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MODELADO DE REACTORES EMPACADOS GAS-LIQUIDO
REACCIONES EN PARALELO

RESUMEN

Las reacciones gas-liquido son frecuentes en la absorcién de gases, en especial
cuando se tienen componentes altamente solubles o en los procesos de sulfonacién o
halogenacién de hidrocarburos liquidos. Asi mismo, el uso de las columnas empacadas
se ha extendido considerablemente, debido en gran medida a que el disefio y el arreglo
del empaque dentro de las columnas de absorcién son cada vez mas eficientes. Se le
ha dado gran atencién a la distribucion del liquido dentro del empaque y su influencia
sobre los coeficientes de transferencia de masa. Sin embargo, la literatura relativa al
tema cuenta con pocos reportes sobre el modelado de la columna completa. Son
escasos los estudios que involucren tanto los coeficientes de transferencia de materia
como las técnicas numéricas que resuelvan el modelo de toda la columna.

Con base en la aproximacion de los fenémenos de transporte, en este trabajo se
modelara el comportamiento de una columna empacada en la que se lleva a cabo el
proceso simultaneo de absorcién y reaccién quimica. Se estudiara el esquema de
reacciones en paralelo bajo condiciones isotérmicas. El acoplamiento del modelo local
(balances microscépicos de materia) y del modelo global (balances de materia para la
columna) implica un problema matematico complejo.

De acuerdo a los resultados obtenidos, en la regién superior de la columna
empacada se agotan los compuestos en fase gas por lo que se presentan problemas de
limitacion de reactivo. Asi entonces, la reaccién quimica pierde importancia en el
transporte de materia en tal zona del reactor. El comportamiento de los factores de
mejora y rendimientos locales sugieren que la absorcién completa la remocién de los
componentes gaseosos. Los elementos de andlisis utilizados, factores de mejora y
rendimiento, se definieron local y globalmente. Tales definiciones no se contraponen,
sino mas bien se complementan. Sin embargo, para el estudio detallado del
comportamiento de la columna empacada se prefieren las definiciones locales.

Para la solucién del modelo matematico, se propuso una estrategia numérica del
tipo secuencial. Tal estrategia resultd adecuada para el intervalo de condiciones de
operacion que se estudiaron. Una dificultad inherente a la aproximacion con base en los
fendmenos de transporte es la solucién de los balances locales. En este trabajo, tal
problema se resuelve utilizando un cédigo de solucién de uso general. Un punto
importante en la solucién de estos balances es la seleccién de soluciones iniciales. Tal
problema se abord¢ al simplificar las condiciones de frontera del modelo y asi obtener
una solucion aproximada. Dicha propuesta resulté ser robusta y de facil implantacién. El
codigo de solucion emplea la técnica numérica conocida como colocacion en polinomios
continuos por intervalos o, segin la voz inglesa, splines. Dicha técnica numérica
confirmoé sus caracteristicas de robustez.

it



INDICE
RESUMEN

225978

INTRODUCCION

I. ANTECEDENTES

[.1 Reactores gas-liquido
L1.1 Clasificacién de los reactores gas-liquido
L.1.2 Micromezclado de fases en los reactores gas-liquido
I.1.2 Flujo ideal y no-ideal

L2 Transferencia de materia en sistemas con reaccidon quimica
[.2.1 Teoria de la pelicula
1.2.2 Teoria de la penetraciéon: Modelo de Higbie
1.2.3 Teoria de la penetracion: Modelo de Danckwerts
1.2.4 Tiempos de difusion, reaccién y residencia

II. MODELO MATEMATICO DEL REACTOR EMPACADO
II.1 Reactores empacados gas-liquido
I1.2 Suposiciones del modelo
I1.3 Modelo del reactor empacado
1.4 Modelo adimensional

. METODO NUMERICO
1.1 Solucién de problemas con valor a la frontera
II.1.1 Métodos de residuos ponderados
II.1.2 Colocacidén en splines

III.1.3 Cdbdigos de solucién de problemas con valor a la frontera

[M1.2 Descripcién de COLSYS
O1.3 Ejemplo del uso de COLSYS
Il1.4 Estrategia de solucién del modelo del reactor empacado

IV. RESULTADOS Y DISCUSION
IV.1 Valores de los parametros adimensionales
IV.2 Definicién de los factores de mejora
IV.3 Definicién del rendimiento
IV.4 Efecto de la solubilidad
IV.5 Efecto de las velocidades de reaccion
IV.6 Factores de mejora
IV.7 Rendimiento
[V.8 Sobre la solucién numérica

V. CONCLUSIONES
NOMENCLATURA
REFERENCIAS

APENDICE. Variables y grupos adimensionales



INTRODUCCION

Cuando una reaccién quimica ocurre en un sistema multifasico, la velocidad neta
del proceso de reaccién depende, en general, de parametros de la transferencia
interfacial de materia. Sélo para reacciones lentas se puede suponer que la velocidad
de absorcion de los reactivos en la fase gas queda determinada por la cinética
intrinseca de la reaccidén quimica. En principio, el efecto de la transferencia de masa
sobre la velocidad de reaccion es negativo. El componente en fase gas que se
transfiere hacia la fase liquida debe vencer las resistencias encontradas en la vecindad
de la interfase. Tales obstaculos reduciran la velocidad de transferencia y, por lo tanto,
la razon de suministro hacia el reactivo presente en fase liquida. El disefio de reactores
quimicos para reacciones en sistemas multifasicos debe asegurar condiciones
hidrodinamicas favorables para cumplir el requerimiento de minimas resistencias al
transporte. Sin embargo, el efecto negativo del transporte interfacial no puede
eliminarse completamente. Para cada caso, la magnitud del efecto de la transferencia
de masa depende de una manera compleja de: la velocidad de reacci6n y las
concentraciones de los reactivos, el valor de los coeficientes de difusion molecular de
los componentes reactivos en fases individuales y de los pardametros hidrodinamicos
caracteristicos. Tales parametros pueden definirse como: (a) el grosor de una pelicula
imaginaria adyacente a la interfase (la que representa la resistencia a la transferencia
de masa interfacial); (b) el tiempo de residencia de micro-remolinos responsables del
transporte de masa hacia la interfase; (c) la distribucién de tamafo de elementos
superficiales sobre los cuales la transferencia de masa se lleva a cabo, o por algan otro
concepto empleado por los diferentes modelos de transporte interfacial de materia.

Estudios fundamentales del efecto de la transferencia de masa en la velocidad de
reaccion. quimica en sistemas multifasicos fueron publicados por Hatta (1932) y van
Krevelen y Hoftijzer (1948), quienes desarrollaron un modelo matematico del proceso
simultaneo de reaccion quimica y transporte interfacial de materia. Tal modelo se
fundamentd en los conceptos de la teoria de la pelicula para la transferencia de masa.
Como después fue probado por Danckwerts (1970), la teoria de la pelicula proporciona
en la mayoria de los casos, un estimado razonablemente correcto de la velocidad de
transferencia de los componentes que se absorben. Debido a la relativa incertidumbre
de los valores de los coeficientes de difusion y las constantes de velocidad de reaccién,
la aplicacién de otros més reales, pero considerablemente menos operativos conceptos
de la transferencia interfacial de masa (tales como la teoria de la penetracion o la teoria
de la renovacién superficial), generalmente no proporcionan una mejora en la exactitud
del célculo de reactores. Ademas de la ventaja de su sencilla descripcion matematica,
la teoria de la pelicula de la transferencia interfacial de masa permite la introduccion de
suposiciones en los perfiles de concentracién de los compuestos que reaccionan en la
pelicula liquida. Posteriormente, tales suposiciones permiten desarrollar expresiones
que pueden incluirse facilimente en modelos mas detallados de reactores quimicos.

Por otra parte, el sistema mas frecuente de absorcién de gases es la columna
empacada. En ella, las corrientes estan esenciaimente sin mezclar y predominan las
condiciones de flujo tapén. El gas que contiene el componente por absorber se
introduce en el fondo de un tubo vertical relleno con material inerte (el empaque). El
liquido absorbente se introduce por la parte superior de la columna y desciende por
gravedad a través del empaque. Asi mismo, las reacciones gas-liquido son frecuentes
en la absorcién de gases, en especial cuando se tienen componentes altamente
solubles o en los procesos de sulfonacién o halogenacion de hidrocarburos liquidos.
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El uso de columnas empacadas se ha extendido considerablemente, debido en
gran medida a que el disefio y el arreglo del empaque dentro de las columnas de
absorcion son cada vez mas eficientes. Se le ha dado gran atencién a la distribucién del
liquido dentro del empaque y su influencia sobre los coeficientes de transferencia de
masa. Sin embargo, se cuenta con pocos reportes sobre el modelamiento de la
columna completa. Son escasos los estudios que involucren tanto los coeficientes de
transferencia de materia como las técnicas numéricas que resuelvan el modelo de toda
la columna.

El presente trabajo estudia el efecto combinado de la reaccion quimica y la
transferencia interfacial de materia en el comportamiento global de un reactor gas-
liquido del tipo columna empacada. El sistema bajo estudio obedece un esquema
cinético del tipo de reacciones en paralelo. Para describir la transferencia interfacial de
materia, se utilizara la teoria de la pelicula. Si bien no se estudiara el comportamiento
dinamico del reactor, el tratamiento del problema con valor a la frontera anticipa un
problema matematico complejo. EI modelamiento del sistema en estudio conduce a
encontrar la solucion de un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias no-lineales.
Para tal efecto, los métodos de residuos ponderados son facilmente implantables y de
una exactitud notable. Por tal motivo, para resolver el modelo desarrollado en este
trabajo, se utilizara la técnica de colocacién en polinomios continuos por intervalos o,
segun la voz inglesa, splines.

La presentacion de este trabajo incluye una seccién de antecedentes dedicada a
los reactores gas-liquido. En tal capitulo, se bosquejaran las principales caracteristicas
y aplicaciones de dichos reactores, ademas de una breve revision del estudio de la
transferencia de materia en sistemas con reaccién quimica. Posteriormente, se definira
el sistema bajo estudio y el modelo matematico que se desarrollé para describirlo. Tal
accion tiene por objeto el identificar y relacionar ios pardmetros del modelo desarroliado
con sus similares de las condiciones de operacion. El método numérico empleado, sus
caracteristicas, ventajas y limitaciones seran detallados en una seccion aparte. En la

seccion siguiente se analizaran y discutiran los resultados obtenidos para, finalmente,
presentar las conclusiones.
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I. ANTECEDENTES

I.1 REACTORES GAS-LIQUIDO

La reaccidon entre un gas y un liquido es un proceso frecuente en la ingenieria
quimica. La gran diversidad de equipos en la que se llevan a cabo las reacciones gas-
liquido es consecuencia del elevado numero de condiciones que se deben satisfacer
simultdneamente. El contacto eficiente entre el gas y el liquido (inclusive con un
catalizador sdlido), limitaciones de caida de presién, remocién eficiente del calor, bajos
costos de construccidn y operacién son sélo algunas de las situaciones que se deben
tratar. Los reactores gas-liquido se disefian para operar con la fase gas dispersa y la
fase liquida continua o viceversa, dependiendo de en cual fase se localiza la mayor
resistencia a la transferencia de materia. Con la finalidad de seleccionar al mejor
reactor, se pueden definir tres grupos de reacciones gas-liquido (Kastanek vy
colaboradores, 1993).

1. Uno o mas compuestos en fase gas se absorben hacia la fase liquida.
La velocidad del transporte interfacial se ve afectada por la reaccién con uno o
mas compuestos de la fase liquida. El efecto de la reaccién quimica sobre la
absorcion se expresa formalmente por medio del factor de reaccién o mejora.
Dicho factor se define como el cociente entre la velocidad de absorcién (flujo
interfacial del compuesto en estudio) bajo condiciones de reaccidén y la velocidad
de absorcion fisica. En la gran mayoria de los casos, éstas reacciones son
rapidas y ocurren en la vecindad inmediata de la interfase. En consecuencia, los
valores del factor de mejora son significativamente mayores a uno.

A escala industrial, los procesos de este tipo se orientan, principaimente, a
la absorcion eficiente de gases. El disefio del reactor reflejara como
requerimiento primario el de conversion maxima. Ejemplos de tales procesos
incluyen: la absorcion de gases acidos en soluciones alcalinas, como la
absorcion simultanea de H,S y CO, en soluciones de alcanolaminas; la
absorcion de SO, en suspensiones alcalinas y aplicaciones similares.

2. Un reactivo en fase gas reacciona con un componente en fase liquida
para obtener el producto o productos requeridos. En principio, tales reacciones
pueden llevarse a cabo aun bajo condiciones homogéneas (por ejemplo, al
mezclar la fase liquida con un solvente que contenga disuelto el reactivo
gaseoso).

Sin embargo, por razones técnicas y econdémicas, es mas adecuado
suministrar el reactivo directamente en fase gas. Debido a la resistencia al
transporte interfacial de materia, la velocidad global de este proceso es menor
que la velocidad de reaccion homogénea. Es por eso que los sistemas incluidos
en esta categoria usualmente tienen una velocidad de reaccién mucho menor a
la de los sistemas del primer grupo. Por tal motivo, soélo una parte de los
reactivos se consume en la interfase (o en su vecindad) y una parte significativa
de la reaccion se lleva a cabo en el seno del liquido. Caracterizar este tipo de
reacciones también se logra empleando el concepto de factor de
enriquecimiento o mejora, anteriormente definido. Sin embargo, y en contraste a
los sistemas reaccionantes del primer grupo, el valor del factor de mejora es
igual o inclusive menor a uno. Frecuentemente, las reacciones de esta categoria
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son complejas tal como las reacciones de un componente gaseoso con varios
reactivos en fase liquida. En tal situacién, una alta selectividad es mucho mas
importante que conversiones elevadas.

Ejemplos tipicos de tales reacciones incluyen a las oxidaciones de liquidos
organicos con oxigeno o aire (tal como la oxidacién de tolueno para obtener
acido benzoico); cloraciones (cloracion de fenol hacia clorofenoles);
hidrogenacion de compuestos aromaticos nitrogenados y aceites vegetales;

alquilacién de benceno; etoxialquilacién de alcoholes y la ozonizaciéon de agua
para beber, entre otros.

3. Reacciones en sistemas donde el componente en fase gas se transfiere
hacia la fase liquida y reacciona con una tercera fase, normalmente un sélido.
Como ejemplos de tales procesos podemos mencionar a las reacciones gas-
liquido cataiizadas por un sélido o las reacciones bioquimicas con crecimiento de
biomasa. En el tltimo caso se puede suponer que la velocidad de crecimiento de
biomasa es proporcional a la razén de consumo de oxigeno; el cual se utilizara
en forma compleja por la biomasa, para sus procesos metabdlicos.

En determinadas situaciones, la velocidad de transferencia interfacial del
componente gaseoso es el paso que determina la velocidad de todo el proceso
bioquimico. Estos procesos no pueden tratarse como si fueran una simple
absorcién del oxigeno y su posterior transformacién bioquimica. El oxigeno no
se consume en la pelicula liquida adyacente a la interfase, pero si en el seno del
liquido. Ademas, la tasa de consumo puede ser muy alta si se tiene una gran
cantidad de sustancias biolégicamente activas en la fase liquida.

1.1.1 CLASIFICACION DE LOS REACTORES GAS-LIQUIDO

Una caracteristica comun de los anteriores grupos de reacciones es que la
resistencia al transporte del reactivo puede ocurrir en ambos lados de la interfase. Bajo
tal situacién, seleccionar el reactor apropiado para un sistema especifico es una dificil
tarea. Al respecto existe una regla heuristica que ha probado su utilidad en la seleccion
de este tipo de reactores. Su enunciado es el siguiente: la fase en la que la resistencia
a la transferencia de materia es mayor, siempre debe mantenerse como la fase
continua. Esta regla refleja el hecho de que la hidrodinamica de la fase continua se
afecta mas facilmente por la transferencia de materia hacia su interior (Kastanek y
colaboradores, 1993).

Como consecuencia logica, la clasificacién de los reactores gas-liquido se basara

en la naturaleza de la fase dispersa. Asi entonces, se pueden definir dos grupos
principales:
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1.) Reactores con fase gas dispersa
2.) Reactores con fase liquida dispersa

El dltimo grupo se puede dividir, a su vez, en dos subcategorias:

2.1) Reactores de pelicula
2.2') Reactores de rocio
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Tal division se debe al patrén de flujo de la fase liquida. En el primer caso, la fase
liquida fluye como una pelicula delgada dentro del reactor. El segundo se refiere a los
sistemas de reaccion en los que el liquido se pulveriza como pequenas gotas dentro de
una fase gas continua.

Para la mayoria de las reacciones gas-liquido, la resistencia al transporte
interfacial de materia se concentra en la fase liquida, lo que conduce al uso mas
frecuente de reactores con fase liquida continua y fase gas dispersa. Si se trata de un
sistema con reacciones lentas, la velocidad de transferencia de masa deja de ser
importante y la exigencia practica de un reactor de gran volumen lleva a la seleccién de
reactores con fase liquida continua.

En los casos de sistemas reactivos que contienen una tercera fase dispersa
(sdlida o liquida), la seleccién de reactores con fase liquida continua es evidente.
Normalmente, el tiempo de residencia de la tercera fase necesita ser elevado y los
requerimientos energéticos para tal dispersion deben ser minimos. La demanda de
energia es mucho menor en los casos en que la tercera fase se dispersa dentro de una
fase liquida continua.

Por todas estas razones, los reactores con fase gas dispersa constituyen el grupo
de reactores gas-liquido mas importante y mas frecuentemente utilizado. El caso
opuesto, cuando se recomienda el uso de reactores con fase gas continua, es menos
comun (Kastanek y colaboradores, 1993).

El mezclado de las fases individuales en los reactores gas-liquido se caracteriza
de acuerdo al micro 0 macromezclado de las respectivas fases fluidas. A continuacion

se describiran brevemente algunas caracteristicas del flujo de las fases en los reactores
gas-liquido.

1.1.2 MICROMEZCLADO DE FASES EN
LOS REACTORES GAS-LIQUIDO

El comportamiento del flujo de las fases individuales es una caracteristica
distintiva e importante de cada tipo de reactor muitifasico. Su influencia sobre el
rendimiento y selectividad de las reacciones, ya sean reacciones quimicas o
bioquimicas, es importante. Los modelos que describen el mezclado de las fases son
parte fundamental de las ecuaciones que modelan el comportamiento de tales
reactores. Su importancia es similar a la que tiene el calcular apropiadamente las
propiedades de transporte, los parametros cinéticos de la reaccion o la definicion del
arreglo geométrico del reactor seleccionado.

Desde el punto de vista del micromezclado, el flujo de la fase queda caracterizado
por el nivel de contacto (0 mezcla) de elementos individuales de fluido. El grado del
micromezclado no se determina por el tiempo de residencia de la fase en el sistema,
depende solamente del tiempo necesario para la asociacion entre unidades individuales
de fluido. Dos casos extremos de micromezclado pueden distinguirse: separacién
completa y estado de maximo mezclado. En el primer caso, el mezclado de los
elementos de fluido se realiza lentamente; mientras que en el segundo la mezcla ocurre
instantaneamente. La influencia del grado de separacion o mezclado en la reaccion
quimica, y por tanto en el rendimiento del reactor, es importante en aquellos sistemas
que por su misma naturaleza fisica permiten una separacion significativa de las fases
(Kastanek y colaboradores, 1993). Sharma (1983) presenta ejemplos de reacciones
industrialmente importantes que no completan el requerimiento de alta produccion
debido al micromezclado incompleto. De las reacciones que pertenecen a éste grupo se
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pueden mencionar a las oxidaciones (con O,/aire), cloraciones e hidrogenaciones entre
otras.

Debe considerarse que a condiciones reales de operacion, y en la mayoria de lo
casos, el efecto del micromezclado puede despreciarse. Esto implica que el caso
extremo de méaximo mezclado de las fases individuales, se puede aplicar en el
modelamiento de reactores gas-liquido.

En la Tabla 1.1, se enlistan algunas reacciones gas-liquido que son importantes a
nivel industrial. Se sabe que el comportamiento de tales sistemas esta afectado por la
intensidad del mezclado en una o ambas fases (Shah y colaboradores, 1978). Ademas,

se menciona al reactor que, en la mayoria de los casos, se emplea para llevar a cabo el
proceso.

Tabla I.1 Algunos sistemas de reaccién gas-liquido afectados por el nivel de mezclado en una o
ambas fases (Shah y colaboradores, 1978).

Fase en la que
Proceso Mecanismo Tipo de el retromezcilado
controlante reactor es importante

Hidrodesulfuracion
de fracciones pesadas Pelicula de la fase PBR y TBR Fase liquida
de petrdleo Liquida
Remocién de SO2
residual de corrientes Pelicula de la fase gas | PBR Fase gas
gaseosas
Ozondlisis de
compuestos Fase liquida STR Fase gas y liquida
insaturados
Hidrogenacién Pelicula de la fase PBR y TBR Fase liquida
de benceno liquida
Reacciones de Pelicula de la fase TPFR Fase gas y liquida
metanacion liquida
Tipos de reactores:

PBR : Columna empacada de burbujeo

TBR : Lecho escurrido

STR : Tanque agitado

TPFR Lecho fluidizado de tres fases

1.1.3 FLUJO IDEAL Y NO-IDEAL

Desde el punto de vista del macromezclado, la fase fluida puede tratarse como un
conjunto de entidades independientes. El nivel de mezclado de la fase fluida se
caracteriza por el tiempo de residencia, en el sistema, de dichas entidades.
Generalmente, el nivel de mezclado se encuentra limitado por dos casos extremos: el
flujo tapon y la mezcla completa ideal. En el primer caso, no existe el mezclado
longitudinal de las particulas y el mezclado radial es completo. Por tal motivo, todos los
elementos de fluido dentro del sistema tienen la misma velocidad y, por lo tanto,
idénticos tiempos de residencia. En la mezcla completa ideal, la distribucion de tiempos
de residencia obedece a una funcion exponencial decreciente. Ademas, la composicion
a la salida del reactor es idéntica a la del fluido dentro del sistema.

Modelado de Reactores Empacados Gas-Liquido . 6



Sin embargo, el nivel de mezclado en la mayoria de los reactores se desvia
considerablemente de los limites ideales, por lo que es necesario desarrollar una
formulacién apropiada del flujo no-ideal. Las caracteristicas del mezclado de fases en
los reactores gas-liquido mas comunes fueron examinadas por Doraiswasmy y Sharma
(1984), y se presentan en la Tabla I.2. Se hizo particular énfasis en los sistemas que
se pueden describir por los modelos ideales (flujo tapon, mezcla completa) y en los que
se formulan por medio de modelos simplificados.

Tabla 1.2 Distribucién de tiempos de residencia de las fases gas y liquida en algunos reactores
gas-liquido (Doraiswamy y Sharma, 1984).

Valores tipicos de la Retencién de la Niveli del
Tipo de reactor velocidad de fase liquida Mezclado
la fase gas (nJs) (adimensional) G L
Lecho escurrido 0.1-10 0.05-0.1 P P

Reactores con fase gas dispersa

Columna de burbujeo

de una sola etapa 0.01-0.3 0.6 -0.8 P M
Columna empacada de

burbujeo 0.01-0.2 0.5-0.7 P PM
Columna de platos 05-20 0.7-0.8 P M*
Columna de platos sin

rebosadero 0.5-3.0 05-07 P M
Reactores agitados

mecanicamente 0.001 - 0.02 05-0.8 Mo PM M
Reactor tubular 0.05-30 0.1-08 P P
horizontal

Reactores con fase liquida dispersa

Columnas de rocio 0.05-3.0 <0.1 PM P
Columnas de platos

Operadas en régimen 1.0-3.0 <0.1 P PM”
de rocio

Lavadores Venturi 40-110() - 0.05-1.0 P P

(®) velocidad del gas en la garganta del tubo Venturi

Niveles de mezclado

P : Flujo tapon

M : Mezcla completa

PM : Mezcla parcial

Mm* : Mezcla completa en etapas individuales, sin flujo de retorno entre etapas adyacentes
PM” : Mezcla parcial en etapas individuales, sin flujo de retorno entre etapas adyacentes
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La suposicion de que las fases se encuentran en flujo tapon 0 mezcla completa
no se puede desligar de la geometria del reactor y las condiciones de operacion del
equipo. Por ejemplo, para reactores del tipo columna empacada de burbujeo, la
suposicion de que la fase liquida se encuentra perfectamente mezclada es valida sélo
para valores bajos y medianos de la razon altura del empaque-diametro (H/D, < 5).
Para el mismo tipo de reactor, el flujo tapén de la fase gas se logra para valores altos
de la misma razén (H/D, = 20) (Kastanek y colaboradores, 1993).

Para los demas reactores gas-liquido, se esperan desviaciones de los modelos
ideales de mayor o menor importancia. En consecuencia, las estimaciones de los
parametros del reactor o de la conversion lograda por el equipo puede tener errores
significativos. El disefio o escalamiento de reactores gas-liquido de nivel industrial
requiere de una confiable descripcion cuantitativa del comportamiento de ambas fases.
Dicha descripciéon debe ser compatible con los modelos empleados en la formulacion de
la cinética de reaccion y los fenémenos de transporte del sistema.

Las desviaciones del patron de mezclado ideal pueden deberse a perfiles de
velocidad no uniformes (radiales o axiales), a la existencia de regiones parcial o
completamente aisladas del seno de la respetiva fase fluida y a fluctuaciones de
velocidad causadas por difusion molecular o turbulenta. El alcance e importancia de
tales no-idealidades varia con el tipo de reactor, su geometria (seccion transversal
circular o rectangular, valor de la razén altura-didmetro), su arreglo interno (reactores
vacios, con empaque estructrado o aleatorio, etc.), la forma en la que se distribuyen las
fases, el arreglo mutuo de su flujo (cocorriente o contracorriente ) y la razén de sus
flujos (liquido a gas ).

En la Tabla 1.3 se presentan los arreglos mas comunes de reactores gas-liquido.
Siguiendo la clasificacion de Kastanek y colaboradores (1993), se distinguen tres
categorias. Tal divisién de acuerdo a la naturaleza de la fase dispersa y a su régimen
de flyjo.

+ REACTORES DE PELICULA: La fase liquida (fase dispersa) fluye como una
pelicula delgada en las paredes del reactor o escurre a través de un lecho
empacado fijo o con movimiento (reactores de pared mojada, reactores de
escurrimiento, reactores de disco):

+ REACTORES DE BURBUJEO: La fase gas se dispersa en burbujas que
ascienden en la fase liquida continua (reactores de burbujeo con una o varias
etapas, reactores empacados de burbujeo, reactores agitados mecanicamente,
reactores de columna con circulacién del liquido natural o forzada)

+ REACTORES DE ROCIO: El liquido se pulveriza en gotas dentro de la fase
gas continua (columnas de rocio, lavadores Venturi)

Un grupo de reactores gas-liquido que se puede clasificar ambiguamente lo
constituyen los reactores de flujo en dos fases en tubos horizontales. Recientemente se
ha recomendado su uso en el tratamiento de aguas residuales. En este caso, las lineas
de tuberia se pueden emplear como reactores (Kastanek y colaboradores, 1993).
Dependiendo del flujo de cada fase, estos equipos se pueden operar en un gran
intervalo de regimenes. Asi entonces, se pueden encontrar en régimen de burbujeo
(burbujas de la fase gas hacia la fase liquida continua) o flujo disperso (gotas de la fase

liquida hacia la corriente gaseosa), incluyéndose el caso de flujo anular que
corresponde al caso de reactores de pelicula.
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Tabla 1.3 Reactores industriales gas-liquido (Kastanek y colaboradores, 1993).

Reactores de escurrimiento

Columnas empacadas de burbujeo

Columnas de burbujeo de una sola etapa

Columnas de burbujeo multietapas divididas en secciones por platos horizontales
Reactores horizontales de burbujeo

Reactores air-lift (con circulacion intera o externa)

Reactores tipo torre con circulacién forzada del liquido (gas distribuido por eyectores o espitas)
Reactores agitados mecanicamente, con impulsor sencillo o mditiple

Reactores agitados mecanicamente muiltietapas, con uno o mas agitadores en cada etapa.
Reactor tubular horizontal, con flujo en corrientes paralelas

Columnas de rocio

Reactores de pared mojada

Reactores con flujo anular vertical de las fases

1.2 TRANSFERENCIA DE MATERIA EN SISTEMAS CON
REACCION QUIMICA

El fenomeno de la transferencia de materia con reacciéon quimica toma lugar
cuando dos fases, que no estan en equilibrio quimico entre si, se ponen en contacto.
Dicho fendomeno esta conformado por varios pasos elementales. A continuacion se
presenta una breve descripcion de ellos (Astarita, 1967).

(1) Transferencia de uno o mas reactivos desde el seno de la fase 1 hacia la
interfase entre ambas. Se puede suponer el equilibrio fisico en la interfase
siempre que las concentraciones de los reactivos tengan valores finitos en las
dos fases.

(2) Difusion de los reactivos desde la interfase hacia el seno de la fase 2.

(3) Reaccién quimica en la fase 2.

(4) Difusion de los reactivos dentro de la fase 2, asi como los productos de la
reaccion hacia el interior de la misma fase. Tal proceso difusivo es

consecuencia de los gradientes de concentracion generados por la reaccion
quimica.

Con frecuencia, los pasos (2), (3) y (4) se llevan a cabo en forma simultanea vy,
ocasionalmente, se interfieren. En contraposicién, el fenémeno global resultante de los
pasos (2), (3) y (4) toma lugar en serie con el paso (1). Si se tuviera la situacion de que
el paso (1) determinara la velocidad de todo el proceso, el fenémeno bajo estudio sélo
seria el de transferencia de masa; sin la influencia de la reaccion quimica. Sin embargo,
se debe notar que la reaccidon quimica, por si sola, puede originar altas tasas globales
de transferencia de masa en la fase 2. Asi entonces, el paso controlante del proceso
seria el numero (1), aunque el fendmeno incluya la transferencia de masa y la reaccion
quimica simultaneas.

Las fases involucradas pueden ser ambas fluidas o una fluida y otra sélida (como
cuando se tiene un catalizador poroso como la fase 2 o un sélido disuelto como la fase
1). Sila fase 2 es un fluido, el problema bajo estudio es mas complicado, ya que debe
considerarse la mecanica de fluidos de dicha fase. La naturaleza de la fase 1 puede o
no detaliarse. Tal informacion es importante en la medida en que la presencia de dicha
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fase afecte la hidrodinamica de la interfase entre los fluidos (Kastanek y colaboradores,
1993; Astarita, 1967).

Los modelos hidrodindamicos de la interfase gas-liquido son una de las
herramientas fundamentales en el estudio de la transferencia de materia. Tales
modelos se fundamentan en la hipotésis de que el gradiente de velocidad en el liquido
es cero. La condiciéon de gradiente de velocidad nulo en la interfase no es tan severa.
En la mayoria de los casos, la razén de velocidades de transferencia de masa con y sin
reaccién quimica (esto es, el factor de mejora), no depende de las condiciones
hidrodinamicas particulares de la fase liquida (Astarita, 1967). A continuacién, se
presenta una breve descripciéon de algunos de los modelos mas empleados.

1.2.1 TEORIA DE LA PELICULA

El primer modelo hidrodinamico desarroliado para la investigacién de los procesos
de transporte fue el de la teoria de la pelicula. Dicha teoria supone que en la vecindad
de cualquier interfase entre fluidos existe una pelicula estancada de espesor ¢ en la
cual los procesos de transporte se llevan a cabo por simple difusion molecular. Las
condiciones del seno de la fase se suponen constantes, exceptuando a la misma
pelicula estancada. Asi entonces, el gradiente motriz global se origina por el transporte
molecular de materia en la pelicula.

Cuando esta teoria se aplica a los procesos de absorcién controlados por la fase
liquida; el coeficiente de absorcion fisica, k; 0, queda expresado por:

kp ==L+ [1.2.1]

La ecuacién [I. 2. 1] no aporta nueva informacién acerca del proceso en estudio.
Se desconoce el valor del espesor de la pelicula 8, asi como el del coeficiente de
transferencia ;9. Sin embargo, tal relacién induce a pensar que el valor de § depende
unicamente de las condiciones hidrodinamicas de la fase liquida. Esto es, a condiciones
hidrodinamicas semejantes, la ecuacion [I. 2. 1] predice que el coeficiente de absorcion
debe ser proporcional a la difusividad molecular.

Existen correlaciones empiricas para calcular los coeficientes de transferencia en
este tipo de sistemas. Las formulaciones obtenidas involucran a los grupos
adimensionales de Stanton, Reynolds y Schmidt (Astarita, 1967):

0 a2 ay
ﬁ-:a,(L“L) (V—L] [L2.2]
u, Ve D,

donde:
uy . velocidad caracteristica del liquido
L . longitud caracteristica
VL . viscosidad cinematica del liquido

aj, ap, az: constantes empiricas

Se ha determinado como el mejor valor numérico de a3 el de -0.5. De tal forma

que, a idénticas condiciones hidrodinamicas, el coeficiente de absorcion ;9 obedece la
siguiente razon proporcional:

k® o \[D, (L.2.3]
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Proporcionalidad en conflicto con las predicciones de la teoria de la pelicula. Aun
mas, se sabe que si la fase liquida se pone en contacto con un sélido o un liquido mas
viscoso, k;0 es proporcional al coeficiente de difusién D, elevado a 2/3; nuevamente
en contraste a la ecuacion [I. 2. 1].

En resumen, la teoria de la pelicula predice valores del coeficiente de
transferencia de materia muy diferentes a los determinados experimentalmente. Sin
embargo, un buen nimero de problemas en el campo de la absorcién quimica implican
tales dificultades matematicas que permiten solucién unicamente por el simple modelo
de la teoria de la pelicula. Cuando éste sea el caso, la soluciéon obtenida con la teoria
de la pelicula puede tomarse como una primera aproximacion (Astarita, 1967).

1.2.2 TEORIA DE LA PENETRACION: MODELO DE HIGBIE

Higbie (1935) propone un modelo hidrodindmico para las regiones de la fase
liquida cercanas a la interfase con una fase gas. Esta teoria da una descripcién mas
realista del fendmeno de la transferencia de masa interfacial que el que proporciona la
teoria de la pelicula.

En este modelo se sustituye la imagen del fluido estancado en la interfase, que
supone la teoria de la pelicula, por la de remolinos intermitentemente estaticos y
moviles. Tales elementos de fluido llegan a la interfase desde el seno del liquido, donde
permanecen un cierto lapso de tiempo en el cual se lleva a cabo el proceso de la
difusién.

Posteriormente, abandonan la superficie para mezclarse nuevamente en el seno
del liquido. El tiempo de contacto de los remolinos con el gas se considera tan
pequeno, que la difusién en los elementos de liquido se supone como si ocurriera en un
medio seminfinito.

Bajo tales condiciones, la absorcidn es un proceso transitorio de difusion
molecular. En analogia al problema de transferencia de materia en equipos de burbujeo
de gases, Higbie hace la suposicién de que todos los elementos de liquido permanecen
en la superficie el mismo lapso de tiempo. Tal periodo se denomina tiempo de vida del
elemento y queda expresado por:

t = (1. 2. 4]
d . longitud vertical de la burbuja o del elemento
uy, - velocidad de la burbuja o del elemento
Aplicando esas condiciones al proceso transitorio de difusion molecular, y

después de! respectivo tratamiento matematico; se obtiene la expresidn
correspondiente al coeficiente de absorcion k; 9.

k=2 . [L 2. 5]
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Asi entonces, la teoria de la penetracion predice la proporcionalidad de k0
con./D, , tal como la evidencia experimental lo indica. La ecuacién [L 2. 5] se puede

usar para evaluar k;° sélo en aquellos casos en que se conoce t*, tal como en los
procesos de burbujeo. Combinando las ecuaciones [I. 2. 4] y [I. 2. 5] tenemos:

kO d 05 05
—L=1.13( “b] (V—L] (L 2. 6]
u vV, D,

La ecuacién [I. 2. 6] se ha confirmado con datos experimentales de burbujas de
tamaino medio. También se utiliza para gotas de liquido cuando la viscosidad de la fase
dispersa es lo suficientemente baja.

En los casos en que t* no se conoce, la ecuacion [I. 2. 5] es la definicién de la
"vida" de los elementos superficiales de liquido (Astarita, 1967).

- 1.2.3 TEORIA DE LA PENETRACION: MODELO DE DANCKWERTS

En este modelo, ya no se sigue la hipdtesis de elementos superficiales con

idénticos tiempos de vida. Asi entonces, la velocidad de absorcion promedio NO, se
determina por medio de la siguiente expresion (Astarita, 1967):

N° =I \/%(c()—co)y(t)dt (L2.7]

donde:
Co = concentracion inicial
Co = concentracion en la interfase
v (f) = funcién de distribucion de "edades" de los elementos

. = 0 . Py
Para determinar el valor de N, se necesita proponer una forma especifica de

v (). La forma propuesta por Danckwerts se fundamenta en la siguiente hipotesis. La
probabilidad de que en algun intervalo de tiempo un elemento de liquido desaparezca
de la superficie, es independiente de la "edad" del elemento. Por lo tanto, la velocidad
de desaparicién de los elementos superficiales, de cualquier edad, es proporcional al
numero de elementos presentes. Entonces:

- %‘iﬁ = sy [L.2.8]
siendo s una constante de proporcionalidad. A partir de {1. 2. 8] se obtiene:
v = sexp (—st) (1.2.9]
Combinando las ecuaciones [1. 2. 9] y [I. 2. 7] llegamos a:

N° = /Dslc;—c,) (1. 2. 10]
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La constante de proporcionalidad s tiene el significado fisico de velocidad de
renovacion superficial. La razén 1/s puede considerarse como la "vida promedio” de los
elementos superficiales.

Tal como en el modelo Higbie, el coeficiente de absorcion kLO es proporcional a
la raiz cuadrada de la difusividad. Las ecuaciones [I. 2. 5]y [I. 2. 10] se emplean como

la definicion de t* y 5. Agrupando los modelos de Higbie y Danckwerts se llega a la
siguiente definicién del coeficiente de absorcion:

kp = | =L L2 11)

donde ¢, se define como el "tiempo de difusion" (Astarita, 1967).

1.2.4 TIEMPOS DE DIFUSION, REACCION Y RESIDENCIA

En la ecuacion [I. 2. 11] se han unificado los modelos de Higbie y Danckwerts con
base al tiempo de difusién. Se puede tomar como significado fisico del tiempo de
difusion el de "vida promedio" de los elementos superficiales del fluido. En otras
palabras, es el intervalo de tiempo entre procesos consecutivos de mezclado que
producen una concentracién uniforme dentro de los elementos de liquido.

Los valores de rp, en absorbedores industriales se pueden estimar por inspeccion
de las condiciones hidrodinamicas de la fase liquida o combinando la ecuacion [I. 2. 11]
con alguna correlacién empirica de los coeficientes de absorciéon. A continuacién se
presenta un andlisis de los 6rdenes de magnitud de f y k;0 en absorbedores de
burbujeo y columnas empacadas (Astarita, 1967).

Cuando el gas se burbujea en una fase liquida continua, t, puede estimarse por
medio de la ecuacion [1. 2. 4]. El diametro promedio de las burbujas se encuentra en el
intervalo de 0.2- 0.6 cm vy la velocidad de las mismas entre 15 y 35 cm/s.

Por lo tanto, 7, se encuentra en el siguiente intervalo de valores:

5107 < 1, < 4x107%s [L.2.12]

Proponiendo que el valor de D; sea de entre 10 y 5 cm?/s, valor razonablemente

correcto para gases disueltos en un liquido no muy viscoso, la ecuacién [I. 2. 11]
conduce a:

0015 < k/ < 004cm/s (L 2.13]

El intervalo que se indica en [I. 2. 13] se ha comprobado experimentalmente
(Astarita, 1967).

Por lo que se refiere a las columnas empacadas, el valor mas comun de altura de
una unidad de transferencia, para procesos de transferencia de materia controlados por
la fase liquida, es de entre 20 y 80 cm.
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20<"%‘*<800m (L. 2. 14]
k,a
donde:
Vi es el flujo volumétrico de liquido por unidad de seccién transversal
a es el area interfacial efectiva por unidad de volumen

Los valores numéricos de V, se encuentran en el orden de 0.15 cm/s . El valor de
a tiene mas incertidumbre. En este andlisis se tomara el de 0.1 cm! como un valor
razonablemente correcto. Por lo tanto, k,0 tiene valores del orden de 0.03 cm/s. Los

intervalos definidos en [I. 2. 12] y [I. 2. 13] también se pueden considerar, de manera
aproximada, aplicables a las columnas empacadas.

Un concepto bastante util en el andlisis de reacciones quimicas es el "tiempo de
reaccion". Este, se puede definir como:

, = le=c)

, ; [l. 2.15]
donde:

ro: velocidad de reaccion

¢ . concentracién del reactivo

¢’ ©  concentracion del reactivo al equilibrio

Para una reaccion de primer orden con constante cinética k, el tiempo de reaccion
queda definido por:

t=— [L 2. 16]

Astarita (1967) propone al significado fisico del tiempo de reaccién como el tiempo
requerido para que la reaccién avance en un grado apreciable. Con la sola excepcién
de las reacciones de primer orden, el tiempo de reaccién depende de la concentracion
de los reactivos. El tiempo de difusion sélo depende de las condiciones hidrodinamicas
del sistema. Asi entonces, este es el tiempo real del que dispone el proceso transitorio
de difusién. En contraste, el tiempo de reaccidén sdlo es funciéon de la cinética del
sistema. Sin embargo, tal lapso de tiempo es el minimo que requiere el proceso de
reaccion; pero no necesariamente del que puede disponer. En la préctica, el valor del
tiempo de difusion no cubre un gran intervalo, mientras que el tiempo de reaccién
puede variar en érdenes de magnitud.

Finalmente, se debe considerar un tercer tiempo caracteristico, el tiempo de
residencia. ‘Este es el periodo de tiempo del que reaimente se dispone para que la
reaccion se lleve a cabo. Asi entonces el tiempo de residencia t, debe ser, al menos,
del orden de ¢,. Si ese no es el caso, la reaccién no alcanza a llevarse a cabo y el
proceso bajo estudio se reduciria al de absorcién fisica (Astarita, 1967).

Con el analisis de tiempos de difusion, reaccion y residencia, concluye el capitulo
de antecedentes de este trabajo. Ademas de presentar la clasificacién de los reactores
gas-liquido, se exponen algunas caracteristicas de los modelos hidrodinamicos de
transferencia de materia. A continuacion se presenta la formulacion del modelo de la
columna empacada. Tal como se expuso en la introduccion, se utilizara la teoria de la
pelicula para describir la transferencia interfacial de materia. Si bien, esta teoria no es la
mas adecuada permite la simplificacion del modelo matematico de la columna
empacada sin perder la generalidad en su estudio.
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II. MODELO MATEMATICO DEL REACTOR EMPACADO

Los Fenomenos de Transporte tratan la transferencia del momentum, energia y

materia de un punto a otro de un sistema. Cada una de estas cantidades cumple con su
respectiva Ley de Conservacion.

{Cantidad que entra} {Cantidad que sale} . {Cantidad generada} _ {Cantidad acumulada} [IL. 0]

al sistema del sistema en el sistema en el sistema

De la aplicacion de la ley de conservacion obtenemos los balances de momentum,
energia o materia del sistema. Tales balances se pueden hacer a niveles
macroscopicos, microscépicos e inclusive moleculares. Si se desean determinar los
cambios que ocurren a la entrada y salida del sistema, la ley de conservacién se aplica
macroscopicamente. La ecuacién resultante describe los cambios globales del sistema
sin considerar las variaciones internas del mismo. Este tipo de analisis es el que se
emplea en las operaciones unitarias. El andlisis microscopico se utiliza cuando se
requiere de informacion detallada del comportamiento interno del sistema. En ese caso,
la ley de conservacién se aplica a un elemento diferencial dentro del sistema. Este
elemento es muy grande comparado con una sola molécula, pero bastante pequefio
comparado con todo el sistema. El resultado de dicho andlisis se extiende, por medio
de una integracion, para describir el comportamiento del sistema completo. Este estudio
se define como basado en los fendmenos de transporte. La aproximacion molecular
implica aplicar la ley de conservacién a moléculas individuales. Esto lleva a estudiar
mecanismos de transporte estadisticos y cudnticos. Aln asi, la descripcion de
particulas individuales a nivel molecular es de poca importancia para el conocimiento
practico del sistema. Sin embargo, el promedio estadistico de cantidades moleculares
en elementos diferenciales o elementos finitos dentro del sistema nos da una
descripcion mas significativa del comportamiento del mismo (Theodore, 1971). En el
presente trabajo, se adopta la aproximacién basada en los fenémenos de transporte.
Esto es, se combinan las relaciones que describen la transferencia microscépica de
momentum, calor y masa con las correspondientes relaciones globales de
comportamiento del sistema.

Un modelo es la relacién matematica capaz de describir cuantitativamente los
aspectos esenciales de un sistema. Tales formulaciones permiten reproducir, en la
medida de lo posible, el comportamiento de ese sistema. El modelado es valioso, ya
que siendo wuna abstraccion ayuda a evitar tanto experimentaciones como
observaciones repetitivas. Un modelo matematico puede ser completamente tedrico
(utilizando leyes de conservacion y relaciones constitutivas), completamente empirico
(con base en datos experimentales) o una combinacién de ambos. Un modelo tedrico
demuestra su utilidad cuando los experimentos son excesivamente costosos o cuando
no se puede construir un prototipo del sistema en estudio (Seader, 1984).

El caso particular que se aborda en este trabajo permite orientar el modelo hacia
el disefo o la simulacién de una columna de absorcion. El problema de disefio se
establece al conocer los flujos y las composiciones de las corrientes de gas y liquido
que entran al equipo; ademas de la cinética de las reacciones y las caracteristicas del
empaque empleado. Queda por determinar la altura y el didmetro requeridos para
satisfacer ciertas especificaciones a la salida de las corrientes de gas y liquido. Para el
problema de simulacion, se conocen el diametro y la altura de la columna. Al igual que
en el caso de los problemas de disefio, se dan las caracteristicas del empaque y los
flujos y composiciones de las corrientes de gas y liquido. Quedan por determinar las
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concentraciones de las corrientes que abandonan la columna y los perfiles de
composicion y temperatura a lo largo del equipo.

En este trabajo se simula el comportamiento de una columna empacada en la que
se lleva a cabo el proceso simultdneo de absorcidn y reaccion quimica. Se estudia el
esquema de reacciones en paralelo bajo condiciones isotérmicas. En este capitulo se
definen el sistema reactivo y las suposiciones bajo las cuales se desarrollaron las
ecuaciones que describen su comportamiento. Se presentan las ecuaciones
dimensionales, el balance adimensionado y los parametros y variables adimensionales
de los balances. El acoplamiento del modelo local (balances microscépicos de materia y
energia) y del modelo global (balances de materia y energia para la columna) implica,
necesariamente, un problema matematico complejo.

1.1 REACTORES EMPACADOS GAS-LIQUIDO

Hatta (1932) fue el primero en emplear la teoria de la pelicula en el analisis de la
absorcion acompanada por reacciéon quimica. Desde entonces, se han estudiado un
buen nimero de sistemas reaccionantes, ya sea empleando la teoria de la pelicula o la
de penetracion. Dichos estudios han contribuido en gran medida a la comprensién del
efecto de la reaccién quimica sobre la velocidad de transferencia de materia. Muchos
de estos trabajos estudiaron sistemas simples, tal como reacciones irreversibles de
primer orden, reacciones instantaneas, sistemas isotérmicos, etc. Sin embargo, las
reacciones quimicas industrialmente importantes muy a menudo obedecen esquemas
complejos de reaccion, tal como las reacciones reversibles, consecutivas y paralelas.
En esos casos, las velocidades de reaccion se expresan como funciones complejas de
las concentraciones de los gases disueltos y los reactivos en la fase liquida. Van
Krevelen y Hoftijzer (1948) presentaron la solucién aproximada para reacciones
irreversibles de segundo orden con velocidad de reaccién moderada. Hikita y Asai
(1963) estudian reacciones elementales con expresiones cinéticas generalizadas.

Sin embargo, en la literatura se encuentran muy pocos ejemplos de calculos, de
disefo o simulacion, que muestren los cambios de concentracién y temperatura a lo
largo de un equipo de contacto gas-liquido. Los textos especializados en el tema tratan
exclusivamente con expresiones de los fluxes interfaciales en sélo un punto del sistema.
El problema reside en la cantidad tan extensa de célculos que deben llevarse a cabo
para simular el equipo en su totalidad.

La absorcion es una operacion en la que se transfiere materia desde una
corriente gaseosa a ofra liquida. La absorcion constituye el fenémeno basico de

numerosos equipos y procesos industriales, entre ellos se pueden mencionar a los
siguientes:

Absorbedores de pared mojada.
Absorbedores empacados.
Absorbedores de platos.
Columnas de goteo.

a
b
c

d

i

El sistema mas frecuente de absorcién de gases es la columna empacada. En
ella, las corrientes estan esencialmente sin mezclar y predominan las condiciones de
flujo tapon. El gas que contiene el componente a absorber se introduce por el fondo de
un tubo vertical relleno con material inerte (el empaque). El liquido absorbente se

introduce por la parte superior de la columna y desciende por gravedad a través del
empaque.
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La construccion de este tipo de columnas es simple y pueden ser faciimente
readaptadas al cambiar el empaque. Esto permite emplear un amplio intervalo de flujos
a la columna, manteniendo la caida de presion relativamente baja. A menudo, el
empaque se distribuye en etapas para evitar una mala distribucién del fluido que sirve
de solvente. Algunas veces, esta distribucién es necesaria para proporcionar un medio
de intercambio de calor entre etapas; ya sea por la inyeccion directa de un liquido o por
medio de intercambiadores de calor externos (ver Figura II.1).

Las columnas empacadas para purificacién de gases, también llamadas
absorbedores, siempre operan con flujo a contra-corriente. Como ejemplo de tal
proceso podemos mencionar a la remocién de bioxido de carbono y acido sulfhidrico de
corrientes de gas natural, o vapor de reformacion, via el contacto con etanolaminas,
carbonato de potasio o hidréxido de potasio (Froment y Bischoff, 1979).

Las reacciones gas-liquido no isotérmicas son frecuentes en la absorcién de
gases, en especial cuando se tienen componentes aitamente solubles o en los
procesos de sulfonacion o halogenacién de hidrocarburos liquidos. El incremento de la
temperatura debido a la absorcién y a la reaccion tiene dos consecuencias, ambas
importantes aunque en oposicion una con otra: al elevarse la temperatura del liquido,
las velocidades de reaccion y difusion se incrementan. Sin embargo, tal incremento de
temperatura reduce la solubilidad y, por lo tanto, la capacidad de absorcién del gas en
el liquido. En consecuencia, la tasa de absorcién se mejora o inhibe en funcién de la
influencia relativa de la temperatura en: la velocidad de la reaccion, la difusividad y la
solubilidad del gas que se absorbe (Froment y Bischoff, 1979).

El uso de columnas empacadas se ha extendido considerablemente. El disefio y
el arreglo del empaque dentro de las columnas de absorcién son cada vez mas
eficientes. Se ha dado gran atencién a la distribucion del liquido dentro del empaque y
su influencia sobre los coeficientes de transferencia de masa. Sin embargo, se cuenta
con pocos reportes sobre el modelamiento de la columna completa. Son escasos los
estudios que involucren tanto los coeficientes de transferencia de materia como las
técnicas numéricas que resuelvan el modelo de toda la columna.

En los trabajos que se encuentran en la literatura la descripciéon del
comportamiento de la columna se ha propuesto de dos formas. La primera consiste en
dividir la region empacada en secciones discretas de transferencia de masa y cada una
de ellas se considera como equivalente a una etapa teérica de una columna de platos.
Después, se aplican los correspondientes algoritmos de solucién para sistemas
conformados por etapas (De Leye y Froment, 1986).

La segunda propuesta emplea el concepto de transferencia de calor y masa en
peliculas respectivas y se resuelven, simultdineamente, las ecuaciones diferenciales de
los balances de materia y energia. En esta categoria, se pueden mencionar los trabajos
de Yeung y Chapman (1986) y Pérez y colaboradores (1994).

I1.2 SUPOSICIONES DEL MODELO

Se estudiara el comportamiento del reactor empacado para un esquema cinético
de reacciones en paralelo. En la Tabla II.1 se presenta un diagrama de algunos
esquemas complejos de reaccion. El esquema de reaccidon que se estudiara en este
trabajo corresponde al tipo I de las reacciones en paralelo. Se incluye el coeficiente
estequiométrico v del esquema de reaccién del proceso de enduizamiento del gas
natural, que reportan De Leye y Froment (1985).
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E“di?“/@\__/
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Cubierts - - « e

Salida det iquido ——

Figura I1.1 Diagrama del interior de una columna empacada (adaptado de Chen, 1984)

Ademas, se supone que las reacciones son elementales con las siguientes
expresiones cinéticas (De Leye y Froment, 1985):

@ \Er:::d-

Liquido

4 h

n=—k CA, Cpg
r,=—k, CAZ Cp

Tabla II.1 Esquemas de reaccién complejos {De Leye y Froment, 1985)
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REACCIONES COMPLEJAS

Consecutivas Paralelas
Tipo | Tipo |
Ar+B —C Ar+ B—C
A2+C — D Ab+vB — D
Tipo I Tipo Il
A+B—5C A+ B «>C
A+C — D Ar+vB — D
Tipo Il
Ai+ By —C
A+ B, —C

A, A4, A; son compuestos inicialmente en fase gas.
B, By, Bz, C, D son compuestos en fase liquida, presumiblemente no volétiles.

El modelo matematico se sustenta en las siguientes hip6tesis. Con la-finalidad de
ser objetivos, las hipétesis se dividen en dos categorias. Primero se presentan las
suposiciones que corresponden al modelo global (modelo de la columna empacada) y
posteriormente las hipétesis del balance a la pelicula liquida (modelo local).

. SUPOSICIONES DEL MODELO DEL REACTOR

a) La caida de presion en la columna es despreciable.

b) Las fases gas y liquida estan en flujo tapén.

c) Las propiedades fisicas del liquido, tales como difusividad, densidad,
capacidad calorifica y conductividad térmica son independientes de la
conversion.

d) El proceso de transferencia de materia ocurre bajo condiciones isotérmicas
y en estado estable.

e) Las concentraciones del soluto son bajas, por lo que la cantidad de reactivo
absorbido o consumido por la reaccién no causa un cambio significativo en
la velocidad de fiujo.

II. SUPOSICIONES DEL MODELO LOCAL

a) Los procesos interfaciales de transferencia de masa pueden modelarse por
medio de la teoria de la pelicula.

b) El reactivo B no es volatil, esto significa que no hay transferencia de masa

debida a la evaporacion. También, los productos C y D se suponen no
volatiles.
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I1.3 MODELO DEL REACTOR EMPACADO

Tal como se menciona al inicio de este capitulo, el balance de materia se aplica a
dos niveles: global (balance de toda la columna empacada) y local (balance de la
pelicula). Un diagrama que ilustra tal situacion se encuentra en la Figura I1.2.

En la Tabla I1.2 se presenta el modelo global del reactor empacado. Se incluyen,
ademas, las condiciones de frontera correspondientes.

Tabla I1.2 Modelo dimensional del reactor empacado
Reacciones en paralelo bajo condiciones isotérmicas

MODELO GLOBAL
REACCIONES EN PARALELO

Balance de materia de la fase gas

dc(G)
A 0
G——=-a, SN}
Z
dci®
Ay 0
G—d—-:—av SNA2
Z

Balance de materia de la fase liquida

C(L)
A, 8,
L =-a,SN;—(e—-ad,)Sr
dz '
(L)
dCAZ s
L =—a,SN;"-(€-ad,)Sr,
dz :
dC(L)
L dB =-a, SNy +(€-ad,)S(r,+vr)
Z .
Condiciones de Frontera
en z =0 en z =H
CA| (&)} — CA| (e) CB(L) = CB(C)
CAz @ = CAz(e) CA! e = 0.0
Cau™ =00
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El balance de la fase gas tiene la siguiente forma general:

TRANSPORTE INTERCAMBIO
= CONLA
CONVECTIVO
FASE LIQUIDA

Por otra parte, el balance de la fase liquida contiene al término de intercambio con
la pelicula y el consumo debido a la reaccién quimica:

INTERCAMBIO CONSUMO
=4 CONLAPELICULA ;- DEBIDOA LA

{TRANSPORTE}
DELAFASELIQUIDA| |REACCION QUIMICA

CONVECTIVO

Las condiciones de frontera se obtienen de las caracteristicas de las corrientes
que entran y salen de la columna empacada (ver Figura Al.1, Apéndice 1).

Los fluxes molares que aparecen en el modelo global (N° y N°) se obtienen al
resolver los balances a la pelicula liquida. Como consecuencia del proceso de

transterencia de materia, estos fluxes no son constantes a lo largo de la columna
empacada.

En la Tabla I1.3 se muestran los balances de materia para cada componente en la
pelicula liquida. Las condiciones de frontera del modelo local se formulan con base en
las concentraciones de los compuestos en el seno de la fase fluida (C'® y C®'). De
esta forma, la solucién del modelo global sélo puede obtenerse al resolver el balance
local. Este a su vez, requiere el conocer una solucién, aun aproximada, del balance del
reactor. Asi entonces, debe plantearse una estrategia de solucién lo suficientemente

robusta y que, en la medida de lo posible, reduzca el trabajo numérico. Este tema se
aborda en el capitulo III.

Los balances de la pelicula liquida tienen la forma general:

CONSUMO
TRANSPORTE
= DEBIDOA LA

DEL REACTIVOj.
REACCION QUIMICA

Por otra parte, las condiciones de frontera para A, y A, en x = O contienen al
término de intercambio con la fase gas. En la descripcién de dicho intercambio se utiliza
el coeficiente de transferencia de materia k;. Asi mismo, la diferencia de

concentraciones incluye a la concentracion en el seno del gas (C“) vy la
concentracién del gas en equilibrio con la fase liquida (Cy; y C\’). Tal equilibrio se
modelara utilizando la Ley de Henry.
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Figura I1.2 Detalles globales y locales del reactor empacado

z=0
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Tabla I1.3 Modelo local del reactor empacado
Reacciones en paralelo bajo condiciones isotérmicas

MODELO LOCAL
REACCIONES EN PARALELO

Balances de materia de la pelicula liquida

2 ~(p)
d*cl)
DA, _d 2 =Ty
d*cy
DA2 — 2 = ry
dx
d 2 C(P)
Condiciones de Frontera
en x=0 en x=0,
dC, ) _ (L)
D, ke (C-CL) Ca, =Ca,
X ix:O
e () _ (L)
D, — Bl ko (CO-CLD) Ca, =Ca,
X x=0
dcy’ _ 0 cy = i)
dx

I1.3 MODELO ADIMENSIONAL

Con el objetivo de facilitar la interpretacion de los resultados las ecuaciones que
se presentaron en la seccion anterior se adimensionan con base en magnitudes
caracteristicas del sistema. El resuitado de dicho proceso expresa al modelo en funcién
de parametros adimensionales, ademas de acotar el dominio de solucion de los
problemas con valores a la frontera. En esta seccién, se presentan los modelos en
forma adimensional. Las definiciones de las variables adimensionales, parametros y

grupos adimensionales se pueden consultar en el Apéndice 1.

Modelado de Reactores Empacados Gas-Liquido



Tabla I1.3 Modelo adimensional del reactor empacado
Reacciones en paralelo bajo condiciones isotérmicas

MODELO GLOBAL
REACCIONES EN PARALELO

Balance de materia de la fase gas

TR F Sl(l_xB)—l

d¢ | N, d

=0
ngG) a H di42
Lt Ap S, (-
dC [Npe }AA F, 2( XB)EFO

Balance de materia de la fase liquida

dxl! (a H dA
al : Sl(l_XB )“__]
dC NPe d§

toM (I_XB )Xc,jl

n=t

d§ N,, dé

n=l

dX(L,) a H d. v
. : AASZ(l—XB)——AQ— +¢O'M(1_XB) XCZ

d a H dB
Chp 4 2 }{AB(I—xB —| -oM [(l—xB e,

d¢ | N, dé

+vo(1-x5) xc, ]}

n=l

Condiciones de Frontera

en{ =0 en{ =1
xa =1.0 xs =00
Xax = 1.0 Xci = 0.0
Xc2 = 0.0
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Tabla I1.4 Modelo adimensional del reactor empacado
Reacciones en paralelo bajo condiciones isotérmicas

MODELO LOCAL
REACCIONES EN PARALELO

Balances de materia de la pelicula liquida

dZAl =M (I_XB )AIB

dé?
d2A2 — ¢ _ v v
d§2 _MX: (1 XB) AzB
2
Zélz; =£A/I‘ (1_13)[51A1B +vo Sz Az B’ (1‘/'(3 )V_l]
B
Condiciones de Frontera
en £ =0
|l (F ) %
A = + !
dé =0 [ K JSl(l_XB)
(A \dA ‘ Fl* \ X4,
Jd‘é\ JAMSZ(]‘—XB)
B _,
ar
ené =1
A= Ac,
Sl 1‘%3
A, = Xc,
Sz 1—9(3
B=1.0

Modelado de Reactores Empacados Gas-Liquido 26



III. METODO NUMERICO

II1.1 SOLUCION DE PROBLEMAS CON VALOR A LA FRONTERA

La mejor forma de resolver cualquier problema fisico gobernado por ecuaciones
diferenciales es obtener una solucién analitica. Sin embargo, existen muchas
situaciones fisicas a las que es muy dificil encontrar soluciones analiticas.
Frecuentemente, las regiones bajo estudio son irregulares, por lo que es
matematicamente imposible describir sus fronteras. Cuando una solucién analitica no
puede obtenerse, se puede utilizar un método numérico para obtener una solucién
aproximada. Todas las soluciones numéricas generan valores en puntos discretos para
un conjunto de parametros independientes. El procedimiento de solucién debe repetirse
por completo cada vez que estos parametros cambien. Los valores que se estiman por
medio de esta técnica dan informacién importante sobre el proceso fisico, aun cuando
sdlo describan el comportamiento del sistema en puntos discretos (Segerlind, 1984).

Los sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias no lineales que surgen del
modelamiento de los reactores gas-liquido implican, para su solucién, un considerable
trabajo numérico. Por su facilidad de implementacién, los métodos de colocacion
ortogonal se utilizan ampliamente. Sin embargo, por las caracteristicas propias de los
sistemas, con frecuencia se presentan problemas de inestabilidad numérica. Por tal
motivo, se recomienda el uso de ciertas mejoras al método clasico de colocacién
ortogonal global, tal como la colocaciéon ortogonal en elementos finitos o la colocacion
en polinomios continuos por intervalos (splines).

A continuacion, y de manera muy somera, se presentan algunas caracteristicas
de dos de los métodos mas utilizados en la solucion numérica de ecuaciones
diferenciales: los métodos de residuos ponderados y la colocacién en splines.

III.1.1 METODOS DE RESIDUOS PONDERADOS

De estos métodos, podemos mencionar a:
o Métodos de Subdominios
o Método de Galerkin
» Métodos de Colocacion
» Métodos de Colocacién Ortogonal
El principal defecto de los métodos de residuos ponderados (MWR por las
iniciales en inglés de Methods of Weighted Residuals) es el mal condicionamiento de
los sistemas de ecuaciones algebraicas resultantes. Por mal condicionamiento se debe
entender que la solucion de estas ecuaciones es extremadamente sensible a cualquier
perturbacion de la matriz de coeficientes involucrada o del vector de términos
independientes (Hennart, 1985). En otras palabras, si el sistema por resolver es de la
forma:

Ax = b [IL 1. 1]

y por alguna razdn se introducen pequenas perturbaciones en A o b (posibilidad
siempre presente en calculos numéricos con una computadora, donde un ndmero
siempre se representa con una precision finita); estas pequefas perturbaciones en A o
b se traducen en perturbaciones muy grandes de X.
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Otro problema en los MWR es que los sistemas algebraicos resultantes son llenos
y su solucién implica un mayor nimero de calculos (Hennart, 1985).

I11.1.2 COLOCACION EN SPLINES

Anteriormente, el area de estudio denominada solucién numérica de ecuaciones
diferenciales se consideraba totalmente desligada de la Teoria de la Aproximacion. Sin
embargo, un novedoso trabajo matematico y de cédmputo sobre el método de Galerkin
modificé tal concepcién. La parte medular de ese trabajo consiste en reemplazar
funciones analiticas o polinomios como funciones prueba, usando en su lugar
polinomios continuos por intervalos (piece-wise polynomials). Dicha mejora incrementa
la eficiencia del método de Galerkin. Ademas, el problema de la solucién numérica de
una ecuacion diferencial se resuelve empleando las herramientas propias de la Teoria
de la Aproximacion (de Boor, 1978).

Existen varias razones por las que esta técnica numérica es superior a los MWR.
La colocacién en splines tiene mejores propiedades de convergencia y estabilidad que
los métodos clasicos de residuos ponderados. Ademas, los sistemas algebraicos que
genera tienen mejor estructura. La colocacién en splines produce matrices en bloques,
por lo que se reducen los célculos en la solucién de los sistemas lineales (Villadsen y
Michelsen, 1978).

III.1.3 CODIGOS DE SOLUCION DE PROBLEMAS CON
VALOR A LA FRONTERA

Desde el punto de vista numérico, los modelos matematicos que describen el
comportamiento de los reactores gas-liquido dan origen a un problema complejo. Con la
excepcién de las reacciones de primer orden, los sistemas de ecuaciones son no-
lineales y se requiere de métodos numéricos para resolverlos. Los interesados en el
estudio de los reactores gas-liquido se ven en la necesidad de programar cédigos
orientados exclusivamente a la solucién de tales problemas. De estos trabajos podemos
mencionar a De Leye y Froment (1986), Yeung y Chapman (1986), y Pérez y
colaboradores (1994). Sin embargo, por la naturaleza misma de las ecuaciones de
conservacion y transporte, el proceso de creacion de los cédigos es un problema en si
mismo.

Desde hace algunos afos, la solucion numérica de problemas con valor a la
frontera en ecuaciones diferenciales ordinarias es una de las areas con mayor
actividad. Sin embargo, la disponibilidad de cddigos robustos para resolver tales
problemas es limitada. En muchos casos, tales cdédigos sélo se han probado
parcialmente (Ascher y colaboradores, 1981).

En la literatura se reporta un numero reducido de codigos, basados en técnicas de
disparo o shooting (Gladwell, 1979), disparo multiple (Diekoff y colaboradores, 1977) y
otras técnicas de valor inicial (Scott y Watts, 1977 y 1979). Ademas, se proponen
correcciones a codigos de solucion por medio de diferencias finitas (Lentini y Pereyra,
1977).

- A pesar de tales avances, los cddigos de solucién de problemas con valor a la
frontera se encuentran considerablemente retrasados en comparacion con los cédigos
para resolver problemas de valor inicial. Tal situacion resulta evidente por el hecho de
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que las librerias numéricas, como NAG (Numerical Algorithm Group) o IMSL
(International Mathematical and Statistical Libraries), contienen sélo un cédigo para
resolver problemas con valor a la frontera (generalmente, un cédigo con base en
técnicas de disparo) y varios codigos avanzados para resolver problemas de valor
inicial. Esto se debe, parcialmente, a que los cédigos para resolver problemas de valor
inicial requieren de modificaciones menores para poder aplicarlos a muchos y distintos
tipos de problemas (Ascher y colaboradores, 1981).

En el presente trabajo, se utilizard el coédigo de uso general COLSYS para
resolver el problema con valor a la frontera. A continuacion se describe el método de
colocacion en splines que utiliza ese c6digo y algunas de sus caracteristicas.

II1.2 DESCRIPCION DE COLSYS
Considere al sistema de orden mixto con d ecuaciones diferenciales no lineales

u{™=F, (x:z(u)) (0L 2. 1]

z(u)z(ul,u;,...,ul(m'—l),uz,...,ud,...,ut(,md_l)) (Ol 2. 2]

donde:

es el vector de incognitas, y:
u(x)z(ul(x),...,ud (x)) (I 2. 3]

es un vector solucion de [III. 2. 1]. m, es el orden del sistema, n=1,...,d, sujeto ala
siguiente restriccion:

1<m<m, <..<m, <4 [I. 2. 4]

Al sistema [III. 2. 1] se le imponen las siguientes m* condiciones de frontera no-
lineales:

g,(Cj;z(u))zo, i=L...m (I 2. 5]
donde:
d
m=>m, - [IL 2. 6]
n=I

§ ; es el punto donde se localiza la j-ésima condicion de frontera, el cual cumple la
restriccion:

a<l <f,<.<8 . <b (. 2. 7]

m :

COLSYS emplea el método de colocacién en splines sobre puntos de Gauss,

(Ascher y colaboradores, 1979) para resolver [III. 2. 1] y [IIl. 2. 5]. A continuacién se
describe, brevemente, el procedimiento de célculo.

El dominio de solucién se divide en secciones discretas para formar una malla 7 :

Ta=x,<x,<.<xpy,=b [I. 2. 8]
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Por medio de h;=x;,, —x;, h=max,, .y h Yy un entero arbitrario k>m, se
determina la solucion:

v (x)=(v, (x),...,vd (x)) (III. 2. 9]

donde v,(x) es un polinomio de grado menor a k& + m,, definido para cada

subintervalo (x;,x,,,), i=1,..,N (Figura IIL1). Especificamente, v(x)debe satisfacer

al sistema de ecuaciones diferenciales [III. 2. 1] en las imagenes de los k puntos de
Gauss-Legendre sobre cada subintervalo y en las condiciones de frontera [III. 2. 5]. A
condicion de que el problema definido por [II. 2. 1] y [IIL. 2. 5] se comporte “lo
suficientemente suave”, el error local para xe[x,- Xt ) se describe por:

W) =

n i~ Tl

u(“m")(xi)

n

hik+m,|—1 +O(hik+m"—l+|)

[=0,....m -1, n=1,...d. (I 2. 10]

donde las ¢, , son constantes conocidas.

La expresion [III. 2. 10] se utiliza para estimar el error de la aproximacién y para
ajustar la malla m Al aproximar ufl'””'")(xi) con v,(x), se obtiene el error para cada
subintervalo. Si se considera conveniente, se redefinen los puntos de la malla para
distribuir equitativamente el error (esto es, nivelar el error de cada subintervalo) y se
recalcula v,(x). Si no es necesario redistribuir la malla (el error estd aproximadamente

equidistribuido en la malla), cada subintervalo se divide en dos partes, se calcula una
nueva solucién v’ (x) y el error de esa aproximacion se estima con v,(x), v’ (x) y la

ecuacion [III. 2. 10] (Ascher y colaboradores, 1979). Este procedimiento continda
hasta que se satisfacen las tolerancias definidas por el usuario.

Los componentes de la solucion v,(x) se expresan con base en B-splines. En la

evaluacion de los B-splines y sus derivadas se utiliza el algoritmo propuesto por de Boor
(1972). Ademas de utilizarse en la evaluacion de v(x), los B-splines son la base para

construir las ecuaciones de colocacion. Esto lleva a la solucién de un sistema de
ecuaciones lineal o linealizado, donde las incdgnitas son los coeficientes de los B-
splines. El sistema tiene “aproximadamente” la estructura de bloques en diagonal
(Ascher y colaboradores, 1979). Para resolver ese sistema de ecuaciones, se utiliza el
codigo que desarrollaron de Boor y Weiss (1980).

Los problemas no-lineales, se resuelven por medio del método de Newton con
amortiguamiento (Ascher y colaboradores, 1979). Cuando el sistema definido por
(. 2. 1}y [ 2. 5], no se especifica como “sensible”, y si se obtuvo la convergencia
en la ultima malla, en los siguientes calculos se utiliza el método de Newton modificado,
manteniendo fijo el valor del Jacobiano, hasta que el residuo disminuye
monotdnicamente (Ascher y colaboradores, 1979).
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1) Se obtiene el conjunto de polinomios V(x) que satisface al sistema de ecuaciones diferenciales en las
condiciones de frontera [III. 2. 5.] y en las  raices de los polinomios de Gauss-Legendre sobre cada

subintervalo. Ademas, se estima el error local (error en cada subintervalo) de la aproximacién con la
ecuacion {II1. 2. 10].

a 2258 78 b
¢ . . ° TS * 4
X1 X7 X3 XN XN+t
— —
vi(x)  va(x) Vva(x)

[1a) Si el error no esta distribuido "equitativamente”, se redefinen los puntos de la malla y se determina v (x).

a b
X1 X2 X3 X4 X5 Xg XN-1 XN XN+
———— — e — — g_v_J;.V_J

vi(x) va(x) v3(x) va(x) vg1(x) vy(x)

Iib)  Si el error local esta distribuido "equitativamente” en la malla, cada subintervalo se divide en dos
partes y se calcula una nueva solucién v*(x).

a b
X1 X2 X3 Xa X5 Xs XN-1 XN XN+
et Mt ) N ——

* * * *
\4 I(-x)a v 2(x)9 1% 3(‘x)’ 1% 4(x)a XD vd-l(-x)a vd('x)

1) Se estima el error ( con la ecuacién [I11. 2. 10.] ) utilizando las aproximaciones v (x) y v* (x). Si no se
satisface la tolerancia definida por el usuario se repite todo el procedimiento desde el paso Ila).

Figura III.1 Procedimiento de distribucién de malla utilizado por COLSYS. (Ascher y colaboradores,
1981)

En resumen, COLSYS es un cédigo de uso general capaz de resolver problemas
con valor a la frontera, de orden mixto, en ecuaciones diferenciales ordinarias. Este
cddigo resulta particularmente efectivo para problemas de dificil solucién (Ascher y

colaboradores, 1981). A continuacion se muestra el uso de COLSYS por medio de un
ejemplo.
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IT1.3 EJEMPLO DEL USO DE COLSYS

En esta seccion, se muestra la solucién del modelo local de la columna empacada
utilizando COLSYS. Como una caracteristica importante, las condiciones de frontera
tienen una estructura distinta a las que se presentaron en la seccion I1.3. Ya que sélo
es el modelo local, no se tienen los términos de intercambio con el seno de las fases
fluidas. En la Tabla IIIl.1 se presenta el modelo en su versién adimensional. En el
Apéndice 2 se describen las variables y parametros adimensionales de este modelo.

Tabla ITI.1 Modelo adimensional de la pelicula del liquido.
Reacciones en paralelo bajo condiciones isotérmicas

MODELO LOCAL
REACCIONES EN PARALELO
Balances de materia de la pelicula liquida
d*A
L=MAB
ar
d’A T
;=M : , B RS
dm AA
d*B (M Qg
=| = |[5,A,B +v¢5,A,B" ] &2
d 2 A 13 2 (R
77: B Z =
3G
Condiciones de frontera 5‘) é
en & =0 en £ =10 =
ol
T 92
=5
— C <
" oM B )dé& > 0
A =10 B A, dA,
> oM B |déE
dB B=1.0
_— 0
dm
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Como primer paso para resolver el modelo se debe proponer una solucién
aproximada que, en la medida de lo posible, sea lo mas cercana a la solucién correcta.

Para tal efecto, se propone la simplificacion de las condiciones de frontera a
expresiones del tipo von Neuman o Dirichlet.

Posteriormente, se resuelve el modelo “completo” tomando como solucidon
aproximada los resultados del modelo “simplificado”. Para asegurar que la solucién es
la correcta, nuevamente se resuelve el modelo, aunque se toma como valor aproximado
la primera solucion del modelo original. Este procedimiento se repite hasta que los
valores que se obtengan no cambien apreciablemente. En la Figura II1.2 se describe
por medio de un diagrama el esquema de soluciéon de este modelo.

La comunicacion con COLSYS se lleva a cabo por medio de un programa
FORTRAN. Dicho cédigo, ademas de contener las ecuaciones del problema con valor a
la frontera, transfiere los parametros que definen las caracteristicas de la colocacién en
splines. Para este ejemplo, se emplearon los siguientes valores:

a) Malla inicial con 5 subintervalos.

b) La malla inicial tiene subintervalos uniformes.

c¢) Se utilizan 3 puntos de colocacion en cada subintervalo.
d) No se requiere de solucién inicial.

Como parte de los resultados, en la Figura III.3 se presenta la evolucién de los
perfiles de composicion y temperatura. Se muestran los resultados desde la
aproximacién con las condiciones de frontera simplificadas y las primeras tres
iteraciones del esquema de solucién de la Figura II1.2. Por otra parte, en la Tabla II1.2

se presentan los valores de los parametros adimensionales que se utilizaron en el
modelamiento.

Tabla I1L.2 Valores de los pardmetros adimensionales del modelo local isotérmico

M =100
¢ =10
Ay = 1.0
Ag = 0.5
S = 0.1
S, = 0.12
v =20
o = 100.0
Ay = 1.2

Debido a que no existen muchas diferencias entre las condiciones de frontera
simplificadas y las condiciones de frontera del modelo original, se obtienen resultados
satisfactorios desde la primera iteracion. Sin embargo, no se espera este
comportamiento cuando se incorpore este modelo local al balance de la columna
empacada (modelo global).
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!

INICIO

Se resuelve el modelo utilizando las
siguientes condiciones de frontera

a)ené =0

A =10

b)ené =1

A =0

A4,=0

B=10

P

iteracion.

Se resuelve el modelo de la pelicula
empleando como solucién aproximada
los resultados de:
a) el “modelo simplificado” para la primera

b) el “modelo completo” (Tabla III.1) para las
iteraciones posteriores.

!

¢(La diferencia de los resultados entre
iteraciones es importante? Si

No |

Figura IIL.2 Esquema de solucién del modelo local.
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03 : .

Figura IIL.3 Evolucién de los perfiles de composicién del modelo local isotérmico

Modelado de Reactores Empacados Gas-Liquido

35



I11.4 ESTRATEGIA DE SOLUCION DEL MODELO
DEL REACTOR EMPACADO

Como se detalla en el capitulo II, el modelo de un reactor gas-liquido consiste de
dos partes: los balances al seno del reactor y el modelo del contacto entre las fases.
Desde el punto de vista numérico, el punto crucial es la solucién del balance local. En
trabajos anteriores, se utilizaban soluciones analiticas o aproximadas de los balances a
la pelicula. Dichos estudios quedan limitados a esquemas de reaccién sencillos y con
cinéticas simples. Para casos mas generales, se debe incluir la solucién numérica de la
pelicula en la estrategia de solucién del reactor (Romanainen y Salmi, 1991).

Una de las estrategias de solucién que se recomiendan para estos problemas es
del tipo secuencial. En dicha aproximacién, las ecuaciones de balance de la pelicula se
resuelven como un problema separado del balance global del reactor (Figura I11.4). De
tal forma, el modelo del contacto gas-liquido debe resolverse cada vez que el balance
del reactor se invoque. Este esquema se utilizd exitosamente en el estudio del
comportamiento de reactores del tipo tanque agitado (Romanainen y Salmi, 1991).

Modelo de la pelicula

estancada de liquido «—
! T
Balances de materia -

del reactor

a) Estrategia tradicional para resolver el modelo del reactor de tanque agitado.

¢Las variables cambiaron
« Si apreciablemente desde la “—
ultima iteracién?

Resuelva el modelo de la d No 0
pelicula estancada de liquido

- Resuelva los balances de -
materia del reactor

b) Estrategia modificada para resolver el modelo del reactor de tanque agitado.

Figura I1l.4 Estrategias secuenciales de solucién utilizadas en el modelamiento de reactores gas-liquido
del tipo tanque agitado en estado estacionario (Romanainen y Salmi, 1991).

La estrategia alternativa para solucionar estos modelos es resolver las ecuaciones
de ambos balances simultaneamente. Sin embargo, se sabe que dicha estrategia sufre
de problemas de estabilidad (Romanainen y Salmi, 1991).
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Para el caso de reactores de columna, la situacién es mas demandante. El
balance de! reactor da como resultado sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias
tanto para la columna como para la pelicula liquida. El problema es bidimensional
debido a los cambios del sistema reactivo a lo largo del reactor y en la pelicula del
liquido. Romanainen y colaboradores (1995) reportan el modelamiento de un reactor del
tipo columna de burbujeo. En dicho trabajo, recomiendan la discretizacion a lo largo del
reactor con diferencias finitas y colocacién ortogonal para resolver el modelo local.
Posteriormente, el sistema de ecuaciones no-lineales se resuelve, simultineamente, por
el método de Newton-Raphson o alguna de sus modificaciones.

En este trabajo, se adoptara una estrategia del tipo secuencial para resolver el
modelo del reactor empacado. Como lo reporté Romanainen y Salmi (1991), COLSYS
posee las caracteristicas necesarias para considerarse un buena alternativa en la
solucion de los balances locales. Para evitar los problemas que COLSYS presenta a
una solucién inicial inadecuada, se utilizara el procedimiento detallado en la seccion
1.3 para proponer perfiles iniciales en la pelicula.

El balance del reactor también se resolvera con COLSYS, proponiendo una
solucién inicial en forma de un conjunto de polinomios. En la Figura IIL.5 se presenta la
estrategia de solucion del modelo del reactor empacado.

| INICIO
l
Resuelva los balances
de materia del reactor. N Solucién de los balances
Como solucién de materia de la pelicula
inicial del modelo «— ( esquema de solucién
se utiliza un conjunto de la Figura I11.1)
de polinomios
d
d Resuelva el modelo
1 FIN B “simplificado”
T l —
Resuelva el modelo
“completo”
1
d
¢, Es significativa la
“ diferencia entre -
No los perfiles de Si
concentracién calculados?

Figura IIL5 Estrategia de solucion del modelo del reactor empacado.
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El bloque de solucion de los balances del reactor lo controla el codigo COLSYS.
En el diagrama se aprecia como un solo bloque aunque en realidad implica un
procedimiento iterativo. Como se detalla en la seccién II1.2, COLSYS divide el dominio
de solucion en intervalos equidistantes. Después, para cada uno de esos puntos se
resuelve el modelo local (esquema de solucién detallado en la Figura III.1). Una vez
que se cuenta con tales valores, se resuelve el balance global del reactor. Como se
indica en la Figura IIL.5, se utiliza un conjunto de polinomios como solucion inicial.

Siguiendo con el método de colocacion en splines, se estiman los errores de la
aproximaciéon en cada subintervalo. Si los errores satisfacen las tolerancias definidas
para el célculo, ya se cuenta con la solucién del modelo. En caso contrario, se redefine
la discretizacion de tal forma que se distribuya el error equitativamente en cada punto de
la malla (Ascher y colaboradores, 1981). Asi entonces, esto implica la solucion del
modelo de la pelicula para un nuevo conjunto de coordenadas axiales en la columna
empacada. Este procedimiento se repite hasta que se satisface la tolerancia de error.
Con todo lo anterior, ademas de los perfiles de concentracion a lo largo del reactor, se
obtienen perfiles locales de la pelicula liquida.

En el siguiente capitulo, se presentan los resultados de la aplicacion de esta
estrategia de solucién al modelo del reactor empacado. Como primera parte, se definen
las corridas que se llevaron a cabo. Ei objetivo de tal analisis paramétrico es estudiar el
efecto de distintas solubilidades y velocidades de reaccién en el comportamiento del
reactor. Posteriormente se discutiran las implicaciones fisicas de los resultados
obtenidos. Finalmente, se presenta una seccién que describe el comportamiento de la
técnica numérica y de la estrategia de solucién implantada.
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IV. RESULTADOS Y DISCUSION

El nimero de unidades de transferencia, el factor de absorcion y el cociente de
las velocidades de reaccién quimica y absorcion son algunos de los parametros mas
atiles en el disefio de reactores gas-liquido. El incremento en cuaiquiera de ellos
produce mayores tasas de absorcion y conversiones mas altas (Yeung y Chapman,
1986). Sin embargo, se sabe poco sobre el efecto de distintas velocidades de reaccion
y diferentes razones de solubilidad en la separacion que se logra en un equipo de
contacto gas-liquido. Por tal motivo, el andlisis paramétrico que se efectua en este
trabajo se orienta al estudio de! efecto de la solubilidad y velocidad de reaccion sobre la
mejora de la transferencia de materia por la reaccion quimica.

Como se detalla en el capitulo III, el reactor que se modela presenta un esquema
complejo de reaccidén. Asi, se estudiard el efecto de tales parametros sobre la
transferencia de los reactivos en fase gas. Como un elemento de andlisis, se utilizara el
factor de mejora aunque aplicado a dos escalas. Se reportaran factores de mejora para
varios puntos en el reactor y un factor de mejora global con base en la definicion de
Yeung y Chapman (1986).

IV.1 VALORES DE LOS PARAMETROS ADIMENSIONALES

Como ya se menciond, se modificaran los parametros que definen la solubilidad
de los reactivos y el cociente de velocidades de reaccion. Las caracteristicas de la
columna de absorcidn, los flujos de alimentacion a la misma y las difusividades de los
componentes quimicos se mantienen constantes. Estos valores se proponen con base
en el proceso de endulzamiento del gas natural (Cornelissen, 1980; Kohl y Riesenfeld,
1981; Vaz y colaboradores, 1981).

En la Tabla IV.1 se presentan los parametros que se mantienen fijos en el analisis
del reactor empacado. El valor de la razén de resistencias a la transferencia de materia
7 y del factor de absorcién F ;" se toman del trabajo de Yeung y Chapman (1986). Tal
como lo propone Cornelissen (1980), el coeficiente estequiométrico v es igual a dos.
Las definiciones de todos los pardmetros pueden consultarse en el Apéndice 1.

Tabla IV.1 Valores de los pardmetros adimensionales fijos

(a,H)= 7200.0 Ar = 9.0
Np. = 7143.0 Ar, = 18.0
o = 100.0 Ar =10
v = 20 Ag = 0.5
S, = 0.1 n = 0.0l
S, = 0.12 F,' =07

Los parametros independientes son la razon de constantes de solubilidad Ay, la

razén de velocidades de reaccién ¢ y el pardmetro M (equivalente a la raiz cuadrada
del numero de Hatta). Asi, se generan dos grupos de resultados con base en el

parametro Ay . En la Tabla IV.2 se presentan los valores de dichos parametros.
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Tabla 1V.2 Valores de los pardmetros variables

Ay =12 ¢ =10 M =0, 1, 10, 40, 60, 80, 100
¢ =0.1 M =0, 1, 10, 40, 60, 80, 100
¢ =0.01 M =0, 1, 10, 40, 60, 80, 100
Ay =20 ¢ =10 M =0, 1, 10, 40, 60, 80, 100
¢ =0.1 M =0, 1, 10, 40, 60, 80, 100
¢ =001 M =0, 1, 10, 40, 60, 80, 100

IV.2 DEFINICION DE LOS FACTORES DE MEJORA

Para describir la mejoria de la transferencia de materia a lo largo del reactor, se
define un factor de mejora local para los compuestos A; y A,. A continuacion se
presentan las definiciones de dichos factores:

dcy

Aodx

E, = = [IV. 2. 1a]
ki) (C;I:)!X:O - C/(q,'))!.cﬁm )
dci
T A, dx
E, = 2= [IV. 2. 1b]
k(L) [CLPZ) =0 - C;,:) x=8, )

Las concentraciones C'”, C'” y sus derivadas, se determinan en la interfase
A, Ay

gas liquido (x = 0) y al final de la pelicula liquida (x = O0m) para cada coordenada axial
del reactor empacado. Adimensionando las expresiones [IV. 2. la ]y [IV. 2. 1b]
obtenemos:

E, = - aa,| [IV. 2. 2a]
Ay T j s
A'Jizr=o ~ A dé "‘=°
—A dA
E, = A | [IV. 2. 2b]
) A, o A, o dé |,;=o

Yeung y Chapman (1986) proponen el uso de un factor de mejora global para
determinar el efecto de la reaccién quimica sobre el proceso de transferencia de
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materia. Dicho factor se define como la razén de gas removido cuando existe reaccion
quimica contra el caso de sélo absorcién fisica. Las concentraciones involucradas en
esta definicion corresponden a las de las corrientes de salida del reactor empacado:

E, = Ko 225978 [IV.2.3]

- (1 — X aout )K2=0
donde:

Xa.out - €S la concentracion adimensional de A en la fase gas a la salida
del reactor
K> :es el nimero de Hatta

Con base en lo anterior, se definen factores de mejora globales para A; y A, :

_ @
1-%a, -

E, = [IV. 2. 4a]

‘ _ A, (6)
(l Xa, IC=')M=0

1— (G}
Xa, r=1

_ o 16))
(1 XA: \C:‘ )M:O

donde el subindice ¢ = 1 indica la parte superior de la columna empacada (punto de
salida de la fase gas).

E, =

[IV. 2. 4b]

IV.3 DEFINICION DEL RENDIMIENTO

Como un Ultimo elemento de andlisis, se utiliza el rendimiento de la remocion de
componente clave A,. Primero, se establece la definicién del rendimiento en la pelicula.
La definicion que se emplea en este trabajo se desprende de la utilizada por Pérez ,
colaboradores (1992):

J.rl deellcula
volun’\en de
YA‘ — la pelicula [IV 2.3
J.rl dvpeh’culz\ + J-rl deech]a
volumen de volumen de
ta pelicula la pelfcula
Que en forma adimensional se convierte en la siguiente ecuacion:
1
[A BdE
v, = ° (IV.2. 6

lele5+¢(l—xB)(§—2}jAszd5
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Tomando como base la ecuacién anterior, el rendimiento global se determina a
partir de la siguiente expresion:
)
( Xml ) ( XA.'_.)

Y‘:’ M=0

(T ey (T

)

M=0

o bién:

\M =0

f \ (Iv.2.7]
S I R A 2

Tal como en la definicion del factor de mejora global, en la ecuacion [IV. 2. 7] el

rendimiento se calcula con base en la informacion de las corrientes de entrada y salida
de la columna empacada.

(X(m i ]) @x«(ﬁf) c=|\)

Y =¢
TR

M=0

I1V.4 EFECTO DE LA SOLUBILIDAD

Como se establece en el capitulo II, en este trabajo se modela el proceso
simuitaneo de la absorcidon con reaccién quimica orientado a la purificacion de una
corriente gaseosa. Asi también, se estudia el comportamiento del reactor bajo un
esquema de reacciones en paralelo. Para tales situaciones, se prefiere la remocion
selectiva de un compuesto gaseoso (Cornelissen, 1980). En particular, el analisis
paramétrico de este trabajo da énfasis en la remocién de A,. Por tal motivo, la razén de
los coeficientes de solubilidad presenta al reactivo A, como el menos soluble.

Tal como se esperaba, se obtiene una mayor remociéon de los compuestos en
fase gas para numeros de Hatta grandes (Figura IV.1). Es evidente el impacto de la
reaccién quimica en el proceso de transferencia de materia. Asi, para el caso de
absorcion fisica se remueve el 60 % de A;. Aun para condiciones de reaccion
moderadas (M =10), la concentracién de A; disminuye al 15% de la alimentacion,
mientras que para A; la reduccién es del 25 % .

Al aumentar el numero de Hatta, la remociéon de A; es practicamente completa.
Es notable que para el caso M = 100, la concentracién de este compuesto disminuye
90 % en solo una seccién del reactor. Tal remociéon se obtiene para una altura
adimensional de 0.6.

Sin embargo, una mayor remocién de los compuestos gaseosos no implica,
necesariamente, una mayor conversion del reactivo en fase liquida. Esta situacion
resulta evidente al analizar el comportamiento de la conversién de B. La maxima
conversion de este reactivo se logra en la region baja de la columna empacada. En esta
zona, los reactivos en fase gas tienen su mayor concentracién dentro del reactor
(Figura IV.1). Por otra parte, en la zona de alta concentracion de B el comportamiento
es muy distinto. La conversién se mantiene constante, y en algunos casos es menor, a
pesar de que las condiciones de reaccion del proceso se incrementen. En la Figura IV.2

se presenta un acercamiento de dicha zona. A partir de M > 10, la conversion de B
disminuye al aumentar el nime:o de Hatta.

Modelado de Reactores Empacados Gas-Liquido 42



l D':- [ T T T T T T T
-'-*_:8.:0-0._ ! T r ]
RS e 9o, ‘
08 F e TS 0.0, o ]
: .&3:8“’()‘ NN_E o"o__o._o.-o : .O.M=0
i = - O-o 4| —mM=1
(G) 06 - ““‘8';. o Sm = —_) O M=10
04 13:&‘:;3_ °‘"<>.‘_° 8| v M= 60
- 115:‘1; "<>..~° ) ®---M=80
1 &5 oy i O M=100
02 ¢ 'Ezzngg A RS
- Qe B B
0 ] ! b | 888%

T T D
urule

00 @ O
Fe 2 O

0.8

T

Do @ oy
Fo 2 0 -
D& o @ o

0.6
(G)

wo ey b a0
R

<

n

[:>
ZZ
é

[ 3
5 o
> 9
7|
2
@
@

04

DD
>
> 9
8
o
¢
d
2
N
o

De
z..
1
g

0.2

T T T T

- eI
- O 6
e
Wl L L l

025 ¥, T ' ' T T
’E: .
02 ¢

0.15 RCYAER

XB . ‘*<>_\_‘D e M=40
0.1 Ny R, I v M=60

0.05

g,

. i
0 6«—o~~~-~o-------o---—d—--»o—~-o-~0-~-b—o-~~o~o~—é—---o~Aorr@~o~—-~@ff‘f@'ﬂfﬂhd
0 0.2 04 0.6 0.8 1

Figura IV.1 Concentraciones de los compuestos en fase gas y conversién del reactivo en la fase liquida.
Ay=12, ¢=10
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Figura IV.2 Detalle del perfil de conversiones en el reactor. Ay=12, ¢=10

Este comportamiento se refleja en los perfiles de concentracion en la pelicula
liquida. Tal como se expone en la Figura IV.3-c, en la parte baja del reactor ({'=0.02) el

consumo de B se incrementa significativamente al modificarse las condiciones de
reaccion del proceso.

Sin embargo, en la parte media del reactor (€ = 0.51) la concentracién de B es
aproximadamente constante a partir de M = 60. Este hecho indica un menor consumo

de By, en consecuencia, un menor impacto de la reaccion quimica en la remocién de
los componentes en fase gas.

Tal situacion resulta mds evidente en la parte superior de la columna empacada
(¢ =0.99). En dicho lugar, la concentracién mas baja de B (en otras palabras, el mayor
consumo de ese reactivo) se obtiene para M = 10. Para los valores restantes de M se
presentan concentraciones de B superiores (Figura IV.3-a).
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FiguraIV.3 Concentraciones de B en la pelicula. Ay = 1.2, ¢ = 1.0.

Por otra parte, el incremento del valor de Ay implica una mayor solubilidad de A,
0 un gas A, menos soluble. En consecuencia, el proceso global de transferencia de
materia se orienta a la remocion, casi exclusiva, de A,. En la Figura [V .4 se presentan
los perfiles de concentracién y conversiones en el reactor para Ay = 2.0.
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Es evidente la menor remocidn de A,. Asi, para Ay = 1.2 la concentracién de tal

compuesto disminuye hasta un 5 % (con M = 100). En el caso Ay = 2.0, y para las

mismas condiciones de reaccién, la maxima remocién de Ay es del 15 % de la
alimentacion.
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Debido a que la reaccion de A, se ve disminuida por el cambio en la razon de
constantes de solubilidad, la conversién de B es menor. Tal hecho puede corroborarse
al examinar los perfiles de conversién para los dos valores de Ay . Asi, la conversién

para Ay = 2.0 es menor en un 2 %, aproximadamente. Este comportamiento también se
refleja en los perfiles locales de concentracién (Figura IV.5).
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Tal como en el caso Ay = 1.2, se observa un mayor consumo de B en las partes
media e inferior del reactor empacado (Figuras IV.5-a y IV.5-b). Asi también, en la
region superior de la columna ({ = 0.99) se localiza la zona en la que la reaccién tiene
menor intensidad. Sin embargo, para el caso Ay = 2.0 las concentraciones de B en la
pelicula liquida muestran una reaccién mas significativa (Figura IV.6). Este hecho es
consecuencia de la mayor solubilidad y coeficiente de difusién del reactivo Al.
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Figura IV.6 Detalle de los perfiles de concentracién de B en la pelicula.
Ay =1.2,20. £=0.99

Por todo lo anterior, se establece que la reaccién quimica es importante en las
regiones media y baja del reactor. En la parte superior de la columna empacada, la
absorcion viene a ser el proceso con mayor impacto en la transferencia de materia.

Asi mismo, se confirma a la razén de constantes de solubilidad como un
pardmetro importante en la remocion de los compuestos en fase gas. Ya que la
remocion es selectiva a un compuesto, el cambio de dicha razén se refleja directamente
en la conversion que se logra en el reactor. Aun asi, una alta remocién de los

compuestos en fase gas no implica, necesariamente, una conversién elevada del
reactivo en fase liquida.
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IV.4 EFECTO DE LAS VELOCIDADES DE REACCION

Tal como se expuso en la seccion IV.3, en este trabajo se estudia la remocion

selectiva de un compuesto (A;). Por tal motivo, al cociente de velocidades de reaccién o
se le dan los valores de 0.1 y 0.01. De esta forma se mantiene una diferencia de uno y

dos drdenes de magnitud entre las velocidades de reaccién de A, y Az. En la Figura
IV.10 se presentan los resultados del modelo global para Ay = 1.2y ¢ =0.1.
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Resulta evidente la menor remocién de A,. Tal como se establece en la seccion
IV.3, este comportamiento se reflejara en la conversién de B. Asi, la conversién de B

es inferior a la del caso ¢

remocion se logra con M =

reaccion (Figura IV.11).

= 1.0. También, y como era de esperarse, la remocion
completa de A, se logra para condiciones de reaccion inferiores ( en este caso, dicha
80). A continuacién, se presentan los resultados que se
obtienen al aumentar otro orden de magnitud la diferencia entre las velocidades de
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La remocién de A, disminuye considerablemente. Los perfiles de concentracion
son practicamente lineales y, a pesar del incremento en M, la remocién de este
compuesto no aumenta significativamente. Como consecuencia, se presentan bajas
conversiones de B, aunque altas tasas de remocion de A,. También, la remocion
completa de este compuesto se obtiene para, aproximadamente, M = 70. Por otra parte,
al aumentar la solubilidad de A, se espera que el comportamiento anterior se acentue.
A continuacion se presentan los perfiles en el reactor empacado para los casos ¢=0.1,
0.01 conAy=2.0.
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Figura IV.9 Concentraciones de los compuestos en fase gas y conversion de B. A, = 2.0, ¢=0.1
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Figura I'V.10 Concentraciones de los compuestos en fase gas y conversion de B. Ay = 2.0, ¢=0.01

En efecto, la remocién de A, cae drasticamente. La remocién maxima es de
50 % para ¢ =0.1'y 65 % para ¢ = 0.01. En contraste, la remocién de A, aumenta
considerablemente. Asi, la remocién es practicamente completa para M = 60. Sin
embargo, la conversion de B es baja (menor al 20 %). Para el grupo de resultados que
corresponden a Ay = 2.0, se obtiene la remociéon mas alta de A; aunque la menor
conversion de B.
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IV.6 FACTORES DE MEJORA

Como primera parte se analizard la informacién que proporciona el factor de
mejora local (expresiones [IV. 2. 1a]y [IV. 2. 1b]). En la Figura IV.11 se presentan los
factores de mejora para el caso Ay=1.2y ¢ =0.1.
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Figura IV.11 Factores de mejora locales. Ay = 1.2, ¢ = 1.0.

En esta figura se expone la importancia de la reaccion quimica de A; en la parte
media e inferior de la columna empacada. Tal como se explicé en la seccién IV.3, el
consumo de este reactivo es menor en la parte alta del reactor. Como consecuencia de
esta situacion, se presenta un maximo del factor de mejora de A, sobre la region media
del reactor. Al aumentar la velocidad de reaccion de este compuesto (¢ = 0.1, 0.01), tal
maximo se localiza en regiones inferiores de la columna. Esta situacion se presenta en
las Figuras IV.12 y IV.13. Es notable el que al aumentar la velocidad de reaccion de A,
la disminucion del factor de mejora es mas pronunciada. Estos hechos se reflejan en los
perfiles de concentracion de B en la pelicula liquida (Figuras IV.3 y IV.5) y en la
remocion del segundo reactivo A,.
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Ya que el proceso de transferencia de materia se orienta a la remocién de A, el
factor de mejora de A, tiene, en general, valores inferiores. Al incrementarse la
diferencia entre las velocidades de reaccion se espera que el factor de mejora de este
compuesto disminuya considerablemente. Asi entonces, para el caso ¢ = 0.01, los

valores del factor de mejora de A, corresponden, practicamente, a los de la absorcién
fisica (Figura IV.13).
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Figura I'V.13 Factores de mejora locales. Ay = 1.2, ¢ = 0.01

Sin embargo, en algunos casos el factor de mejora de A, es mayor en la parte
superior de la columna empacada (Figura IV.11). Este hecho es consecuencia de las
idénticas tasas de reaccion del esquema cinético bajo estudio (esto es, ¢ = 1.0). Una
vez que se remueve completamente al gas A,, la reaccion de A, toma importancia ya
que aun se cuenta con este gas en cantidades apreciables. Por tal motivo, mientras el
factor de mejora de A, disminuye, se encuentra una mejoria importante de la remocién
de A, por el efecto de la reaccién quimica. Este comportamiento se presenta en la
region de baja concentraciéon de A, o sea en la zona superior de la columna empacada.

Una forma de corroborar esta situacidon, la proporcionan los perfiles de
concentracion local en dicha regién. La diferencia entre las concentraciones interfaciales
de ambos reactivos es significativa para M superior a 40 (Figura IV.14).
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Figura IV.14 Detalle de los perfiles de concentracion de A; y A, en la pelicula.
Ay =12, ¢=10, £{=0.99

Se llega a dar el caso de una diferencia de un orden de magnitud entre las
concentraciones interfaciales (M = 80 y 100). Asi entonces, la disminucién de la

reaccion quimica, y por ende la del factor de mejora, se atribuye a la limitacién del
reactivo en la fase gas.

Por.otra parte, el factor de mejora de A, presenta un maximo para M = 100 y
{ = 0.92, aproximadamente (Figura IV.11). Este comportamiento se explica, también,
como consecuencia de las bajas concentraciones de los reactivos. Tal hecho puede
ratificarse al examinar los perfiles de concentracién a lo largo del reactor (Figura IV.1).

A continuacion se presentan los factores de mejora locales para Ay = 2.0. Tal
como se esperaba, el factor de mejora de A, refleja la menor remocién de este

compuesto. Una excepcion notable se presenta, nuevamente, para el caso ¢ = 1.0
(Figura IV.15).
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Figura IV.15 Factores de mejora en el reactor. Ay =2.0, ¢=1.0

Asi, el factor de mejora de A, es mayor que el de A, en la regidén superior de la
columna empacada. También debe notarse que en este caso no se presenta un maximo
en el factor de mejora de A,. '

Este comportamiento de los factores de mejora se explica, también, como
consecuencia de las bajas concentraciones interfaciales de A,. En la Figura IV.16 se
presenta un acercamiento de las concentraciones en la pelicula liquida de los reactivos
A, y A, para la regién superior de la columna empacada ({ = 0.99). Tal como en el
caso Ay = 1.2, la diferencia entre las concentraciones interfaciales de estos reactivos es
significativa a partir de M = 40. Es de notarse las menores concentraciones interfaciales
de A,. Tal hecho es consecuencia de las bajas concentraciones de este compuesto en
la fase gas. Esto puede verificarse en la Figura IV .4. Por lo tanto, la disminucion del
factor de mejora de A, se debe a la limitacidén de este reactivo.

Por otra parte, el que el factor de mejora de A; no presente un maximo en el
reactor se atribuye a que este reactivo aun no se remueve por completo. Esto se puede

corroborar, también, =21 examinar los perfiles de concentracion en la fase gas
(Figura IV .4).
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Figura IV.16 Detalle de los perfiles de concentracién de A, y A, en la pelicula.
Ay =20, ¢=10, £{=099

A continuacion se presentan los factores de mejora locales para ¢ = 0.1 (Figura
IV.17). Tal como se encontro en el caso Ay = 1.2, el maximo en el factor de mejora de

A, se dirige a la parte media del reactor. Asi, para este valor de ¢ y con M = 80

, el

maximo se localiza en § = 0.55, aproximadamente. Por el contrario, el factor de mejora

de A, es menor para todos los valores de M.
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Figura I'V.17 Factores de mejora en el reactor. Ay =2.0, ¢=0.1

Para concluir el analisis de la informacidn que proporcionan los factores de mejora
locales, a continuacién se presentan dichos factores para ¢ = 0.01 (Figura IV.18).

En este ultimo caso, el maximo del factor de mejora de A, (para M = 80) se
localiza a la mitad del reactor empacado. Es de observar la pronunciada disminucién del
factor de mejora. Para este valor de M, dicho factor llega a tener valores idénticos y ain
inferiores a los de la absorcién fisica.

Por otra parte, el factor de mejora de A, tiene valores, en general, inferiores a los
de A,. Para todos los valores de M, se obtienen factores que corresponden,
practicamente, al caso de absorcion fisica. Nuevamente, la excepcién se presenta en la
parte aita de la columna y con las condiciones de reaccién mas elevadas (M = 80). Este
hecho es consecuencia de que en esa region del reactor empacado, ya se iogro la
remocion completa de A;. Este hecho resulta evidente al observar los perfiles de
concentracion de este reactivo (Figura IV.10). Asi, el factor de mejora de A, es menor
debido al agotamiento de este reactivo en la fase gas.
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Figura IV.18 Factores de mejora en el reactor. Ay =2.0, ¢=10.01

- A continuaciéon se presentan los valores del factor de mejora global que se
obtuvieron en este analisis paramétrico. Debe tomarse en cuenta que, por su misma
definicién (ecuaciones ([IV. 2. a] y [IV. 2. 4b]), este factor no describe el
comportamiento interno del reactor. Asi, las figuras que se presentan solo dan una idea
del impacto de la reaccién quimica en la remocién de los compuestos gaseosos con
base a las caracteristicas de las corrientes que entran y salen de la columna empacada.

En la Figura IV.19 se muestran los factores de mejora globales para Ay = 1.2y
tres valores del cociente de velocidades de reaccion (¢ = 0.01, 0.1, 1.0). Ya que el
principal objetivo del proceso global de transferencia de materia es la remocién de A, el
factor de mejora de este compuesto es mayor al de A,. Sin embargo, debe notarse que
para idénticas velocidades de reaccion (¢ = 1.0) el factor de mejora de A, es mayor,
aunque marginalmente, para las condiciones de reaccién bajo estudio (Figura IV.19-c).

Por otra parte, en la Figura IV.20 se presentan los factores de mejora globales
para Ay = 2.0. En general, el comportamiento del factor de mejora global de A; es muy
semejante al que se presentd en la figura IV.19. Sin embargo, nuevamente para
¢ = 1.0 se obtienen factores de mejora de A, superiores a los de A, (Figura IV.20-c).
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a) ¢=0.01
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)¢ =10
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Figura 1V.20 Factor de mejora global. Ay, =2.0, ¢=0.01,0.1,1.0

El factor de mejora global de A, es mayor al de A; para ¢ = 1.0 y Ay = 1.0, 2.0.
Esta situacién es una consecuencia del objetivo del proceso global de transferencia de
materia. Ya que el proceso se orienta a la remocién de un solo reactivo, se espera que
la concentraciéon de A, sea mayor a la de A;. En estas circunstancias, la reaccién de A,
sera superior a la de A; y, en consecuencia, la remocién de A, debida a la reaccion
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quimica sera mayor. Este hecho se refleja en los valores del factor de mejora local y se
presenta en las figuras IV.11 y IV.15. Esta situacién se invierte cuando la tasa de
reaccion de A es superior alade A, (¢ < 1).

IV.7 RENDIMIENTO

Como un ultimo elemento de andlisis del proceso de transferencia de materia se
presentan el rendimiento local y global. A continuacién se muestran los valores del
rendimiento local de A paraloscasos Ay =12 y ¢= 1.0,0.1,0.01 (figura IV.21).
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Figura IV.21 Rendimiento local. Ay =1.2, ¢=1.0,0.1,0.01
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En esta figura se corrobora la informacién proporcionada por el factor de mejora
local. Tal como se comentd en su oportunidad, la reaccién quimica es importante en la
region baja de la columna empacada. Conforme el gas recorre la longitud de la columna
empacada se agotan los reactivos y el rendimiento disminuye. Al disminuir el cociente
de las velocidades de reaccidn este comportamiento se acentia. Asi, en la
figura IV.21-c se presenta el rendimiento maximo en la zona baja de la columna

(Ya; = 1)y la caida mas pronunciada del mismo. Con fines de comparacién, en la figura
IV.22 se presenta el rendimiento para Ay, =20 y ¢= 1.0,0.1,0.01.
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Figura IV.22 Rendimiento local. Ay =2.0, ¢=1.0,0.1,0.01
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El comportamiento del rendimiento local para este Ultimo caso es muy semejante
al de la figura IV.21. La diferencia principal entre ambos casos son las condiciones de
reaccion del proceso. Tal como se esperaba, el rendimiento para Ay = 2.0 es superior
al de Ay = 1.2 (aunque para valores inferiores del parametro M). Nuevamente, el
rendimiento maximo (Y4, = 1) se obtiene para ¢ = 0.01.

A continuacién se presenta el rendimiento global evaluado a partir de la ecuacién
(IV.2.7].
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Figura IV.23 Rendimiento global. Ay =1.2,2.0

Tal como en el caso anterior, al aumentar el valor de la razon de las constantes de
solubilidad se obtiene un rendimiento mayor. La figura IV.23-b presenta rendimientos
superiores a los del caso Ay, = 1.2 . Debe notarse que para ambos casos y con ¢ = 1.0
el rendimiento de la remocién es bajo (Y4, = 0.5), lo que sugiere que la absorcién fisica

es importante en el proceso global de transferencia de materia y, por ende, en la
remocion de A,.
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IV.8 SOBRE LA SOLUCION NUMERICA

En esta seccion se comentan algunos aspectos de la solucién numérica del
modelo del reactor empacado. Tal como se explica en la seccion III.4, en este trabajo
se propone una estrategia secuencial para resolver dicho modelo. Ademas, los
problemas con valor a la frontera de los balances local y global se solucionan
empleando colocacion en splines. Tanto la estrategia de solucién propuesta, como la
técnica de solucion del problema con valor a la frontera proporcionaron resultados
satisfactorios.

Tal como lo menciona Romanainen y Salmi (1991), el cédigo de solucion COLSYS
requiere de una buena solucién inicial. Tal hecho resulta evidente al observar la malla
de solucion del modelo global para el caso Ay = 1.2 y ¢ = 1.0 (Figura IV.24). Resalta el
que se requieran mas célculos para M = 0. Tal hecho es consecuencia de las funciones
que se ofrecen como primera aproximacion. Segun se detalla en la seccion II1.4, para el
primer calculo (M = 0) se utiliza como solucién inicial un conjunto de polinomios. A
pesar de proponerla con el mayor cuidado, tal solucién no puede considerarse como
cercana a la solucion correcta. En consecuencia, el dominio de solucion se divide en

subintervalos muy pequefios. Asi, para Ay = 1.2 y ¢ = 1.0, se requieren de 80
subintervalos para resolver el modelo.
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Figura I'V.24 Distribuciones de malla generadas por COLSYS. Ay =12, ¢=1.0
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En los siguientes calcuios, las soluciones que se proponen son las que
corresponden al calculo inmediato anterior. Asi, para resolver el caso M = 1.0, se utiliza
como solucidn inicial los resultados de M = 0. De esta forma, la malla de solucién se

refina y se requieren menos puntos discretos. Las caracteristicas de la colocacién en
splines con la que se resuelve el modelo global son las siguientes:

a) Malla inicial de 10 subintervalos.

b) Subintervalos uniformemente distribuidos.

c) Se utilizan 4 puntos de colocacién por cada subintervalo.

d) Se proporciona solucién inicial en forma de un conjunto de polinomios.

Por lo que respecta a la solucién del modelo local, se utilizan los parametros que
se presentaron en la seccién II1.3.
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V. CONCLUSIONES

En el presente trabajo de Tesis, se desarrollé un modelo matematico de un reactor
gas-liquido del tipo columna empacada con base en la aproximacion de los fendmenos
de transporte. De esta forma se obtuvo una descripcion matematica mas detallada del
comportamiento del reactor. Asi mismo, se obtuvo informaciéon de rendimientos y
factores de mejora tanto para un conjunto de puntos interiores del reactor como para
toda la columna empacada.

De acuerdo a los resultados obtenidos, se confirma a la razén de solubilidades
como uno de los parametros que mas influyen en el comportamiento del reactor. Por
otra parte, en la regién superior de la columna empacada se obtuvieron evidencias
numéricas del agotamiento de los compuestos en fase gas por lo que se infiere la
presencia de problemas de limitacién de reactivo. Asi entonces, la reaccién quimica
pierde importancia en el transporte de materia en tal zona. El comportamiento de los
factores de mejora y rendimientos locales sugieren que la absorcion fisica compieta la
remocion de los componentes gaseosos en esta region. Los elementos de andlisis
utilizados, factores de mejora y rendimiento, se definieron local y globalmente. Tales
definiciones no se contraponen, sino que son complementarias. Sin embargo, para el

estudio detallado del comportamiento de la columna empacada se prefieren las
definiciones locales.

La solucién de los balances locales es una dificultad inherente a la aproximacion
con base en los fendmenos de transporte. En este trabajo, tal problema se resuelve
utilizando un cédigo de solucién de uso general. Tal cédigo emplea la técnica numérica
conocida como colocacion en splines. Dicha técnica confirmd sus caracteristicas de
robustez para el intervalo de condiciones de operacion que se estudiaron. Un punto
importante en la solucién de estos balances es la seleccién de soluciones iniciales. Tal
problema se abordé al simplificar las condiciones de frontera del modelo y asi obtener
una solucién aproximada. Esa propuesta resultd ser robusta y de facil implantacion.

Por otra parte, se desarrollé6 una estrategia de solucion numérica aplicable al
modelado de reactores gas-liquido del tipo columna empacada. La estrategia utilizada
es del tipo secuencial, confirmandose como apropiada para las caracteristicas del
modelo matematico desarrollado. Se espera abordar este mismo problema con
estrategias del tipo simultaneo, unicamente con fines de comparacion. Finalmente, el
balance global de la columna empacada también se resuelve con el mismo cédigo de
solucion del balance local. En trabajos futuros, se plantea la utilizacion de codigos con
base en otras técnicas numéricas. Como propuestas, se pueden mencionar a las
diferencias finitas y a la colocacion en elementos finitos.
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NOMENCLATURA

225978

a, = Area de contacto por unidad de volumen de empaque, m*/m’

A = Concentracion adimensional del reactivo A4 en la pelicula del liquido
A, = Concentracion adimensional del reactivo A en la pelicula del liquido
B = Concentracion adimensional del reactivo B en la pelicula del liquido
C = Concentracién molar, kmol/m*

D = Coeficiente de difusion, m%/s

Ey = Factor de mejora global, adimensional

E, = Factor de mejora local, adimensional

G = Flujo volumétrico del gas, m*/h

H = Altura de la columna empacada, m

ki = Constante de velocidad de la reaccion 1, m*/kmol-h

k> = Constante de velocidad de la reaccion 2, m%kmot*-h

ke = Coeficiente de transferencia de masa de la fase gas, m/h

k,° = Coeficiente de transferencia de masa para absorcién fisica, m/h

L = Flujo volumétrico del liquido, m*/h

M = Parametro reaccién-difusién, adimensional

N°  =Flux molar evaluado en la interfase gas-liquido, kmol/m?-h

N = Flux molar evaluado al final de la pelicula del liquido, kmol/m>-h

S = Seccion transversal de la columna empacada, m”

bs = Coordenada longitudinal de la pelicula del liquido, m

b4 = Coordenada axial de la columna empacada, m

Letras Griegas

Om = Longitud de la pelicula del liquido

£ = Fraccion vacia de la columna empacada

() = Razdn de las constantes de velocidad de reaccién

1% = Coeficiente estequiométrico de la reaccién de A,

T = Longitud adimensional de la pelicula del liquido

o = Razon de volumenes del seno del liquido a la pelicula

X = Concentracion adimensional en la columna empacada

C = Coordenada adimensional de la columna empacada

Subindices

A\, A,, B = Especies A,, A, y B respectivamente
i = Interfase

ref = Valor de referencia

1 = Reaccién uno

2 = Reaccion dos

Superindices

(e) = A la entrada de la columna empacada
(G) =Gas

(L) = Liquido

() = En la pelicula de liquido
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APENDICE

En esta seccion se presentan las definiciones de las variables y parametros del modelo
adimensional de la columna empacada. La Figura Al.l muestra un diagrama de la

columna con los valores que se utilizan como referencia en las variables
adimensionales.

CB(e)

CAZ(i)
CAl(i)

G L
Cai

CA’)(C)

Figura A1.1 Valores de referencia de los modelos global y local de la columna empacada.
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Tabla Al.1 Variables adimensionales del modelo global

Concentracién adimensional de A

Concentracién adimensional de Ay
( fase liquida )

(L)

) _*
xAz - C(c)
B

(fase gas)

(G) :‘(‘G)

G) T

Xa = C /:T)

Concentracion adimensional de Ay

(fase gas)

/(‘G)

G) _ M

X A C /(‘ e; )

Conversién del reactivo B

(L)
(e)
Cs

Xs =1

Concentracién adimensional de A 1
( fase liquida )

(L)
©) _ ZA

e

Altura adimensional de
la columna empacada

-2
C—H

Tabla A1.2 Variables adimensionales del modelo local

Concentracion adimensional de Al
en la pelicula

(p)

A= CA(f)

Concentracién adimensional de B
en la pelicula

(p)

= CB
(b)

Cy

Concentracion adimensional de A
2
en la pelicula
on
CAZ

A, =—
2 ()
Cy,

Longitud adimensional de ia pelicula
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Tabla A1.3 Parametros adimensionales del modelo

Razén de velocidades, reaccion contra absorcién

M = klref CB(e)DA,
K

Parametro de solubilidad de A

C(i)
—_ y

A
I (b)
Co

Cociente de las velocidades de reaccion

¢ - k2ref CB(e)

k

Tref

Parametro de solubilidad de A,

0]

S -——CAZ

27 A~
CB

Cociente de los coeficientes de difusin

Ay contra A 1

Razén de alimentacion de A

LC(e)
Aﬁ = B(e)
GC

Cociente de los coeficientes de difusion

B contra A 1

D
A, =—2%
D,

Razon de alimentacién de Ay

Ly

A=
GCY

[

Ndmero de aspecto

(ayH)

Numero de Pécletl

L

Pe =

kP s

Razén de volumenes
(seno contra pelicula liquida)

Razén de resistencias a
la transferencia de materia

€ —-a,l, k!
 =— T, = —
aV5m mlre] kG

Factor de absorcion

Razén de las constantes de solubilidad

nllre/
M=

ml ref
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El subindice ref indica que se trata de una propiedad de referencia. Par

simplicidad, lo

s valores de referencia se definen con base en las caracteristicas de lzs

corrientes de entrada al reactor empacado. En la Tabla Al.4 se presenta una
descripcion de tales valores de referencia.

Tabla A1.4 Propiedades de referencia utilizadas en el modelo del reactor empacado

Constante de la velocidad de reaccion de Aj.

ki ref Se toma como referencia la temperatura del liquido y la concentracion de A,
en la corriente de entrada del liquido.
Constante de la velocidad de reaccién de As.

ka, of Se toma como referencia la temperatura del liquido y la concentracion de A,
en la corriente de entrada del liquido.
Constante de solubilidad de A;.

My ref Se toma como referencia la temperatura del liquido y la concentracion de A,
en la corriente de entrada del gas.
Constante de solubilidad de A,.

M3 ref Se toma como referencia la temperatura del liquido y la concentracion de A;
en la corriente de entrada del gas.

M Se define con base en la reaccion de A, y la concentracion de B alaentrada

de la corriente de liquido.

_
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