicito el
hecho de que la velocidad a la que viaja la informacion en las fases y la pseudofase es
infinita pero filtrada en las interfases, esto quiere decir que si se construyera un modelo en
donde los fluxes se modelan con las ecuaciones del tipo Maxwel-Cattaneo-Vernotte lo cual
implica que la velocidad viaja a una velocidad finita en las fases muy probablemente
tampoco se podria distinguir la cinética en las fases fluidas. Tomando el mismo simil
eléctrico mencionado en la pagina anterior, la sefial de la reaccién, se pierde cuando los

filtros (resistencias al transporte de masa) son mayores.
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Conclusiones
Después de haber llevado a cabo un andlisis del R C T A I, con base en las soluciones

analiticas y las simulaciones, se pueden resaltar las principales aportaciones de este trabajo:

La solucién analitica aproximada de estado cuasi-estacionario en el caso de cinéticas
lineales y no lineales y un solo componente es una buena aproximacion para describir la

dindmica de las fases fluidas liquido y gas.

El comportamiento dindmico de la concentracion a la salida de las fases liquido y gas en un

4

RCTA.L essimilar aun cuando el niimero de componentes clave es mayor que uno.

La concentracién adimensional de un componente clave en la fase liquida a la salida del
reactor es practicamente independiente de’las condiciones de alimentacién en la fase
liquido y gas cuando existe una gran resistencia a la transferencia de masa del componente

clave en la interfase liquido-gas.
Las simulaciones llevadas a cabo muestran que no es posible determinar un mecanismo

cinético del tipo Langmuir-Hinshelwood llevando a cabo mediciones en las fases fluidas

liquido y gasenun R C T A. L. en el caso en que controle la transferencia de masa.
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APENDICE 1 ECUACIONES ADIMENSIONALES

El conjunto de ecuaciones a adimensionar es el siguiente

Ecuacién de la fase sélido poroso.

i a 26Co'!
' —| r*——=+R\C Al.l
sa af o eff i r ar[r 3?' J-’- ( 0'.!) ( )

Con las condiciones de frontera

Enr=0 C,, esfinita (Al1.2)
Enr=R,
K. Kl
U, = eq(.:‘; r.! (A1.3)
Ecuacién para 1a 1ase gas.
dC L Q in kd'r Ay
T:=7:[cr —c,.,]+-r~;;‘-[c,_,)‘ -C,‘,]Aj, (Al.4)

Con las condiciones de frontera.

En4,,
C,. ) =K,C,) (AL5)
k2 [C,,,’,)f’ —c;_,.] =k [c,‘,)f’ —c,‘,} (AL.6)
Y la condicion inicial.
c,,(0)=C,, (AL7)
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Ecuacion para la fase liquida.

dc ' ‘ k.la:r kh;
_._‘L'_=&(C; -C, r)+'_}t“'_(c,1,f)fa -C; f)A“" +-L(C'U)

dt V, A T ' V, :

Con las condiciones de frontera

En A4

Ay

En4d,,

Y la condicion inicial
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JY—CJ_,)AAY(AI.“S)

(A1.9)

(A1.10)

(AL11D)

(A1.12)

(AL.13)
(Al.14)

(A1.15)




= Al.16
_é’ 3 ( )
g D t
e el (A1.17)
R
P
Ar
Ci i) ,
Ay A,i
U,,) =—= (A1.18)
A, ): C]1
Ay
S
U,.), =“C—j) (AL19)

Con la finalidad de utilizar en el modelo dimensional las ecuaciones (A1.13)-(A1.19) se

expresan de la siguiente manera.

C,,=U, C (A1.20)
e -
c, =—L12 (A1.21)
K,
CU
C, =——2 (A1.22)
ey
r=R¢ (A1.23)
A - A,
C..), =CU..) (A1.24)
. Ay
oA i
c, ) =‘;")f (A1.25)
K.,
Rt
=t (A1.26)
€Dy, s
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Sustituyendo (forma intutiva) o usando la regla de la cadena (método formal) las
ecuaciones (A1.20)-(A1.26), en (Al.1), (A1.4) y (A1.8), se obtiene

g o _ Py 1 2|42, _RR(U,) (A1.28)
4 ar Df_ﬁ'.'!f 52 65 a§ . so‘De_ﬁ',ref .
C:‘!ga'Dz].ref dUﬂ.i . Q“ in k:a;'C;Ald Ao
E  dr =CipHUr-Ua )+ =5 (U0 = Uu)
Cikir A
Sl (y, ) -U,)
A

(A1.27)

C, Dg.y 4V, _ Ci Qron Ck¥ &5
Y de—a 2y oy |21t [U -U .]A
Kw.i R: dr Ko Vr[ ’ r.r] "") roi | “ar

(A1.28)

Mediante un procedimiento analogo se obtienen las siguientes ecuaciones adimensionales

para las condiciones iniciales y de frontera

En 4,
Ao Ao
U,.) =Us..) (A1.29)
io Do . 8l |
v, Y -U ]:— " Ak X A1.30
[ ) =V kR, Of |, (A130)
En 4,
Ay k’fi Ay
[UA.J)I _UA',]=_K_!}E[UN)‘ _Ur-':l (Al1.31)
eq, 3 .
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Ay Ay
Uj,il _Uy.l)d

y las condiciones iniciales
Ua.l (0’4) - Ua’O,f

UA.!(O) =Uzo,:

Ur.l (0) = UrO.’

Definiendo los siguientes parémetros adimensionales

.1 x
W; i | e it
T, s,Dﬁ."f

W/la — Ald'k;: R:
% ¥, E,D g 1o

er 2, Al?k;f" Rﬁ
A I’A Ea,D

ef . ref

- V, \ 8Dy ns
®*=R'a ( R; J
eaD,f .
' Bi* = ki
i 2
D-_E.NJ’RP

91

(A1.32)

(A1.33)
(A1.34)

(A1.35)

(A1.36)

(A1.37)

(Al._38)

(A1.39)

(A1.40)

(A1.41)

(Al1.42)



Ay
kY,

™=K K
eq, iy, i

(A1.43)

Sustituyendo las ecuaciones (A1.36)-(A1.43), en las ecuaciones (A1.28)-(A1.35) se obtiene

el siguiente modelo adimensional

Ecuaciones adimensionales para la fase catalizador poroso.

ou,, 1 @ ou, ,
8, =—-—[¢'2T§-—]-—(D’R(Uo',.) | (A1.93)

con las condiciones de frontera

Ené=0 U, esfinita (A1.94)
En £=1
Ao Bi* BU,_,
[U,a,f)I —U;_,]=- o ], (A1.95)
y la condicién inicial
U, (0,8)=U,,* (A1.96)

Ecuaciones adimensionales para la fase liquida.

du in n Ao Ar
d:.’:wz [U; _Ul,:]+y/:ﬁ[U1,i)‘ _UA.I]+W.‘:TJ [UJ.J)I _Uﬂ..a] (A]97)

Con las condiciones de frontera

En4,,
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Ay yd
UAJ)I _Ur,f),
Ay ra
Uj,l), _Uz,i ==, (U;,J), Ur r)
En4,,
Ao Ao
UA,J), "Ua.i)‘
Con la condicidn inicial.
UA.I (0) =Uzo.f

Ecuaciones adimensionales para la fase gas

dU ”

L L A7 e

Con la condicién de frontera

En4,

y la condicién inicial.

93

(A1.98)

(A1.99)

(A1.100)

(A1.101)

(A1.101)

(A1.102)

(A1.103)

(A1.104)



APENDICE 2 SOLUCION DEL ESTADO ESTACIONARIO PARA UN
SOLO COMPONENTE CON CINETICA LINEAL

v +
Las ecuaciones que describen el estado estacionario del sistema estan dadas por:

Ecuacién para el solido poroso (fase o ):

1 d(,,dU 5
i m— —Z | =] U A2.1
7 d:(”z az ] ’ ash
con las condiciones de frontera
en £{=0 U, esfinita (A2.2)
du, Bi*® :
i e ARA (A2.3)

y las ecuaciones para la fase liquida y gaseosa son respectivamente:
in in o mU_ +U
v (Ui _Uz)'“f’: (Ua|;-1_UA)+Wj’(r—i_UAJ=O (A2.4)
yy (Uy-U,)+y} (—’-Tn—*-U,J.—.o (A2.5)

Integrando (A2.1) la ecuacién con el siguiente cambio de variable
v, -L4) (A26)

Se obtiene la solucién:
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U, =-?—cosh(<b§)+-g~sinh(¢§) (A2.7)

Debido a que la concentracién debe de ser finita en &£ =0 entonces debe de cumplirse que

A=0, por lo tanto

= Bsinh (®¢)
5

Utilizando la ecuacién (A2.3) y calculando la derivada del perfil de concentracién en la
particula dado por la ecuacién (A2.8)

U, (%) (A2.8)

dU, O©B B
2 = —cosh (®D¢&) - —-sinh (D& (A2.9)
O bien
dU 1, ®cosh (d){))
——2 = B| —sinh(®&)-—>—22 (A2.10)
y por lo tanto |
Ao
-“Zv = B(sinh (@)~ ®cosh(®)) = B; (Bsinh(®)-U,)  (A2.11)
&=l a
rearreglando la ecuacién (A2.11)
B(sinh (®)(1- Bi*"s;') - ®cosh (@) ) =-Bi**; U, (A2.12)
que se puede TEusus ibir como:
B(sinh (®)( Bi*"z;' ~1)+ ®cosh(®) ) = Bi**'U, (A2.13)
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multiplicando ambos miembros de la ecuacién (A2.13) por &'

B(sinh (®)(Bi* -, ) +5,Dcosh(®)) = Bi*U, (A2.14)

resolviendo la ecuacion (A2.14) para la variable B
Bi*®
B= S U, (A2.15)
donde
M = (sinh(®)(Bi* - g, )+&, D cosh(D)) (A2.16)

entonces el perfil de concentracion de la particula en estado estacionario es:

Bi* sinh(®¢)
M g

U,(¢)= s (A2.17)

Se procede ahora a trabajar con las ecuaciones para la fasg liquido y la fase gas.

Evaluando la condicién de frontera que aparece en la ecuacion de la fase liquida, es decir

evaluado el tériniwo U, | s Y utilizando la ecuacién (A2.17) y la ecuacién (A2.4)

iia’

o101 o2

; mU_ +U
sinh (@)U, —U4)+wj’(—]’rm—‘—U4J=0

(A2.18)

Por conveniencia se introducira la siguiente variable C, que se utilizara posteriormente.

Ao

C2=Bl
M

sinh (®) (A2.19)
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Introduciendo la ecuacién (A2.19) en la ecuacién (A2.18)

n c mU, +U
V’; (U:'"UA)"'W; (CJUA_UA)"'W:’(__]:__”TL“

UAJ =0 (A2.20)

Desarrollando ahora la ecuacién (A2.20)

ny rin n m 1
v p -y, U, '*'W:aCzUa _W:UUA +mW;rUr +V’:r‘1:;UA _W:rUz =0
(A2.2]1)

Realizando el algebra la ecuacién (21) se puede escribir como:

1 m
in Ao Ao A ¥
Vala-yi QU, +y; P l+m * v U, l+m

vi'U, =y7U;

(A2.22)
Factorizando la ecuacién (A2.22)

n o l m n n
U, [wi -Gy +w§"—wf’]+m+w;"]- VU = (A2.23)

Se procede ahora con un desarrollo similar para la ecuacién de la concentracién promedio
“en la fase gaseosa.

. mU, +U, -
v, (U; —U,)+y/f’[—-1—:_;———UrJ=0 (A2.24)
Desarrollando la ecuacién (A2.24)
n in in m 1
0=W;Ur - rUr'i-W:rl—;Ur +w;"f+—';r-U1—w;"'Ur (A225)

Reordenando términos de la ecuacién (A2.25)
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.

w, U, - -y g o (A2.26)

l l

Factorizando términos semejantes en la ecuacion (A2.26)

1 n mn
—W:r_ltr—n-U“PU [t//, ~y) = -H/Jr } v, U, (A2.27)

Es posible escribir las ecuaciones (A2.23) y (A2.27) en la siguiente forma vectorial

matricial

1
n _ Ao P Ao _ . AY el )
[w.l ZWA Wi A 1+m ] ]+mvjl (UJ) (W;”U'n
1 I U Wanm
v I

Ay
_-W —
" 14+m

1+m

(A2.28)

Ahora definamos las siguientes nuevas variables, las cuales apareceran en desarrollos

posteriores y seran de gran utilidad en otras demostraciones

\ 1
=y = O v v T +m+wf” (A2.29)
m

o A2.30
K, l+m‘l’z ( )
=y : (A2.31)

" 1+m '
A2.32
=y, -y, 1+m (A2.32)

Introduciendo estas nuevas definiciones el sistema se puede ahora escribir en la forma

compacta:

98



Ko\ U iy
| Dl I S (A2.33)
-k, &, )\U, v, U
El vector solucién de (A2.33) es:

( K, [y/j{'U;"] - K, (W;"U ;") )
KK, + KK,

(A2.34)

U (“])[WMUM] +K; Wi"Ui”)
\ KK, + KK, Y,

Escribiendo este tltimo resultado en forma escalar

g, st [viUr]-m(v/0y) (A2.35)
KK, + KK,

K‘ I:WMU‘"]"'K:; (W/1 Um)
KK, + KK,

(A2.36)

?‘

En resumen se tiene que la solucién analitica del estado estacionario es en notacién

compacta:

y, = 57U )+ (i) (A237)
! KK, + KK, '

U, = viV7)-r, (v;07) (A2.38)
* KK, +K,K, '

U, (&)= B‘ sich(9¢) (A239)

f A
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APENDICE 3 SOLUCION DEL MODELO DEL 'CUASIESTACIONARIO
EN EL CATALIZADOR POROSO CON UN SOLO COMPONENTE CON
CINETICA LINEAL

Ecuacién del sélido poroso

7 dg{g’ dg} U, =0 (A3.1)

Con las siguientes condiciones de frontera.

en £=0 U, esfinita (A3.2)

_du,
dg

=85, (U, |,,~U}) (A33)
2=1

Las ecuaciones de las fases fluidas son las siguientes:

Ecuacién de la concentracién promedio adimensional en la fase liquida

du, n A w[mU, +U,
e —L=y] (U -U, )"Hf’a (U0l§-1—U-4)+WA’ [_l—fi-m__Ul (A3.4)
Con la condicién inicial
vu,0=U0,, (A3.5)
La ecuaci6n de la concentracién promedio adimensional para la fase gaseosa
du, . mU, +U,
=—L=y; (U -U, )+ W("fm_'Uf) (A3.6)

101




Con la condicioén inicial
U,0)=U, (A3.7)
La solucién de la ecuacién (1) con las condiciones de frontera (A3.2) y (A3.3) es:

Bi*” sinh(®¢)

U,($)= v, : U,(7) (A3.8)
Donde
M = (sinh(®)(Bi** - ¢, )+&,®cosh(D)) (A3.9)
Evaluando la concentracion del sélido en & =1
Ao
.k =3 Ui Gon (o) (A3.10)
Sea
Bi*®
C,=——sin(® A3.11
el sin(®) ( )

Entonces la ecuacion (A3.10) puede reescribirse como
Ua|;=; =CU, (r) (A3.12)

Ya se tiene la solucién de la ecuacién (A3.1), sujeta a las condiciones de frontera (A3.2) y

(A3.3), sin embargo hace falta obtener expresiones analiticas para U,(r) y U, (r), con

este fin se utilizara para resolver las ecuaciones (4) y (6) sujetas a (5) y (7), el método de la

transformada de Laplace.

Definicién de la transformada de Laplace.

L]

e[ f(r)];[f(z)e-"dr (A3.13)
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Donde seC, de acuerdo con la definicion se puede obtener también la transformada de

laplace de la derivada de la funci6n, suponiendo que es continua por trozos

' 2[‘%@} =5 f(s)~- £(0) (A3.14)

Aplicando el operador transformada de Laplace a las ecuaciones (A3.4) y (A3.6) y
utilizando las ecuaciones (A3.5), (A3.7), y (A3.14) se obtienen las siguientes ecuaciones

en el domino de Laplace

sU,(8)=-U,, =y [ﬁf{’ (s)-U, (s)]+y/f’ I:C,U,l (s)-U, (s)]

mU (s)+U,(s) - (A3.15)
+Wfrl: r1+m i )—Uz(s)]
_ - - mU (s)+U,(s) -
50,0)-Uy =7 (07 ()0, (]owr | 22120 g, )
(A3.16)
Conel objetivb de simplificar un poco la notacién se introduce lo siguiente
U,(s)=U, (A3.17)
U,(s)=0, (A3.18)
Introduciendo las ecuaciones (A3.17) y (A3.18) en (A3.15) y (A3.16)
r 1 in| yrin rr ' o i rr MU +U rr
sU,=Uy =v; [U; (s)_Ua]'*‘W: [CzUz _UA:|+W:r l:_l:__;“i—UA:l
(A3.19)
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(A3.20)

= _ _ mU +U, _
sUruUrt,:c;/;"[Uf’(s}-U ]+y/r [——-—— U]

l+m .

Ahora se trabajara con la ecuacién (A3.19)

Desarrollando los productos de la ecuacién (A3.19)

r 7 iny rin o Ao 1 rr
sU, =U,, =w7U7 (8)-ywiU, +yi°CU, -y} U, +1—- wiU, +y; I——U -yU,
(A3.21)

Realizando el 4lgebra la ecuacion (21) se puede reescribir como

o 5
i

sU, +y;U, -y;°C,U, +y 70, -y} -

erij - WTU? ()+U,,
(A3.22)

Factorizando los términos sentejantes en la ecuacién (A3.220)‘

. in o ] m rr inyrin
U, I:S+W.l _Csz +'r’/.1 “’W '1:— Wz :"mn"':”ery =y, U} (s)"'U,w
(A3.23)

Ahora se de realizara un desarrollo similar con la ecuacién (A3.20)
rr inyrin m = 1
sU, =U,, =y, U (s)-y, U, +y 1+mUr+Wr T —U,-y’U, (A3.29)
Reordenando (A3.24)
sU +w"’U l,zf, o U +w"’U y/ ]LU "'U"' (s)+U (A3.25)
+m
Factorizando términos semejantes en la ecuacién (A3.25)

—wﬁ’ﬁﬁﬁﬁr[ﬂw ' =i ]— vy U (s)=Uy  (A3.26)
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Las ecuaciones (23) y (26) se pueden escribir en la siguiente forma vectorial matricial

1 m
+u"-C Aa+ Ao _ . Ay +wtr A _ i
[s A U i e ‘Wx] Tom V2 {UAJ [W}"Uan(s)+Um
Y |l 7% -
1 " m U MU’"(S)'FU
“W:rl+m [S+W; —y;;‘?' l+m+w:r:| 7
(A3.27) j
Sean:
R S A e e v 14 (A3.28)
m
R A3.29
£ T vy ( )
= 1 '
K, =y e (A3.30)
K=y —y =ty ~ (A331)

Introduciendo. las ecuaciones (A3.28)-(A3.31) en la ecuacién (A3.24)

(s+x’l X, }(@J [wi"U‘"(S)’fUm] (A3.32)

-k, s+x,)\U, "Ur(s)+U

El vector solucion de (A3.32) es:

((s +K4)[wf{'U”' (s)+U,w:| 2 (y/”'U"’ (s)+Uro)\

(“2) (s+x)(s+x,)+K5;

_ (A3.33)
[— J (s+x‘,)[y/ U'”(s)+Uﬂ,]+rc3 5;"(S)+Um)
(S+Kt)(s+’f4)+xz 3

\
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O bien en forma escalar

7 - (s+x4)[y/;"[7f{‘ (s)+Um]- 5 (y/;"ﬁ;" (-5')+Uro)

a3 (s+x)(s+x,)+ KK,

7 - (s+ xl)[y/;"ﬁ;” (-5‘)+U,o:|+ K, (y/,'{'Uj" (s)+ UM)
4 (s+x)(s+x,)+ K1,

(A3.34)

(A3.35)

En este momento ya se tiene la solucién analitica en el dominio de Laplace sin embargo

para invertir al dominio temporal se deben de desarrollar los productos de las ecuaciones

(A3.34) y (A3.35).

A continuacién se desarrolla el producto del denominador, ya que es una expresién comiin

en amabas ecuaciones (A3.34) y (A3.35)

(5+1)(s+K,)+ Ky =5 + (K, +K,)s + (KK, + K,K;)
sea
8(5) =5 +(K, +K,)s+ (KK, +K,K,)

Introduciendo (A3.37) en las ecuaciones (A3.34) y (A3.35)

7 - (s+x4)[wi”[7,'{' (s)+U,m:]-x, (y/;"U;" (s)+Ur0)

' 5(s)

o R WITE () +U,0 ]+, (w202 (5)+ V)
: 6'(5)
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Desarrollando !~ nroductos de las ecuaciones (A3.38) y (A3.39)

7w (s+x)wiU(s) (s+x,)U,, U (s) wUy,

A3.40

0 e ek oG A0
- F s N P 70 ik ’ T

g, =X (s) (s+6)Un kTP (s) Upls  p3 0y

—

’ 5(s) 5(s) | 8(s)  a(s)
I T I %

Inversién de los términos para obtener la solucién en el dominio temporal

En los ocho términos aparece & en el denominador este se puede expresar de diferente
manera

Sean

=K 4K (A3.42)

X = KK, +KK, (A3.43)
Introduciendo (A3.42) y (A3.43) en (A3.37) se obtiene

S(s)=s"+xs5+2, (A3.44)

Para la inversion interesa una forma equivalente de la ecuacién (A3.44), la cual, se escriba

como el producto de dos factores, esta, se puede obtener resolviendo la siguiente ecuacién

s+ y5+2,=0 (A3.45)

Las raices de la ecuacién (A3.45) son:
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X Z]z -4z,

=41 NA "4 A3.46
M 5 ( )
2
X x4,
. . £ M A3.47
M, 2 > ( )

Entonces la ecuacion (A3.44) se puede escribir de la siguiente forma

S(s)=(s-m)(s— 1) (A3.48)

Simplificando ahora un poco las ecuaciones (A3.46) y (A3.47) sustituyendo las relaciones
(A3.42) y (A3.43) se obtiene:

K, +K " \/(Kq ‘*""1)2 -4("'1"54 +""2K3)

= A3.49
S 2 .. e
2
kg (ko) =4k, +xx,) _—
2 2 '
Desarrollando el término del radical
=_x4+x]+fo+2x4xl+xf—4x,x4—4x2x3 (A3.51)
2 2
2 2
__KtK _\/J'r4 +2K,Kk, + K, — 4Kk, - 4K,K, (A3.52)
2 2 '
Simplificando (A3.51) y (A3.52)
K +K K =2K,K + K —dKK,
i S (A3.53)
2 2
__K otk _fo—2x4xl+x,’—-4x2r3 (A3.54)

= B 2

Simplificando (A3.53) y (A3.54)
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_ Ktk + \/(K4 - K, )2 - 4":2"'3

M=

2 2

_KtK \/(lq -x) - 4Kk,

My, =

iy 2 2

(A3.55)

(A3.56)

De esta manera puede concluirse que la cantidad dentro del radical siempre es positiva esto

es debido a que:

(x,-x)' >0
y de acuerdo con las definiciones:
e :—n m vi
y
= : f I-: m

Siempre se cumple la siguiente desigualdad.

-4K,K, >0

Inversion del primer término.

_(s+x)yiT ()

L

é(s)

Sustituyendo la ecuacion (A3.48) en la ecuacién (A3 61)

T = (s+x,)y U7 (s)
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(A3.57)

(A3.58)

(A3.59)

(A3.60)

(A3.61)

(A3.62)



Para encontrar la transformada inversa de Laplace de cada uno de los términos se utilizan

dos teoremas siguientes

Teorema de convolucion

£ f(s)e®]= J’ F(B)G(r-B)dp (A3.63)
0
Formula de Heaviside
NP P
g2 (‘)] A G (A3.64)
Q(S ) = Q')
Teniendo en cuenta estas herramientas, se procede ahora a la inversién de cada uno de los
términos.
o [I;]=£—1 l:(s+K4)W.1. UJ (s):l ) (A3.65)
(S =k ) (5 lac) )

Utilizando el teorema de convolucion

N(EA A A AR
= }‘”" e [(s-p.)(s-pz)}”‘ RS, < TGt

Ahora es necesario invertir el término

(s+x,)
(s=m)(s- 1)

(A3.67)

Para invertir (A3.67) se utiliza la formula de Heaviside ya que se tienen dos polos de

primer orden que son: 4, y i,

En este caso

P(s)=s+x, (A3.68)
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O(s)=(s-m)(s- 1) (A3.69)

O'(s)=(s~m)+(s- 1) (A3.70)

De este modo aplicando la formula de Heaviside a (A3.67) se obtiene

[P(’)J Fat Ky pue P H Ky e (A3.71)
0(s) -t = i

Aplicando ahora el teorema de convolucién y sustituyendo (A3.71) en (A3.66)

7] = m My 1K, eh _,,,,pUm B)d _H//mﬂz 4 phat -,u,pU:n o
[ eage—rt. feuz (p)ap A I (B)dp

1 2 0
(A3.72)
Inversion del segundo término.
£ [n]=2" [ (s+%)Us0 ] (A3.73)
(s=m)(s-m)
s+K,)
'L =U, L (244, J (A3.74)
- el
Utilizando las ecuaciones (A3.68) a (A3.70) se obtiene
£[1,]=U,, [“' TKy gur  Fat Ky e"‘"] (A3.75)
= M-

Inversion del tercer término

£ [r]=2" [ (:ﬁg;"_(;z)J (A3.76)
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bt BE)
£*1]= zw,f{(s_”l)(s_#))] (A3.77)

Aplicando ahora el teorema de convolucién a (A3.77)

U’ (s) " 1
_lens—x 4 }=_"_Wm ’{:—1{ rin ﬂ dﬂ
[ ) e G
(A3.78)
Ahora debe de aplicarse la formula de Heaviside en el término:
1
£t (A3.79)
[(S“”l)(s‘#z):l
En este caso
P(s)=1 (A3.80)
Q(s)=(s-—pl)(s—-p2) (A3.81)
Q'(s)=(s—m)+(s- 1) (A3.82)
Los polos son 4, y 4,
Mr HyT
LH[ : }: ol it (A3.83)
(s-m)(s-m)| m-m m-m
Sustituyendo en (A3.77) y aplicando el teorema de convolucién
£ [ =-wlt| 2 [0 ()aps 7 [emtum (g)ap
=-K,y, Ie' - Ie’ -
e Y o=t 3 d

(A3.84)
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Inversion del cuarto término.

S 1
HL]=-xU,& [(s_ﬂl)(s_#z)] (A3.85)

Aplicando ahora la ecuacion (A3.83) a la ecuacion (A3.85)

. eﬂa" eﬂzf
£[1]=-xU, + (A3.86)
‘ b=t B—H
L ]
Inversion del quinto término.
SHL]=2 [(HK‘)W@ (S)] (A3.87)
(s=m)(s—m)

Aplicando (A3.63) a (A3.87)

T

JGr)wrTn ()] n Tt (stx) .
d [ (=)o) ]‘”" F [l v

Utilizando (A2.2:) para obtener la inversa del primer factor bajo el signo de la integral en
(A3.88).

En este caso se tiene

P(s)=s+x (A3.89)
O(s)=(s=m) (s~ 1) (A3.90)
Q'(S)=(S—Mj+(s-;a) (A3.91)
Por lo tanto al aplicar (A3.64)
cliilglameane]  we
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Sustituyendo (A3.92) en (A3.88)

T T
LT ])=p" ATK e Ie""ﬁU"" B + 221K o Ie“"zﬂUi" i)
=) ,[M_ﬂz (o)t 2 (6)

0 0
(A3.93)
Inversion del sexto término.
£*[1]= ;:—*[ (s+5)0yo ] (A3.94)
(s=m)(s- 1)
Aplicando (A3.64) a (A3.94)
£ [1]=U, [ = Rl AW e“":l (A3.95)
=k Hy =y
Inversion del séptimo término.
o [n] =2V () (A3.96)
(s=)(s-m)
s T2 (s)
£ n)=xyr e 4 A3.
(] =xw; l:(-"—ﬂ:)(s—#z)] (A3.97)
Utlizando el teorema de convolucién en (A3.97)
in -1 L-]jt"(s) m'[ 1[ 1 }}
K3y =y, | £ i (B)dp
e [(S‘ﬂl)(-"‘l‘z)J o Gm)-m) [+ )
(A3.98)

Utilizando ahora (A3.64) ya que se requiere calcular

114



g { i jl(s—p,)] | (A3.99)

2“[ 1 :|=[ 1 ot e"":l (A3.100)
(s=m)(s=m) | L=t Ha-py

Sustituyendo la ecuacién (A3.100) en (A3.98)

1 1 T - in " - n
3 [T-,,]=[ﬂ1 e [ e, Bips—— [ s (ﬁ)dﬁ]
(A3.101)
-~ Inversion del octavo término
£"[1’;]=8“[ Usos } (A3.102)
(s=m)(s-m)

U,.x 1
e 03 all A3.103
* [(s—pl)(s—m] ; {(s-m)(s-nz)] i

Utilizando (A3.64)

5 1 1 1
U, .0 A SN e | (A3.104)
i {(S-A)(S-M)J . ’[ﬂ.-ﬂz s = b ]

. 1 ¢ 1 "
U [5] = Umx,[#l =t e e e ] (A3.105)

Obtencién de la concentracién promedio adimensional en la fase liquido en el dominio

temporal.
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Utilizando

o A (+x )T (s)  (s+x)U,, KU (s) KU,
U, |=£ o+ s =
(0.2 Gy Gmm) Gom)o-m) G-m)o-1) GomYe-2)
(A3.106)
Pero
£*[0,]=U.(z) . (A3.107)

Aplicando ahe=- '~ propiedad de linealidad del operador transformada inversa de Laplace

e (AR [eesite |

B gl[ xzw;nﬁ;n(s))]_z_l[ KU, ] |

(s=m)(s-4, (s=m)(s-m)

(A3.108)

Usando las ecuaciones que dan los términos invertidos

T T

U, (5) = Ao [y (p)aprup 8o [ontur (p)ap
0

i 1

0

+ U'ml:p] K e"'lr.g-_!'_l.z_i.xieﬂ?il
b~ =l

me T mr T
—cwp| = [emoup (paps—— [eur (p)ap
H=H 3 L ALK

e“’ i
' (A3.109)

Factorizando términos semejantes en (A3.109)
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il"llf - n W - in
vt [P us (B)ap U, - 2 j ny (B)dp
U,(r)=2atKegn| g )
= KU,
i (ﬂ]""‘]) ]

T in T
vy [ Un (B)dp +U - [e2?U7 (B)dp
4 Bt | g (1 +54) 5
= My KZUYU

_“ (2 +x4)

(A3.110)

P Y '
Obtencién de la concentracion promedio adimensional en la fase gas en el dominio

temporal.

Similarmente se procede para obtener la solucion en el dominio temporal para la

concentracién promedio en la fase gas.

. . (s+1q)t//"'U’"(s) (s-Hc,)Uo N rcyi"(_ffl"(s) N Uk
i f[(s T vy R TN Py T 2y W Py Py
(A3.111)

Se sabe que
£*[0,]=U,(7) (A3.112)
Utilizando ahor= i= nropiedad de linealidad del operador transformada inversa de Laplace.

U,(r):f:*[(“"')W’"U'"(S)} [ (s+x)U,, }

(s=m)(s-m) (s=m)(s- 1)

+£“[ K3WTU:I" (s) j|+8"l: UoKs ]

(s=m)(s =) (s=)(s= 1)

Sustituyendo los terminos invertidos

(A3.113)
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T

U,(r)= w"'(”ﬁ ‘

_ﬂx‘l-‘z :
+Ur0[ﬂl+xl /uz'*'xt pzr]
M~y /‘2 H
+[ KW, e;qr [e“"ﬂUf’(ﬂ)dﬂ+ K
) My
+ Umq[ : er g | e‘Q’J
= Hy =l

Factorizando términos semejantes en (A3.114)

I ey (B)dp+ 2t
My -

ot —ﬂzﬁUm d
H e 5[ (ﬂ) ﬁ:!

in
Wi

“e[nou]
1

(A3.114)

[ in -
fetur (Brapasit WL [ g ()45
0, ()= £ o v ey b
¥
ﬂl H 1
Uity
L Wr (Jul+xl) ]
Fr in ] .
J-—'“ZﬁU”’(ﬂ)a'ﬂ+ 0, m’fa‘l’,i '[e“”zﬂUi"(ﬂ)dﬁ . .
+Wintu2+x1 M| g Wr (”2+KI)
=k 1
U, k
1 W;n(%*_'q) A0™3 -]
(A3.115)

En resumen la solucién analitica del estado cuasiestacionario en el catalizador poroso para

el caso de cinética de primer orden es

U, (&)= smh((b:,‘ )
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-

u,l(r)=-—ﬁ: j;: M

+ Ju2 +K4 e,ﬂzf

X . in T
in | _-mByrin 'CZWr — B rin
w Jle U (B)df+U,, - Ie“' Un(B)dp
: | A AD (/‘1"""4) : 4 ( )
B KU,

__(Fl"""tl)

: 3

vy _[e

"QﬁU"'( dB+U _ﬁﬂ”_f ~mB rin
FAME U=y, ) 30 (AP
0

0
=l ’foyo
i (1 +x4)
(A3.117)
b/ U in
fenun ()apsLzee WL [ cmum(p)ap
u, (r)=w}"f:f—§:eﬂf b AR ACRL)
t———U,,&
W;'n(ﬂl"'xl) A0™3
]e‘“!ﬂu"' ( p)dp+ﬁ+—ﬁ-“§"— _[ e Ul (B)dp
+w;n H T K e’ | o d W;" W;" (’12 +KI) ;
=y 1 Uor
vy (+m) 7
(A3.118)
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APENDICE 4 SOLUCION DEL ESTADO ESTACIONARIO PARA UN
SOLO COMPONENTE CON CINETICAS NO LINEALES

En este caso el problema adimensional a resolver es el siguiente:

Ecuaciones para la fase sélido poroso s

1 8| ,,0U 3 ;
— | & |_R=0 A4.1
& o0& [‘: 05 ] g
Con las condiciones de frontera
Ené=0 U, esfinita (A4.2)
| i B
i B*(U,|,,-U, ] (A4.3)
Donde -
R=U? 6 PwiSide (A4.4)
1+kU,
Ecuaciones de las fases fluidas liquido y gas.
in in Ao A mU +U/l e
Va (U/l _UA)+WA (Uo|¢,|_U.1)+W;Y [—i—'ijn—__uz]_o (A4'5)
. mU, +U
vy [Ur-U, J+w} [#_U’} =0 (A4.6)

Con la finalidad de resolver analiticamente el problema se requiere expresar la velocidad de

reaccion como:

| P I R | (U,.~(U,.) (A4.7)
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Donde NC es el nimero de componentes clave, en este caso se supone que solo existe uno,

entonces la ecuacién (A4.7) se puede expresar en la siguiente forma equivalente

R,|
Rz%ﬁﬂ+:7‘q ,.,—;:f (u,,) (A4.8)
4 \Us..) o ve..)
Sustituyendo (A4.7) en (A4.1)
R,|
1 0 oU Alv,,) OR oR
S S0 el Ry R
E L7 R, U, , oU, |, »
(A4.9)
Rearreglando los productos dee(A4.9)
1 8[,,0U,] ., oR| o Rilo, ) ar |
LRAPL A 1[I LTS 3
‘f 64" a‘f anl(u”) RA U"'“(U,,,)
(A4.10)
Definiendo
A =0 o (A4.11)
oU \
o
R,|
A, =@ Xes) _ OR (u,,) (A4.12)
R, ou, (v..,)
Sustituyendo (A4.11) y (A4.12) en (A4.10)
1 81,,8U
— Z1-AU,-A,=0 A4.13
gz af [é ag ] 1~ 2 ( )

Se procede ahora a resolver (A4.13) para lo cual se propone el siguiente cambio de variable
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1)
¢

Calculando las derivadas con la finalidad de sustituir en (A4.13)

Uu,=

au, _f'(§)_f(£)
ad ¢ &

U, _d [f'(é’) _f(f)]= f'(¢) _27'(€) , 2/(8)
dgt dg| ¢ ¢’ S ¢ ¢
Desarrollando el operador diferencial de la ecuacién (A4.13)

d’u, L24dy,
dg* & d¢

Sustituyendo (A4.15) y (A4.16) en (A4.17)

~AU,-A,=0

2

£1(8)_21'@) , 2f Ghz[f ©)_ 1 (5)}4\ 1G)_»
&

g ¢’ ¢ ¢l ¢ &t

Simplificando (A4.18)

f'€)_, FE)_,
T

Multiplicando por £ ambos miembros de (A4.19)

'()-AS(8)=A¢

La solucién general de (A4.20) es:
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(A4.15)

(A4.16)

(A4.17)

(A4.18)

(A4.19)

(A4.20)



f(&)=28,(5)+n, (%) (A4.21)

Se puede demostrar que la soluciéon homogénea de (A4.20) es:

g(£)=Asenh(|/A, £)+Bcosh(y/A, £) (A4.22)

Con base en esto se propone la forma de la solucién particular de acuerdo al método de

variacion de parametros como:

h(&) = A(&)senh (A, &)+ B(£)cosh(/A,£) (A4.23)

Donde los corfirientes de (A4.23) se determinan resolviendo para sus derivadas las

siguientes ecuaciones expresadas en forma matricial y posteriormente integrando

senh(JA£)  cosh(yAZ) )]_[A-(g)H;J

J/\_,cosh(\//Tlf) ‘/ITlsenh(J/T,cf B'(‘f)
(A4.24)
. De donde:
] —Azgcosh(\/r,g") v K "
(&)= : .= —2L Fcos &
4 (5) J/Tl[senhz(\/IT,g)—coshz(\//T,cf)] A, . (JA_ )
(A4.25)
ak Azfsenh(J!Tlg') A .
? (5)— ‘frl[senhz(\/A—,‘f)—cosh"(‘/fT,f)] \/A_;§ h(\//_\:f)
(A4.26)

Los coeficientes como se menciono previamente pueden determinarse integrando es decir:
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A(g)= % ¢ cosh(JA)az (A4.27)

B(‘g) - (A4.28)

Efectuando las integraciones se obtiene:

A(¢)= ‘}\i -_coshg\\{xé)+é‘senl:/(r\l/A_‘§):l (A429)

v i §cosh(\[A_,§) scnh(\//T,é')
B(¢)= 7w o Fm—r (A4.30)
Sustituyendo (A4.29) y (A4.30) en (A4.23)
h(§)=%[_wsh&lfr.:)+:Senr:[(KJE¢)}mh( &2)
| & cosh JEg senh (/A&
+%[— J(/_\: )+ S\\{_ )}cosh(\//\_lf)
(A4.31)
realizando los productos en (A4.31)
h(&)=- J_cosh(J—fjsenh(J_§)+—2§senh (\/_cj')
(A4.32)

§cosh2 (\/_4:) \[__cosh(\[__‘f)senh(\/- )

simplificando la expresion anterior se obtiene
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h(&)= 4%5 (A4.33)
Sustituyendo (A4.33) y (A4.22) en (A4.21)
f(s’)=Asenh(~/les‘)+Bcosh(J7\T§)—%«: (A4.34)

Haciendo uso de (A4.14) y (A4.34)

U, = Ase"hg‘/r’g) " B°°Sh£‘/x‘§) - (A4.35)

Aplicando la conuicion de frontera (A4.2) en (A4.35)

Asenh(J/\_lg) F

(A4.36)

I > I

-2
a § AI

Ahora se debe de calcular la constante de integraciébn A para esto se aplica a (A4.35) la
condicién de frontera (A4.3)
Calculando la primera derivada de (A4.35)

du. JA A '
d_g =£§_cosh(\/zT,(:)—§senh(\/zT,g) (A4.37)

Multiplicando por -1 ambos miembros de (A4.37)

‘/JTlcosh(\/A_,f)

A4.38
z ( )

dU, 1
- dfa =4 ?senh(\[A—,f)—

Entonces:
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_du,
dg

= A{senh (A, )~ VA&, cosh ;)

Aplicando la condicién de frontera (A4.3)

¢=l

(A4.39)

A(senh (A, )~ /A, cosh(\/A, )) = Bi*s;’ l:Asenh(\f/Tl )—r’—Ul]

Factorizando los términos que multiplican a la constante A4

(A4.40)

A(senh (A, ) (1- Bi"&;' )—\[/T1 cosh(y/A, ) =-Bi"&;' B—?Uj]

De donde
Bi*¢] [ﬁl +UJ]
. L)
(senh (A, )(1- Bi*“2;") - /A, cosh ({/A, )
Simplificando (A4.42)
Bi* [%+U Jil
- L
4 (senh (\/A_,)(Bi“’ —ga)+£,\//Tlcosh(\fA_l))
Sea

M:(senh(\[_)( i* —¢ )"‘5 J_COSh(‘/_))

Entonces la ecuacion (A4.43) se puede escribir como
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(A4.42)

(A4.43)

(A4.44)



Bi* A, Bi™
A=—-"24+"—"-U Ad4.45
M A M ( )
Definiendo ahora
~ B’ A,
N ( )
& =2
Utilizando (A4.46) y (A4.47) en (A4.45)
A=€ +CU, (A4.48)
Sustituyendo (A4.48) en (A4.36)
. senh (/A&
U, =(¢,+CU,) (;/—‘ ) —% (A4.49)
1

La ecuacion (A4.49) es el perfil de estado estacionario para la particula, se procedera ahora

- a calcular las concentraciones promedio de estado estacionario en las fases liquido y gas.

Evaluando
U,|,.,=(C,+C,U, )senh(|/A, ) ﬁ—? (A4.50)
Desarrollando (A4.50)
U,|,., =Cisenh(|A, )—%}1+Uzézsenh(\/x ) (A4.51)
Definiendo ahora
G, = C‘,senh(J/\_l )—% (A4.52)
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C, =Cysenh(/A,) (A4.53)

Sustituyendo (A4.52) y (A4.53) en (A4.51)

U,|,..=C+U,C, (A4.54)

Sustituyendo (A4.54) en la ecuacion (A4.5)

wf{'(Uf{'—Ul)ﬂul (C -U, [1 C])"‘Wa [—UJ—U-‘-—UA]=0

I+m
(A4.55)
Definiendo
¢, =[1-¢,] (A4.56)
Sustituyendo (A4.56) en (A4.55)
o - ,[mU, +U,
v (Ur-U,)+wi (G ~UCy)+y; [——T——— UJ:O
+m
(A4.57)
Desarrollando ahora la ecuacién (A4.57)
WUy —ywiU, +yi°C -y CU, +1 7% YU, =0
(A4.58)
Reordenando (A4.58) se puede escribir como:
. 1 i ny rin
wiU, —viCU, +y i CU, -~y sl +y U, -—m U, =y;U;
(A4.59)

Factorizando U, y U, en la ecuacion (A4.59)
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in ~ ~ l A m ny rin
U;['f’i —C,y/j"+C,y/f’—yx}’m-i-y/_[’]—Hmwj’Ur:y/flUj (A4.60)

Llevando a cabo un desarrollo similar para la fase gas se obtiene
Ay 1 U U in Ay m ar | . mUln Ad.61
v, - 1YY, Y, 1+m+wr Yy (A4.61)

Las ecuaciones (A4.60) y (A4.61) se pueden escribir en forma vectorial matricial como:

m .
¥V,

e[l 05
} u,) \wuy

n ypy m
[W:' ™ Tt

in -~ o ~ o 1
[wi =G +Cy vl +W;"] -
+m
.
1+m

_y,:f
(A4.62)

Utilizando las definiciones dadas anteriormente en el apéndice 2 de «,, x,, y «, ¥y

definiendo la siguiente variable nueva

~ in ~ ~ o A 1
B =i O v vy (A4.63)

La ecuacion (A4.62) se puede escribir como

[,a "2) (U4J= “’3"”3") (Ad.64)
-k, &, )\U, y, Uy

De donde se obtienen las siguientes soluciones

AN RAUAYS
- KK, +K,K,

U, (A4.65)

_K [W;"U;"]*”‘s (wruy)

U -
KK, + KK,

¥

(A4.66)
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Resumiendo la solucion analitica del estado estacionario con un componente y cinéticas no

lineales es:

S A )

. J (A4.67)
KK, + K, K,
y Aoy s (vivr) (A4.68)
r KK, + KK, -
S P A e %) sinh (VA¢) _a,
&1 KK, +K,K, ¢ A,
(A4.69)
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APENDICE 5 SOLUCION DEL ESTADO CUASI-ESTACIONARIO EN
EL CATALIZADOR POROSO CON UN SOLO COMPONENTE Y
CINETICAS NO LINEALES

Después de haber llevado a cabo el procedimiento de linealizacién de la expresién cinética

se tiene el siguiente problema:

Ecuacién de la fase sélido poroso

_.[gl dU‘:!—AIU, -A,=0 (AS.1)

Con las siguientes condiciones de frontera.

en £=0 U, esfinita

(A5.2)
dUa — Dde -1 ;
e Bi*¢,(U,|,.,.~U,) (A5.3)
Las ecuaciones de las fases fluidas son las siguientes:
Ecuacién de la concentracion promedio en la fase liquida
AU, from io o[ mU,+U,
—d—r“——% (U,1 —U1)+% (Ualgzl—Ui)‘*'W,{r(ﬁ_-Ul (A5.4)
Con la condicién inicial
U,(0)=U,, (A5.5)

La ecuacion de la concentracién promedio para la fase gaseosa

.




dU s i mU. +U
—wyy (U7 U )ru) (qum—‘-U,] (A5.6)
Con la condicién inicial
U,0)=U, (AS5.7)

La solucién de la ecuacion (A5.1) con las condiciones de frontera (A5.2) y (A5.3) es:

0, =(¢ 460, (1) mLAE) A

b
x
S A,

(A5.8)

Donde

M= (senh(\/JTl)(Bi‘“’ —s,)+e,\/A—,cosh (JJT,)) (A5.9)

Ao
G =B‘~ L] (A5.10)
M A,
~  Bi*
{3 %~ 5.1
2= (A5.11)
Evaluando la concentracion del sélido en E=1
e A
U,I;_] = (Cl +L.U, (‘r))senh (J}T])—A—z (AS5.12)
1
Sean
C,=Csenh (A, ) -2 (AS.13)
1
C, =Cysenh(|/A, ) (A5.14)

.
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Entonces la ecuacion (A5.12) se puede escribir como
U,|,,=C,+U,(z)C, (A5.15)
Aplicando el operador transformada de Laplace a las ecuaciones (A5.4)-(A5.7) y (A5.15)
sU,(s)=Uso = [T (s)-U, (s)]+wi* [C, 4T, (s)€, - T, ()]

gl [mU (lsi+U () 5 (s)]

(A5.16)

5T, ()=U,y =y [0 ()T, (s)]w:*[’”ﬁ’ 00, g, (s)}

1+m
(A5.17)

Para simplificar la notacién se introducen las siguientes variables en (A5.16) y (A5.17)

U,(s)=0, (A5.18)
U, (s)=U (A5.19)
Entonces : .8

sU, U, =y [T2(s)- U]+w &+00, - ﬁ]

.\ mU,+U, (A5.20)
% l+m
_ L _ mU, +U, _
sU,~U,, =y, [T (s)-0, | +y}” [_TLTA'_U‘] (A5.21)
Definiendo
ol =[1-C;] (A5.22)
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Introduciendo (A5.22) en (A5.20)

-

sU,-U, =3 [T (s)- U]+y/ G, - C",(jl] |
|:mU +0, } - (A5.23)
+y)’
l+m

Llevando a cabo un procedimiento similar al descrito en el apéndice 3 las expresiones

(A5.23) y (A5.21) se pueden reescribir como

(Hf, x, H@J (W;'"U‘"'(sﬁum] (A5.24)

-k, s+x,J\U, 'U (s)+U
donde
n = 1
=y -Cy; +Cs -y “+_+W,z (A5.25)
X, = (A5.26)
1+m
1
=y —— (A5.27)
l+m
K=y, -y — I+ +y,)” (A5.28)

La solucion de la ecuacion (A5.24) es:

7 _(s+x4)[t//j"[73"(s)+Um] Kz(w"’U"’(s)+Uro)

o (s+%)(s+x,)+ K%, (A2

o G R)YTr (5)+ Uy 1+ 1 (viTY (5)+Uso)

AS5.30
r (s+&)(s+x)+rk o - ( )

-134 -




Ya se tiene la solucién en el dominio de Laplace ahora invirtiendo las ecuaciones (A5.29) y
(A5.30) al dominio temporal mgdiante el mismo procedimiento que se lleva a cabo en el

apéndice 3 se obtiene la solucion

_ vi j‘”‘”v"' (B)ap+Us0={ 2"” [""”U"' (B)ap
U, (1)= Bt e +)
L ) KU,
i (& + K4) |

-

Vi [eR08 (B)dp +U - G .43 )j UL (B)dp

+ Meﬁzf 0

ﬁz_ﬁl KZUrO
| (A +xy) |
(A5.31)
[ ™ ’ ]
| [eun(p)ass Un , kWi [ myi(p)ap
U, (r)=yin 2 B g 5 vy vy (i)
=ty U z0k3
I Wm(ﬁ|+'21) )
= n K 7 - in
[ paps o sy [ ur)ap
‘+w;n{fz+'fleﬁ2f : Vi Vy\aTk
=y % U 0K3
in f ~ -
R Wy (ﬂ2+K]) J
(A5.32)
donde
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_ Kyt s \/(’CA """Ei)z - 4( KK, +KyK;)

i = AS5.33

# 2 2 i
i PR 5

- =_.K4+KI*J(K¢+K|) ‘-4(K1K4+K2K3) (AS 34)

: 2 2 '

b sinh(./A

U, =(C +GU, (7)) (;/_,5) —% (A5.35)

1
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APENDICE 6 METODOS DE SOLUCION NUMERICA.

En este apéndice se mostrara el procedimiento de discretizacién y la solucién del problema
general planteado en las ecuaciones (2.13) a (2.22 ) y posteriormente se muestra el método
de solucién del problema discretizado en el estado estacionario, el estado estacionario y el

estado cuasi-estacionario para una expresion cinética arbitraria.

El problema general esté dado por las ecuaciones (2.13) a (2.22)

oU,
Wer gL 212 %0es) ,orp(w,) (A6.1)
or 0L o0& '
dU in in Ay
d:‘.! =ya (U}f.,i -U,, f)""f’:llﬁ (U":‘L‘=1 -Ul,i)+u/j,ri(Ui,r)j "‘UA,;) (A6.2)
Dri _ymym, y s lu, ) -u (A6.3)
e -Wy[ ri~ }’,r‘]'“/’y,j r,:')i =Uyi .

y las condiciones de frontera

En £=0 —_——
Usi 0 ' . (A64)
o0&
En £=1
aUa‘.I - RiAC Lo
= LA (A6.5)
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En 4,,

Uni) =U,,)" (A6.6)
[UL,)“’ -—U,,_,]=—m, [Uw)f’ ~U,,,.] (A6.7)
y las condiciona- iniciales
U,:(&£,0)=U,,, (A6.8)
U,(0)=0 ' (A6.9)
U,,(0)=U,q, . (A6.10)

Se discretiza la parte radial de la Ecuacién (A6.1) usando una formula de diferencia finita

central para ello la derivada espacial se rescribe como

10,9, , |8V, 20U,
A:égz 6(5[5 af :I_Af[ agz +§ 6: J (A6°“)

Ahora se discretizan las derivadas del miembro derecho de la Ecuacién (A6.11) con una

formula de difere‘ncia finita central

U -2U,,,+U
:,l i o, i, j+] 0'.;»;' a,i,j-l (A6. 12)
& A

q ou, , - Vet =Us,ipm (A6.13)
o 248 ¥ |

en las ecuaciones (A6.12) y (A6.13)
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Ad=¢,-¢, (A6.14)

Sustituyendo las ecuaciones (46‘.12) y (A6.13) en la Ecuacién (A6.11)

A: _l_z_iliéz aUa,: ] o Af Ua,r.j+1 _ZUa,zl,j + Ucr.:./—l +£ Ua’..r.j+l _Ucr,r,j-t
&*o¢ o¢ A g 2A¢
(A6.15)

En las ecuaciones (A6.12) a (A6.15) j es el nodo en la direccién radial donde se evalda la

derivada., el nimero de nodos internos est4 dado por :

N o (A6.16)

El total del nimero de nodos internos mas un nodo externo es igual a N+1.

Sustituyendo la Ecuaci6n (A6.15) en la Ecuacién (A6.1) se obtiene

dUa.i_] - Ua.i,jﬂ _2Uo',l,j +Ua,:,,—| +£Ua’,1,j+l _Ua,l,;—l -V(DJR(U )
dr ‘ AE? ¢ 24¢ ' o

(A6.17)

en la ecuacién (A6.17) j=1...N+1 sin embargo existe un problema debido a que en el
nodo j=1¢& =0 esto quiere decir que se debe de hacer uso de la informacién que tiene la

condicién de froﬁtera (A6.4), el tercer término del segundo miembro de la ecuacién (A6.17)

se puede escribir en su forma continua como:
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(A6.18)

tomando el limite en ambos miembros de la ecuacion (A6.18) cuando £ — 0 se tiene una

indeterminacion entonces se aplica la regla de L"Hopital

l' a aL’o‘a

im—| ——

EBUUI,_zf-*Oaé’ o¢ _0
1

lim - =0 (A6.19)
i lim 2=

£-0 af

la Ec. (A6.19)junto con la Ec (A6.18) indican que la ecuacién del nodo j=1 es

du u,.,-20U, . .+U
a,il =A,, a,i2 o.zl.l a,i0 —Vf‘DZR(Ua”) (A6.20)
dr Ag N

discretizando la condicicion de frontera dada en la ecuacion (A6.4)

A
o) i * 1P (A6.21)
208
resolviendo la Ecuacién (A6.21) para U, se obtiene “
UO' i0 =' UO' i2 (A6.22)

sustituyendo la Ecuacion (A6.22) en la Ecuacién (A6.20) ésta Gltima se reduce a:
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dU, 2(U,,,-U,.,)

la Ecuacién (A6.23) es vélida en el nodo j=1, las Ecuaciones vélidas en los nodos

j=2...N son:
dU U,,..-2U,,  +U U, u=U
a,i,J =A, o,i,j+l 6.2!.1 o.i,j-1 +__2_ g.hj+l 2.8 -—V‘.(DIR(U‘,_,J)
dr A¢ & 248

(A6.24)

para obtener laEcuacién vélida en el nodo j=N+1 se discretiza la condicién de frontera

dada por la Ecuacién (A6.5)

Ucr i\N+ _Ucr.i AT
; .NZZA : N = _pjt [Ucr, i _Ux.r] (A6.25)
resolviendo la Ecuacién (A6.25) para la variable U, .,
Ua’, IN+2 = Ua, i ZB":NA‘f [Ua, i N+1 "UA. f] | (A6'2,6)

escribiendo ahora la Ecuacién para el nodo j=N+1
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dU, i ns -k Ug,ine2 = 2U, ;x4 +Ug, +}_ Ug,in+2 =Uq.in - (DZR(U )
df i Agz 5} 2A¢ i o N+l

(A6.27)

sustituyendo la Ecuacion (A6.26) en la Ecuacion (A6.27) se obtiene la Ecuacion del nodo

©

j=N+1
! Ua’. i.N - 2Bir"cA§[Ua', i N+l = Ui, r'] i 2Uo',r.h'+l wi Ua',t.,\v’ |
du A
_z,i_"'v:l_ = Af i g T VJ(DIR (Ua.f.NH)
dr .2 V=28 “AE[U,, wal=Usi ]~ Ui
| Eva Y j
(A6.28)
discretizando las condiciones iniciales para la particula catalitica se obtiene:
Uo'i,j (0) o Uo'()i (A629)

después de introducir las condiciones de frontera y haciendo un poco de algebra las

ecuaciones de Ia fase liquida y gaseosa se pueden escribir como

du - mU +U
d;" "y (Uj; —U.w)'*"/’fj (Ua.s'.m-s "'Uz,:)*"f’ﬁ ("_1%'”_"1_'1"[}1,1)

(A6.30)

v -
.

iy  aice mU, +U,
R 7 o e ) )
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cuyas condiciones iniciales estdn dadas por las Ecs (A6.9) y (A6.10) respectivamente.

Resumiendo, el problema en forma discreta esta dado por el siguiente conjunto de

ecuaciones:

Ecuaciones en el catalizador poroso

para el nodo j =1
; % od {2(%, zg—zUu.n )} ~v,®*R(U,,,) (A6.32)
para los nodos j=2..N
.dUGN i [U,,:J“ _ZUG';J Pl L2 Ueisn =Up i jl_yfd)ZR(U,,j)
dr AS ¢ 8 :

(A6.33)

parael nodo j=N+1

Usin— ZB'TMA{ [Ua, 1N+l ' -U, :] ~2U, inn*Us in
2
Wosnn _ A, ) A -v®'R(U,, v1)
dr + 2 Ua, iN —'23'.1 aAé [Ua,r.N+l _Ul,l]_Ua.a.N
| Sha 248 ]

(A6.34)
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Ecuacion de la fase liquida

du mU, , +U
d: ~=yy (U? "'Uz,:)'“l’;j (Ua,!,NH 'Uz.s) +y3 (#—U“)
(A6.35)
Ecuacion de la fase gaseosa
dU J in in A mlU o +UA ¥,
d; :yjru(Ur _Ur.i)+wr;[—_l_r:;1‘_;_(—_ur.i (A636)
Las condiciones inciales de las ecuaciones (A6.32) a (A6.36) son:
Uyi;j(0)=Ugy Jj=1..N+l - (A6.37)
Ui (0) =Uj, (A6.38)
U,;(0)=U,q, - (A6.39)
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Se ha transformado el problema de valores a la frontera en un un problema de valor inicial
dado por las ecuaciones (A6.32) a (A6.36), éstas forman un conjunto de M(N+3)
ecuaciones diferenciales ordinarias donde M es el nimero de especies quimicas y N el
nimero de nodos usados para discretizar la parte espacial de la Ecuacién (A6.1) . Las

ecuaciones (AC.2Z; a (A6.36) se pueden integrar numéricamente usando métodos estandar

como el de Runge-Kutta de cuarto orden en el caso del estado transitorio
Solucién numérica del estado estacionario.

Cuando el sistema estd en estado estacionario las derivadas temporales de las ecuaciones
(A6.32) a (A6.33) son igual a cero y se tiene un conjunto de ecuaciones diferenciales

algebréicas que se puede resolver por el método de Newton-Raphson.
Solucién numérica del estado cuasi-estacionario en el catalizador poroso.

En este caso las derivadas temporales de las ecuaciones (A6.32) a (A6.33) son igual a cero
y se tiene un conjunto de ecuaciones diferenciales algebrdicas, el método de solucién
usando el métodn de Euler en para discretizar las derivadas temporales de las ecuaciones en

las fases fluidad se ejemplifacara a continuacién.

Discretizando la derivada temporgl de las ecuaciones (A6.35) y (A6.36) se obtiene:

U::I —U»:.f
At

A,

k k
m,Ur.,+UA‘,_U‘ J

SRRz A R e

(A6.40)
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["rktl -l nfprm _ prk A m,U: it U: J " |
b u gt (U Uy, ) 4w TR (A6.41)
rearegléndo las ecuaciones (A6.40) y (A6.41) )

mU* +U*
Uit =U; , + Ar[wi" (Ur-UL)+wio (Ut un=UL, ) +ui (—’#—Uh H
i i

(A6.42)

1+m

i

mU* +U*
U::I - U:'f +AT[W}" (U;" _U:J)+W;I.}; (-—i”—“-—U:_, H (A6.43)

las condiciones iniciales en su forma discreta son:

U,lh =Us0, (A6.44)

U;, =U,, (A6.45)

Para caleular los valores de U;"/ y U,*' con las ecuaciones (A6.42) y (A6.43) es necesario

conocer el valor de U, , .., para obtenerlo deben de resolverse las siguientes ecuaciones

algebrdicas en cada paso de integracion

¢ -

0=A,[2((]"'25_2{]0-”)}—V,q‘)zR(Uo—‘,J) (A646)

Ua, g —Ua,r'. -
* éch’ } E]—V'q)zR(Ua.a.f)

a,i,j a,i, -1

2
+—
AE?

0=

2 [U,‘w, -2U . +U

J
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Ua', 5 il 2B’ijaA§ [Ua, iN#l T U: ’:I i 2Ua,r,h’+t + Uo’.J.N

-

0=A,
& ,
| Snai 2A¢

AE?
- Ua iWw - 2Bii‘wA§ [Ua. iINH T U:, l]- UO‘.J,N

L)
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-V, R(

(A6.47)

U,

a‘.i.N+l)

(A6.48)



