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Resumen

Cerca del 70% de los procesos reactivos industriales involucran sistemas gas-liquido o liquido-
liquido. Una de las principales aplicaciones de los sistemas reactivos gas-liquido corresponde a
reacciones de sulfonacién para la produccion de surfactantes anidnicos en reactores de pelicula
descendente (o FFR por su acrénimo en inglés). De hecho, la demanda mundial de surfactantes se
vio impulsada por la pandemia alcanzando valores cercanos a los 20 millones de toneladas y se
espera gue sus ventas aumenten de 42 mil millones de USD en 2019 a 53 mil millones en 2025. Por
lo anterior, resulta importante contar con herramientas de modelado y simulacion para el disefio y/o
operacién de estos sistemas reactivos.

Las reacciones de sulfonacion involucran el contacto de una fase orgénica liquida con una corriente
de SO; diluido en gas inerte. EI SO3; debe migrar hacia la fase liquida donde se lleva a cabo la
reaccion. Entre las caracteristicas del proceso se encuentran: alta velocidad de reaccién, alta
exotermicidad y grandes cambios en las condiciones hidrodinamicas. El disefio y operacion de los
reactores en los que se llevan a cabo estos procesos requieren de un correcto modelamiento de los
fendmenos de transferencia de masa. Tradicionalmente, los sistemas reactivos gas-liquido se han
modelado usando correlaciones empiricas para la transferencia de masa. Sin embargo, en general,
estas expresiones carecen de robustez a la hora de predecir la transferencia de masa multicomponente
y/o al introducir cambios en el sistema.

En este trabajo de tesis de Maestria en Ingenieria Quimica se estudia el modelamiento y la simulacion
de un reactor industrial de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan para
transferencia de masa multicomponente (tanto en la fase gaseosa como a la fase liquida). En
particular, se estudio la produccion del acido tridecil-bencensulfénico (TDBS) a escala industrial.
Asi, en el primer capitulo se presentan las caracteristicas principales de los sistemas reactivos
bifésicos, su importancia econdémica y las herramientas disponibles para su descripcion (v.g.,
correlaciones de transferencia de masa para sistemas gas-liquido); prestando especial atencién a las
reacciones de sulfonacion. En el segundo capitulo se presentan generalidades del equilibrio
termodinamico entre fases que se da en el reactor. En el tercer capitulo se presentan distintas
herramientas para el analisis de la transferencia de masa de este tipo de reactores a partir de los
resultados de un modelo unidimensional tipico, analizando el comportamiento de la matriz del factor
termodinamico, los coeficientes de transferencia en una aproximacion pseudo-binaria y considerados
como matrices multicomponentes, asi como el nimero de Hatta. En el cuarto capitulo se presenta el
modelo bidimensional del reactor, el cual presenta alta precision y exactitud respecto a los datos de
planta (alrededor del 0.3% para la temperatura de salida de la fase liquida y cerca del 2% para la
concentraciéon de TDBS), pero tiene un costo computacional elevado. En este capitulo se analizan
las mismas variables de transporte que en el modelo unidimensional, pero a partir de los resultados
del modelo bidimensional. Finalmente, en el Gltimo capitulo se presentan las conclusiones y
perspectivas de la tesis.

Palabras clave: Modelo de Maxwell-Stefan, Transferencia de masa multicomponente, Reactor de
pelicula descendente, Reacciones de sulfonacion

Xl






Abstract

About 70% of industrial reactive processes involve gas-liquid or liquid-liquid systems. One of the
main applications of gas-liquid reactive systems corresponds to sulfonation reactions for the
production of anionic surfactants in falling film reactors (FFR). In fact, the demand for surfactants
was boosted by the pandemic reaching values close to 20 million tons and its sales are expected to
increase from USD 42 billion in 2019 to USD 53 billion in 2025. Therefore, it is important to have
modeling and simulation tools for the design and/or operation of these reactive systems.

Sulfonation reactions involve contacting a liquid organic phase with a stream of SO; diluted in inert
gas. SO3; must migrate to the liquid phase where the reaction takes place. Among the characteristics
of the process are high reaction rate, high exothermicity and large changes in hydrodynamic
conditions. The design and operation of the reactors in which these processes are carried out require
a correct modeling of the mass transfer phenomena. Traditionally, reactive gas-liquid systems have
been modeled using empirical correlations for mass transfer. However, in general, these expressions
lack robustness when it comes to predict multicomponent mass transfer and/or when introducing
changes in the system.

In this Master's thesis in Chemical Engineering, the modeling and simulation of an industrial falling
film reactor is studied using the Maxwell-Stefan formalism for multicomponent mass transfer (both
in the gas phase and in the liquid phase). In particular, the production of tridecyl-benzenesulfonic
acid (TDBS) on an industrial scale was studied. Thus, the first chapter presents the main
characteristics of two-phase reactive systems, their economic importance and the tools available for
their description (e.g., mass transfer correlations for gas-liquid systems); paying special attention to
sulfonation reactions. In the second chapter, generalities of the thermodynamic equilibrium between
phases that occur in the reactor are presented. In the third chapter, different tools are presented for
the analysis of the mass transfer of this type of reactors based on the results of a typical one-
dimensional model, analyzing the behavior of the thermodynamic factor matrix, the transfer
coefficients in a pseudo approximation. -binary and considered as multicomponent matrices, as well
as the Hatta number. In the fourth chapter, the two-dimensional model of the reactor is presented,
which presents high precision and accuracy with respect to the plant data (around 0.3% for the outlet
temperature of the liquid phase and near 2% for the TDBS concentration), but it has a high
computational cost. In this chapter, the same transport variables are analyzed as in the one-
dimensional model but based on the results of the two-dimensional model. Finally, in the last chapter
the conclusions and perspectives of the thesis are presented.

Keywords: falling film reactor, Multicomponent mass transfer, Maxwell-Stefan model, Sulfonation
reactions.
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Capitulo 1

1. Introduccidén

Este capitulo introductorio explica las principales caracteristicas de la produccién de surfactantes anionicos
mediante el proceso reactivo de sulfonacion de alquilbencenos lineales. Ademas de presentar algunos datos
econdmicos generales sobre la industria de los surfactantes, se presentan algunas particularidades tanto del sistema
reactivo como del reactor estudiado en esta tesis de maestria. Se trata de un proceso reactivo exotérmico,
heterogéneo (involucra las fases gas-liquida) y con cambios drasticos de propiedades fisicas de la fase liquida
durante el proceso reactivo (como la viscosidad). Todo esto constituye un caso desafiante de modelado y simulacion
en ingenieria quimica. Poder contar con una herramienta informatica de simulacidn de este sistema permitira
entender mejor el desempefio del reactor y su optimizacion. Al final del capitulo se presentaron los objetivos, la
metodologia, los alcances y la estructura de esta tesis.

1.1 Introduccidn

Se estima que en 1970 el mercado global de productos derivados de la industria quimica rondaba los 400 mil
millones de USD al afio (United Nations Environment Programme, 2019); mientras que en el 2020 alcanz6 un
total de ventas cercano a los 5.9 billones de USD. La industria quimica es la segunda mayor generadora de empleo
directo en la Unién Europea (UE) con cerca del 12% y del 7% en los Estados Unidos de América (E.E. U.U.).
Respecto al producto interno bruto (PIB), la industria quimica representa el 6.4% y 25% para la UE y los E.E.UU.,
respectivamente (American Chemistry Council, 2022); (The European Chemical Industry Council,
AISBL, 2022). Ademas, se estima que la industria quimica incide de forma directa en el 96% de los productos
consumidos por el publico general (American Chemistry Council, 2022). Se prevé que para el 2030, la industria
guimica duplique el valor de sus ventas del afio 2017, dicho aumento propiciado por el crecimiento poblacional.
Asi mismo, se estima para el 2050 una nueva duplicacion de tal valor (United Nations Environment

Programme, 2019).

Debido a la importancia en la economia de los procesos quimicos y los desafios en materia de mitigacion del
calentamiento global, el disefio de nuevos procesos y/o la optimizacion de los ya existentes toma gran relevancia.
Para lo anterior resulta bastante Util contar con modelos y herramientas que permitan predecir de forma adecuada

el comportamiento de los reactores quimicos a escala industrial.

Del conjunto de aplicaciones industriales, al menos el 70% de las reacciones ocurren en sistemas que involucran la
fase liquida (Doraiswamy y Uner, 2014) ya sea en contacto con una fase gaseosa o en contacto con otra fase
liquida. En este tipo de sistemas multifasicos, la transferencia de masa de una fase a otra es una etapa importante
para la transformacion de las materias primas hacia productos. Para considerar el efecto de la transferencia de masa

en el desempefio/disefio de unidades de proceso, la industria quimica ha recurrido preferencialmente al uso de las
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correlaciones empiricas y/o a modelos simplificados (v.g., modelos pseudobinarios, difusividad efectiva, etc...). Lo
anterior debido a la dificultad de aplicar teorias rigurosas de transferencia de masa multicomponente generalmente
debido al alto costo computacional asociado a ellas (Sherwood et al., 1975).

Para obtener las correlaciones que permitan determinar la transferencia de masa entre fases, usualmente se escalan
experimentos desde unidades de laboratorio hasta planta piloto con el fin de obtener expresiones que puedan
describir las condiciones industriales. Este proceso es laborioso e involucra altos costos, puesto que, si el sistema
cambia por la adicion de otro compuesto o un cambio en la configuracion del equipo, se deben de repetir los

experimentos y realizar un anélisis para obtener otra correlacion (Doraiswamy y Uner, 2014).

Teniendo en cuenta la evolucion positiva y disponibilidad que han tenido las herramientas computacionales (de
software y hardware) surge ahora como alternativa la implementacién de modelos rigurosos para la prediccion de
la transferencia de masa multicomponente como instrumento de analisis y disefio de reactores quimicos
multifasicos. Especificamente, en este trabajo se modelara un reactor industrial de pelicula descendente para la
produccion de surfactantes con base en el formalismo de Maxwell-Stefan para la transferencia de masa

multicomponente.

1.2 Produccion de surfactantes por sulfonacion de compuesto s organicos

Un surfactante es un compuesto quimico capaz de alterar propiedades interfaciales de los fluidos en los cuales esté
presente (v.g., permiten humedecer, solubilizar, dispersar o formar emulsiones). Suelen ser de naturaleza organica
y poseen extremos hidrofilicos e hidrofébicos. Los surfactantes se clasifican en cuatro categorias de acuerdo con la
carga presente en su extremo hidrofilico, asi, pueden ser: cationicos, anionicos, anféteros o no-iénicos (Nakama,
2017).

La naturaleza anfipatica de los surfactantes les permite interactuar simultdneamente tanto con moléculas de agua
como con moléculas organicas polares, creando emulsiones o estructuras micelares (Cheng y Sabatini, 2001).
Por lo anterior son ampliamente usados como productos de limpieza (detergentes y jabones) tanto en el campo

industrial como doméstico. (Kume et al., 2007; Taechangam et al., 2009).

En el afio 2021, la industria de los surfactantes obtuvo ventas cercanas a los 43 mil millones de USD en todo el
mundo. La demanda mundial se ubicé en 19 millones de toneladas (Allied Market Research, 2022), de los cuales

el 33% (alrededor de 6.3 millones) correspondieron a surfactantes anionicos.

Entre los distintos tipos de surfactantes, los surfactantes aniénicos dominan el mercado, tal y como se presenta en

la Figura 1-1 (Precedence Research, 2022)
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Figura 1-1. Porcentaje de mercado segln el tipo de surfactante (Precedence Research, 2022)

En Colombia existen cuatro plantas de sulfonacion, de las cuales solo dos se dedican a la fabricacion del sulfonato
para su comercializacion mientras que las otras dos lo utilizan para consumo propio (Gémez Mendoza et al.,
2014). Colombia, en el 2019, importé y export6 surfactantes por valores cercanos a los 3 billones de pesos
colombianos (COP) (Alcaldia de Medellin, 2019), mientras que en el afio 2020 las ventas totales fueron del orden
de los 10 billones de COP (Departamento Administrativo Nacional de Estadistica [DANE], 2021),
crecimiento impulsado por la emergencia sanitaria. Colombia exporta principalmente a paises del Caribe y
Latinoamérica mientras que importa de paises como Estados Unidos, China, Francia y Alemania (Alcaldia de
Medellin, 2019).

La sulfonacion es el proceso mediante el cual una molécula de triéxido de azufre se une a una cadena organica para
formar un sulfonato. Los surfactantes aniénicos son aquellos en el cual la molécula de SO3 se une al anillo aromatico
de un alquilbenceno (Battisti et al.,2020). Estas reacciones tienen dos caracteristicas principales: alta
exotermicidad (los calores de reaccion rondan las 40 kcal/mol SOz que reacciona); y que transcurren de forma casi
instantanea. Lo anterior dificulta el ajuste de leyes de velocidad para describirlas (Gutierrez-Gonzalez et al.,
1988; Talens-Alesson, 1999).

La sulfonacién de un compuesto aromatico (ArH) puede ser descrita por las reacciones mostradas en las Ecuaciones
1-1a1-4 (Roberts, 1998):

ArH+SO, — ArSO,H (1-1)
2-ArH+3-SO, — ArS0O,0S0,Ar+H,SO, (1-2)
2-ArH+2-S0, — ArSO,+H,SO, (1-3)
ArH + ArSO,0S0,Ar + H,SO, — 3-ArSO,H (1-4)
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La reaccion principal involucra la formacion de cido sulfénico (ArHSO3) a partir del alquilbenceno (ArH) y el
trioxido de azufre (Ecuacion (1-1)). En las reacciones (1-2) y (1-3) se producen subproductos no deseados algunos
de los cuales pueden derivar a una mayor formacion del acido sulfénico (reaccion (1-4)). Dentro de los estandares
industriales se recomienda que el porcentaje de &cido sulfarico en la mezcla tras reaccién sea inferior al 0.5% en

peso, lo que implica garantizar una baja incidencia de las reacciones (1-2) y (1-3) (Rubio, 2007)

En la Figura 1-2 se muestra un esquema simplificado del mecanismo de reaccion para la Ecuacion (1-1) (Torres
Ortega, 2012). La reaccion es reversible, pero en las condiciones en las que se llevan a cabo industrialmente
(temperaturas cercanas a los 40 °C y presion atmosférica) la conversion puede alcanzar valores muy elevados (como

si fuera irreversible).
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Figura 1-2. Esquema de sulfonacion de un alquilbenceno lineal. Notese que se indica el mecanismo de reaccion
con los intermediarios producidos. (Torres Ortega, 2012).
Los sulfonatos de compuestos organicos son de naturaleza acida. Por lo anterior, en las industrias es comun
neutralizar el hidrdgeno &cido (del grupo carboxilo) y formar una sal para obtener un producto con mayor estabilidad

y de manejo mas seguro y simple para la comercializacién (Gomez Mendoza et al., 2014).

El sistema a estudiar serd la sulfonacion de tridecilbenceno en presencia de trioxido de azufre, para la produccion
de sulfonato de tridecilbenceno. Las estructuras de los dos compuestos orgéanicos se presentan en la Figura 1-3 y la

Figura 1-4.

Figura 1-3. Estructura molecular del TDB Figura 1-4. Estructura molecular del TDBS.
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1.3 Reactores de sulfonacion

Las principales caracteristicas de los reactores de sulfonacion son (Russo et al., 2018):

e SO; muy diluido en la fase gaseosa con el fin de moderar la velocidad de reaccion,
controlando la liberacion de energia y aumentando la selectividad.

e Alta relacion de area superficial de enfriamiento por volumen de gas disuelto en la fase
liquida.

e Flujo paralelo de ambas fases.

¢ Buen mezclado de la interface orgénica liquida con el seno del fluido de la fase orgénica
liquida.

Los reactores de pelicula descendente (FFR por su acrénimo del inglés) son los preferidos para las reacciones de
sulfonacién debido a que presentan una alta tasa de intercambio de calor, su escalado es relativamente sencillo y
poseen alta flexibilidad a la hora de modular la relacion flujo de fase gaseosa/flujo de fase liquida (Russo et al.,
2018). En la Figura 1-5 se muestra un esquema conceptual del reactor. Estos reactores se asemejan a
intercambiadores de tubo y coraza: por los tubos se lleva a cabo la reaccion y en la coraza viaja el liquido de
enfriamiento para refrigerar la mezcla reactiva. Al interior de cada tubo, una pelicula delgada de alquilbenceno cae
por las paredes mientras fluye en paralelo una mezcla de SO; con aire, el SO; migra hacia la fase liquida, ocurren
las reacciones y el producto sale al otro extremo del reactor (Batisti et al.,2020).

SO;+ Gl
" SO, SO,
€¢--=- | -=-=->
...... > (
Q Q
v v
LAS+50; LAS+S0,
+Sub-productos +Sub-productos

Figura 1-5. Resumen esquematico del proceso de sulfonacion al interior del FFR. LAS: Sulfonato de
alquilbenceno lineal; G.I: Gas Inerte; LAB: Alquilbenceno lineal; SOs: Tridxido de azufre; H,O: Agua; Q: Calor
liberado. Adaptado de (Gomez Mendoza et al., 2014)
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A pesar de que la conversion en el proceso de produccion de acidos sulfonicos a partir de alquilbencenos puede
estar cercana al 100%, a nivel industrial es poco deseable Ilevar el sistema a conversion completa debido a que se
afectan parametros de calidad del producto como la viscosidad (la viscosidad de la fase liquida puede aumentar en
el orden de 100 veces entre la entrada y la salida incurriendo en un aumento de los costos por bombeo) y el color
(generando trazas de colores café y/o negro) (Gomez Mendoza et al., 2014). Incluso es posible que en los tanques
se siga produciendo producto (mediante las reacciones (1-2) a (1-3) ) pero a una tasa muchisimo menor que en el

reactor.

El proceso de sulfonacion depende de las condiciones dindmicas del fluido. La fase gaseosa se podria considerar
que se encuentra en un flujo turbulento plenamente desarrollado, mientras que la fase liquida se desarrolla en una
mezcla de regimenes (Gomez Mendoza et al., 2014, Russo et al., 2018). Estas caracteristicas deben ser tenidas
en cuenta en el modelamiento del reactor para una correcta prediccion del desempefio del equipo.

Debido a que el sistema en estudio es un reactor que involucra dos fases, la transferencia de masa se torna en una
etapa crucial a la hora de describir el proceso. El calculo del coeficiente de transferencia de masa toma especial
importancia para la determinacién del régimen controlante y, a su vez, para la especificacion de las condiciones que
prevalecen en el sistema a la hora de disefiar un equipo. Tradicionalmente, en los textos especializados sobre este
tema, se ha sugerido el célculo de los coeficientes de transferencia usando correlaciones empiricas (Taylor y
Krishna, 1993). La Tabla 1-1 presenta algunas reacciones, sus condiciones de operacion industrial, incluyendo
flujos tipicos para una planta (en el caso de los valores sefialado con asterisco *, se reporta la produccion total
mundial), pardmetros de desempefio y algunas correlaciones de transferencia de masa usadas para su modelamiento.
Posterior a la tabla, se presentan algunas ecuaciones para el calculo del coeficiente de transferencia de masa para
sistemas selectos. Si bien algunos sistemas comparten correlaciones, es importante resaltar que esto se debe a la
existencia de condiciones fisicas comparables (es decir, condiciones hidrodindmicas y de accesorios de los equipos)
pero no necesariamente involucran la naturaleza quimica de las sustancias, sus propiedades de transporte o los
cambios inducidos por reaccién (Yu y Xuan, 2017). Lo anterior tiene como consecuencia que, es comun, retro-

ajustar las correlaciones para que sean (tiles para el sistema especifico bajo estudio (Taylor y Krishna, 1993).
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Tabla 1-1. Algunos sistemas reactivos industriales con sus condiciones de operacion y las correlaciones empiricas usadas para modelarlos

., . s Autor de la Parédmetros de .
Reaccion Fases Temperatura Presion Flujos tipicos ., N Referencia
correlacion desempefio

Conversin: 99%  onuding etal. (1992) ;

OXIdaCIOI’l, de ,Ga-s' 60_80 OC 0_3_1 Mpa 50_125 I/h Hugh,rnark’ Rendlmlentol ECkert et a.l (2006) X
acetaldehido Liquido Ecuacion (1-5) o
Selectividad: 99% Hughmark (1967)
Bhattacharya, (2005);
Pohorecki et al. (1992);
S Akita y Yosihda, Conversion: 4% Steeman et al. (1961);
Oxidacion de Gas 150-160°C 8-9 atm 500000 ton/Afio Alagy et al.; Rendimiento/

Akita y Yoshida, (1974);
Sridhar y Potter, (1980);
Alagy et al. (1974)

ciclohexano Liquido Sridhar and Potter Selectividad: 80-85%

Oxidacion de ~ Gas- Conversién: 100%  baynazarov etal.(2018);

-120° 3 i
cumeno Liquido 90-120°C 1 atm 200 m/h Andrigo et al Selectividad: 90% Andrigo et al. (1992)

Oxidacionde  Gas- 130°C & atm 240 kol Akita y Yoshida Conversion: 100%  Welchy Fallon, (2000);
etilbenceno Liquido Ecuacion (1-6) Selectividad: 90% Akita y Yoshida, (1974)

Bingzhen et al. (2010);
Motarjemi y Jameson,
(1978)

Oxidacion Gas- o L Conversion: 10%
Tolueno Liquido 70-190°C 900 kPa 100 ton/h Motarjemi Selectividad: 80%
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Tabla 1-1 (continuacion). Algunos sistemas reactivos industriales con sus condiciones de operacion y las correlaciones empiricas usadas para

modelarlos
Reaccion Fases Temperatura Presion Flujos tipicos Autor d?,la Parametro~s de Referencia
correlacion desempefio
. Conversion: 100% Beck y Loser, (2000);
Cloracion de 'Gas_— 20-80°C 1 atm 200000 Chandrasekharan y Selectividad: 60- Chandrasekharan y
bencenos Liquido ton/a* Calderbank, 0
90% Calderbank,(1981)
Conversion: 100% Markos et al. (1998);
| i6 - 2 h kh o
Cloracionde G2 125 160:c 1t 00000 Chandrasekharany  qo\c tivigad: 60- Chandrasekharan y
p-xileno Liquido ton/a* Calderbank, 0
90% Calderbank, (1981)
Akita y Yoshida, (1974);
Akita Y,Yoshlda Hughmark (1967):
Ecuacion (1-6); )
Cloracion de Gas- 20.70°C sebar  86.04 molh Yeramian; Conversion: 99%  Y€ramian et al (1970);
etileno Liquido ' ' Hughmark Selectividad: 98% Fukushima y Kusaka,
(Ecuacion (1-5) (1977);
Fukushima .
Orejas (1999)
Bravo y Fair (1985);
- Bravo y Fair, ]
Akl)\lsgrcu;?ade Gas- Ecuacion (1-7); Conversion: 95% Wang et al. (2005);
2para o 25-40°C 100 kPa 330 ton/dia Wang; Rendimiento/ ~ Henriques et al. (1992) ;
producir acido Liquido . P,
nitrico Hen_rlques, Selectividad: 56%  [outet et al. (2011) ;
Ecuacion (1-8), De Paiva y Kachan, (2003).
Leiva et al. (2020) ;
Absorcion de Bravo y Fair Kiss et al. (2010);
SOspara Gas- o 100- 3 - . Conversion: 99%  toiada-lalesias et al. (2018):
producir acido  Liquido 180-260 °C 120 kPa 19 m/h Ecuacion (1.7)’ Rendimiento: 99% ! : ] ( )
sulfarico Nawrocki Bravo y Fair, (1985);

Nawrocki et al. (1991)
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Tabla 1-1 (continuacion). Algunos sistemas reactivos industriales con sus condiciones de operacion y las correlaciones empiricas usadas para

modelarlos
Reaccion Fases  Temperatura Presion Flujos tipicos Autor d?,la Parametro~s de  Referencia
correlacion desempefio
. Gilliland y Sherwood
Sulfonacion de Conversion: 97% y
. Gas- . 1-15 5 Gilliland (1934);

Alquilbencenos P 30-90°C 3m°/h ., 600

Lineales Liquido atm Ecuacion (1-9) Rendimiento: 99% Rsso et al., (2018)

1.61

D d -g1/3 0.072
k, = —-| 2+0.0187 | Re™**.8c*¥ .| 2~
d, D

k, = 0.5-g°® . D1L/2 'pils Ly 'dlvjsz

DG Pq 'de '(U‘Ge +uLe) " 1/3
kg =0.0038:| =< . d .Sc!

eq luG
u 9 1—‘2 1/3
uGe = '—G’ uLe = —g
e-sm(a) 8-pp -y
D ENE
-8 \ 8- pp, -y,
K, =2 D, .uL(l—Cz)/Z
C,-7-1-cos(a)
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De las anteriores correlaciones, la correlacion de Gilliland y Sherwood (1934); ha sido
ampliamente usada para la prediccion del coeficiente de transferencia de masa. Sin embargo, el uso
de correlaciones empiricas puede conllevar a altos costos de experimentacion en las etapas de disefio
y escalado de los procesos industriales. Estas correlaciones se expresan en funciéon de grupos
adimensionales como el niumero de Reynolds, por lo que tienen en cuenta algunas caracteristicas
hidrodindmicas de las sustancias, pero por norma general, omiten las interacciones termodindmicas
y los efectos que vienen dados por la reaccién. Como se observa en la Tabla 1-1, las correlaciones
empiricas son especificas para unas reacciones con caracteristicas particulares y solo son extensibles
a condiciones que difieran poco de las originales. Rigurosamente, estas expresiones solo son vélidas
para sistemas binarios. Sin embargo, diferentes autores las sugieren/usan para modelar sistemas
multicomponentes algunas veces con modificaciones (retroajustes) a las mismas (Yu y Xuan,
2017).

Si bien la informacién de la Tabla 1-1 presenta una amplia variedad de Ecuaciones para distintos
sistemas reactivos (y distan mucho de ser una revision exhaustiva), las correlaciones empiricas

sufren de algunas limitaciones, entre ellas:

e Altos costos de experimentacién en el escalado de nuevos procesos desde la escala

laboratorio a la escala industrial.

o Dificultades en la aplicabilidad de las correlaciones ante el cambio de la naturaleza quimica

de la mezcla u otras configuraciones del sistema.

e Poca aplicabilidad en sistemas multicomponentes que transfieran mas de un componente
(Taylor y Krishna, 1993), puesto que por norma general las correlaciones son para el

transporte de un par de sustancias en una mezcla binaria (Sherwood et al., 1975).

e Es comun el retroajuste de correlaciones publicadas para otros sistemas con el fin de
adaptarlas a sistemas especificos con alguna variante respecto a las condiciones originales
(Yuy Xuan, 2017).

Por lo anterior, es deseable contar con una metodologia que permita predecir los coeficientes de
transporte de masa para sistemas multicomponentes a partir de las propiedades fisicoquimicas de las
sustancias y su interaccion termodindmica, sin hacer uso de retroajustes o técnicas de regresion

estadisticas.
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Capitulo 1

Con el fin de ejemplificar los resultados que se pueden alcanzar al modelar un reactor de sulfonacion
sin el uso de correlaciones empiricas, para un modelo unidimensional simple presentado por Gomez
Mendoza et al. (2014) se obtienen los perfiles de conversion, temperaturas y viscosidad mostrados
en la Figura 1-6, la Figura 1-7 y la Figura 1-8 respectivamente

100 T T T T T T T T T

90 .

80 - n

70 - 7

60 | .

50 - .

% Xs0

40 | ]

30 n

20 - 7

O 1 | 1 1 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Longitud adimensional del reactor

Figura 1-6. Conversion de SOs en funcion de la longitud del reactor para el sistema de
sulfonacion de TDB usando un modelo unidimensional.
El modelo unidimensional presenta una buena capacidad predictiva de la conversion de triéxido de
azufre en el reactor, puesto que la conversion obtenida a la salida del reactor presenta un error
porcentual inferior al 0.5%. Sin embargo, en la Figura 1-5 se observa que este modelo no logra
predecir de forma correcta la temperatura de la fase liquida, presentando una diferencia de mas de
10 K respecto al valor de planta. También se evidencia en la Figura 1-6 que el modelo presenta una
prediccion de la viscosidad en la fase liquida distante del valor de planta, con desviaciones cercanas

al 70% respecto a dicho valor.

11



Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.
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Figura 1-7. Temperaturas en el reactor de sulfonacion de TDB en funcién de la longitud para un
modelo unidimensional.
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Figura 1-8. Viscosidad de la fase liquida en el reactor de sulfonacion de TDB en funcion de la
longitud para un modelo unidimensional.
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Capitulo 1

Por lo anterior, se hace necesario incorporar herramientas distintas al analisis de los sistemas
reactivos de sulfonacion de pelicula descendente, con el fin de mejorar la calidad de las predicciones
y lograr obtener resultados méas precisos a la hora de predecir las variables de proceso.

1.4 Objetivos, metodologia y alcances de esta tesis

El objetivo principal de esta tesis de maestria en ingenieria quimica fue el desarrollo de una
herramienta computacional de calculo que permita simular el desempefio de un reactor de
sulfonacion de pelicula descendente, involucrando el formalismo de Maxwell-Stefan para la
transferencia de masa multicomponente. En particular, se estudié la produccién del &cido
tridecilbencensulfénico de (TDBS) a escala industrial. Entre los aspectos destacables de este trabajo
se incluye el desarrollo de un modelo representativo del fendmeno reactivo estudiado, asi como la
comparacion con datos de planta que son Utiles a la hora de comprobar los alcances del modelado.
La herramienta desarrollada en el software MatLab® debe permitir evaluar el reactor industrial y
posibilitar el analisis de otras condiciones de proceso (es decir, evaluar distintas condiciones de

operacién).

En el capitulo 2 se presenta un analisis del equilibrio termodindmico entre fases presentes en el
sistema reactivo (gas-liquido), asi como el célculo de los coeficientes de actividad tanto para la fase
liquida y los coeficientes de fugacidad de la fase gaseosa a partir de los resultados obtenidos para el

modelo unidimensional.

Posteriormente, en el capitulo 3 se presenta el calculo de los coeficientes de transferencia de masa
usando: (i) una aproximacién pseudo-binaria y (ii) un modelado multicomponente. Adicionalmente
se consideran dos analogias de transporte distintas, incluyendo los efectos termodindmicos de
interaccién ejemplificados por la matriz del factor termodinamico. En este capitulo se explora el
calculo del nimero de Hatta como herramienta para analizar el desempefio del sistema reactivo gas-

liquido.

En el capitulo 4 se muestra una revision de los distintos modelos propuestos en la literatura para
describir los reactores de sulfonacién de pelicula descendente y se propone el modelo bidimensional
desarrollado en esta tesis. En este capitulo se muestran como resultados distintos perfiles de
conversion, temperatura y viscosidades para el reactor al usar las analogias de transporte de Chilton-
Colburn y de von Karman. También se presentan las matrices de coeficientes de transporte
multicomponentes, asi como el nimero de Hatta para el modelo bidimensional a partir de la

aproximacion pseudo-binaria.
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Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.

Finalmente, en el capitulo 5 se recopilan las conclusiones de la tesis y se plantean las perspectivas
para trabajos futuros sobre el tema.

1.5 Lista de simbolos y abreviaturas

15.1 Abreviaturas

ABREVIATURAS DESCRIPCION

SO, Trioxido de azufre

FFR Reactor de pelicula descendente
TDB Tridecilbenceno.

TDBS Sulfonato de tridecilbenceno.
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Capitulo 2

2. Modelos Termodinamicos para la Simulacion
de un Reactor Industrial de Pelicula

Descendente

En este capitulo se discute sobre las aproximaciones disponibles para el céalculo del equilibrio
termodinamico entre las fases gas-liquido involucradas en un reactor de pelicula descendente: (i)
usando la Ley de Henry y (ii) usando modelos més rigurosos como las formulaciones de equilibrio
liquido-vapor con coeficientes de fugacidad y coeficientes de actividad (para las fases gaseosas y
liquida, respectivamente). Se enfatizara sobre el uso del modelo de energia libre de Gibbs en exceso
UNIFAC-Dortmund para el célculo del coeficiente de actividad en la fase liquida y la ecuacion de
estado de Peng-Robinson para el célculo del coeficiente de fugacidad en la fase gaseosa. Tomando
como caso base los resultados de la simulacion unidimensional de un reactor de pelicula descendente,
se analizara la variacion y significancia de los coeficientes de actividad de la fase liquida y de
fugacidad de la fase gaseosa en funcion de la longitud del reactor, evidenciando que la fase gaseosa

se acerca a la idealidad, mientras que la fase liquida se desvia de ella.

2.1 Introduccién

En el modelado de los sistemas reactivos gas-liquido ha sido ampliamente utilizada la suposicion de
gue existe un equilibrio entre fases. Sin embargo, esta suposicion no es del todo valida, vy, por lo
tanto, deberia de considerarse el proceso como un sistema en no equilibrio y resolverlo a partir de la
termodindmica del no-equilibrio (Demirel y Gerbaud, 2019). Pese a lo anterior, las
aproximaciones al modelado de estos sistemas desde el enfoque del “equilibrio” han permitido

obtener resultados que reproducen apropiadamente datos reportados de planta.

El equilibrio termodindmico permite relacionar las composiciones de las sustancias en las distintas
fases, lo cual resulta altamente Gtil a la hora de resolver problemas de transferencia de masa entre
fases diferentes, situacion de especial interés debido a que la reaccion en estudio ocurre en la fase

liquida pero con un componente que debe migrar desde la fase gaseosa.

El equilibrio termodindmico para una sustancia i que se encuentra presente en las fases Sy R se

puede formular a partir de la igualdad de fugacidades, como se observa en la Ecuacion (2-1)

£ =f® (2-1)
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Para equilibrios entre fases gaseosas y fases liquidas, se han propuesto ditintas aproximaciones a la
hora de modelarlo:

2.1.1 Ley de Henry

La formulacion de la Ley de Henry es la aproximacion mas usada para modelar el equilibrio en la
interface de los sistemas reactivos bifasicos que incluyen la fase liquida y la fase gaseosa. Sin
embargo, en rigor, la ley de Henry s6lo es valida para presiones moderadas y composiciones
tendientes a cero (Ecuacion (2-2)) (Sandler, 2016).

x;-0| x.
i

H, lim(iJ 2-2)

En la formulacién de Henry, se asume que la especie gaseosa se encuentra altamente diluida en un
solvente en la fase liquida y que su comportamiento en la fase gaseosa se acerca a la idealidad, por
lo que su fugacidad puede ser expresada como se muestra en la Ecuacion (2-3) (Sandler, 2016)

EL:Hi'XiZEG:P'yi (2-3)
La ley de Henry es valida cuando se puede definir un solvente en el cual el gas se encuentra disuelto
en pequefias cantidades. Sin embargo, en un reactor de sulfonacién en la fase liquida se encuentran
dos sustancias con propiedades fisicoquimicas distintas, por lo cual el uso de la ley de Henry no es
del todo correcto y puede inducir a errores, puesto que se dificulta la definicién de una sustancia

como solvente (Qyen et al., 2022).

2.1.2 Formulaciones equilibrio liquido vapor

Si se parte de la Ecuacion (2-1) y se expresan las fugacidades como un equilibrio liquido vapor, se

pueden usar dos aproximaciones distintas (Sandler, 2016):

Formulacion vy - ¢

En esta formulacion, se definen las fugacidades de la fase liquida y la fase vapor a partir de
los coeficientes de actividad y de fugacidad respectivamente, tal y como se muestra en la

Ecuacion (2-4)

EL:yi'Xi':Pisat:EV:P-yi.&iV (2_
4)
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Los calculos en equilibrio requieren de un modelo de energia libre de Gibbs en exceso para
la fase liquida y una Ecuacion de estado para el célculo de los coeficientes de fugacidad de
la fase gaseosa.

Para el célculo de los coeficientes de actividad en fase liquida, los modelos de energia libre
de Gibbs en exceso pueden dividirse en dos grupos: a.) los llamados modelos de composicion
local, los cuales dependen de la medicidn de parametros de interaccion experimentales, entre
ellos estdn los modelos de Wilson, Van Laar, NRTL entre otros. b) los modelos de
contribucion de grupos como UNIFAC, UNIQUAC y UNIFAC-Dortmund. Estos modelos
permiten construir las moléculas a partir de grupos funcionales y predecir sus interacciones
(Sandler, 2016).

Formulacion ¢ — ¢
En la formulacién & — ¢ , se utiliza una Ecuacién de estado ctbica para describir las

fugacidades de ambas fases, tal y como se muestra en la Ecuacién (2-5)

EL:éiL'Xi'P:fiV:Pi'éiV (2-5)
La formulacién ¢ - ¢ presenta ventajas respecto a la Y -¢@ a la hora de predecir el

equilibrio en condiciones cercanas al punto critico de la mezcla (Sandler, 2016).

@yen et al. (2021) mostraron que el usar una Ecuacion cubica de estado en una formulacion ¢f — ¢f

(v.g., SRK) reducia el error porcentual de las predicciones de variables de un sistema reactivo gas-
liquido entre el 6 y el 10% al compararlo con las predicciones realizadas al usar la ley de Henry.
También mostré que al comparar las mediciones experimentales con las predicciones del equilibro
usando la Ecuacion de estado SRK, estas se desviaban entre el 6% y el 20% del valor experimental,

mientras que la ley de Henry poseia desviaciones entre el 14% y 40% en algunos casos.

Con el fin de modelar de forma mas rigurosa el equilibrio de fases y el sistema reactivo, se optara
por una formulacion y - ¢, se calcularon los coeficientes de fugacidad y actividad con la Ecuacion

de estado de Peng-Robinson y el modelo de UNIFAC-Dortmund respectivamente. EI modelo de
energia libre de Gibbs en exceso de UNIFAC-Dortmund se escogi6 debido a que no se encontraron
parametros de interaccion para los modelos de composicion local como el modelo de Van Laar o
NRTL. Por lo anterior, se hace necesario un modelo de contribucion de grupos para predecir los

coeficientes de actividad en la fase liquida. La Ecuacion de estado de Peng-Robinson se escogio

21



Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.

debido a que el sistema presenta presiones bajas (cercanas a 1.5 bares) y las sustancias presentes en
la fase gaseosa no son polares, por lo que dicha Ecuacion representara de forma adecuada las
caracteristicas de la fase gaseosa (Sandler,2016).

2.2 Modelo de UNIFAC-Dortmund

El modelo de energia libre de Gibbs en exceso de UNIFAC-Dortmund es un método de contribucion
de grupos, ampliamente usado para el célculo de coeficientes de actividad en la fase liquida
(Gmehling, et al., 1998; Gémez et al., 2011).

En este modelo el logaritmo del coeficiente de actividad de la sustancia i se muestra en la Ecuacion

(2-6), como una contribucion de una parte combinatoria y una parte residual:

log(7,) =log (¢ )+log(7;) (2-6)
La contribucion combinatoria al logaritmo del coeficiente de actividad se muestra en la Ecuacion
(2-7)

log(7')=1-B, +log(B,)-5-q, -(l—%+log(%n 2-7)

1 1

Con los parametros definidos en las Ecuaciones (2-8) a (2-12)

B, = —
Sx, r (2-8)
=1

V, = —
PR &9
=1

Fo_%

' = 2-10
29T (229
=1

r,=>» v).R, (2-11)
k=1

a4 =2 Q (2-12)
k=1
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con Q, ,Ry son el area superficial relativa del grupo k y el volumen superficial relativo del grupo

k respectivamente. vl(j) se refiere al nimero total de grupos k-ésimos en la molécula i; my n hacen

referencia al total de grupos y de sustancias respectivamente.

La parte residual del logaritmo del coeficiente de actividad (Ecuacion (2-6)) se define en la Ecuacion
(2-13)

log (yi’ ) = ivfj) - (log (I'y)-1log (F? )) (2-13)

cuyos parametros estan definidos en las Ecuaciones (2-14) a (2-17)

log(T', )= Q, - 1—1og(iez ‘Pj—if—‘y (2-14)
z=1

z=1 legp . \sz
p=

X, =—= (2-15)
S,

z=1 p=1

6, =t 216
Z Qk ' Xk
k=1
a_+b_T+c T

Y —=exp|- T (2-17)

Para calcular el término log(l”ij))se siguen las mismas Ecuaciones ((2-14) a (2-17)), pero

suponiendo una solucion que solo contiene moléculas del grupo k.
Los parametros de interaccion binarios entre grupos amm, bnm, cim y los volimenes y areas
superficiales de Van de Waals (R« yQ« respectivamente) se tomaron de la pagina web y del dltimo

articulo publicados por el consorcio Dortmund Data Bank (Dortmund Data Bank, 2023;

Constantinescu y Gmehling, 2016).
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2.3 Ecuacion de estado de Peng-Robinson

La Ecuacion de estado de Peng-Robinson ha sido ampliamente utilizada durante los afios debido a
su estructura relativamente simple y su amplio rango de aplicabilidad (Sandler,2016). Esta ecuacion
es valida para el sistema a estudiar debido a que se presentan presiones bajas, elevadas temperaturas
y las sustancias en fase gaseosa no se asocian entre si. La Ecuacion de estado es explicita en la
presion tal y como se muestra en la Ecuacion (2-18):

R-T a-a

P= - ]
V. -b VZ+2.b-V_ —b’ (2-18)

Sin embargo, para calcular el coeficiente de fugacidad, es méas conveniente expresar la Ecuacion de
estado de Peng-Robinson en funcién del coeficiente de compresibilidad, como se muestra en la
Ecuacion (2-19)

7’ -(1-B)-Z’+(A-2-B-3-B*)-Z-(A-B-B*-B’)=0 (2-19)

Para una mezcla, es comun usar la regla de mezclado de Van der Waals para combinar los parametros
de las sustancias, asi para poder evaluar la Ecuacion (2-19), se deben de calcular primero los

parametros a_b,a,x,a,,a;,b,a,A,B los cuales se muestran en las Ecuaciones (2-20) a (2-29)

ij?

(Belfiore y Gomez-Garcia, 2018).

RZ . 2
a, =0.45723553 —— (2-20)
b, =0.07779607 - R, (2-21)

2
a:£1+x-[1— EU (2-22)

TC
Kk =0.37464+1.54226 - w—0.26992 - »° (2-23)
a,=a,«a (2-24)
(1/2)

&y = (ai 'aj) '(1 - kij) (2-25)
b=>x b (2-26)

a=Y > x X a (2-27)

1 J
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a-P
A=—— 2-28
B= E (2-29)
R-T
Y el coeficiente de fugacidad se define en la Ecuacion (2-30)
A ZZXJ"AJ& _ Z+(1+\/§)-B
J 1

log(é):—log(Z—B)jL% -(Z—l)— -log

B-/8 A B zZ+(1-2) B

(2-30)
A partir de los resultados del modelo unidimensional, en la Figura 2-1 se presenta la variacion de los
coeficientes de fugacidad de la fase gaseosa (calculados con la Ecuacion (2-30)) en funcion de la
longitud adimensional del reactor

1 _/’\/_47 I T I I T T

0.998 h

0.996 7

- 0.994 -

0.992 - 4

0.99

0988 1 1 1 1 1 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Longitud adimensional

Figura 2-1. Coeficientes de fugacidad de la fase gaseosa del sistema de sulfonacion de TDB para

el modelo unidimensional en funcion de la longitud del reactor

De la Figura 2-1 se observo que la fase gaseosa se comporta casi de forma ideal, puesto que los
coeficientes de fugacidad son cercanos a la unidad. EI comportamiento del coeficiente de fugacidad

del trioxido de azufre es analogo al comportamiento de la temperatura en el reactor, creciente hacia
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una longitud adimensional de 1/3 y luego decreciente tras pasar el pico de temperatura (ver Figura
1-7).

En la Figura 2-2 se presenta la variacion de los coeficientes de actividad (calculados usando la
Ecuacion (2-6)) en la fase liquida.

102 T T T T T T 10
19
18
17
— 16
< -
vo101' TDBS 15 R
o 71DB
(]
- - -=-"7s0 14
3
13
12
SN 14
100 I 1 I L L L 0

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Longitud adimensional

Figura 2-2. Coeficientes de actividad del sistema de sulfonacion de TDB en la fase liquida en
funcion de la longitud del reactor

A partir de la Figura 2-2, se observo que la mezcla es altamente no ideal, puesto que los coeficientes
de actividad de las tres sustancias se alejan de manera marcada de la unidad. A medida que aumenta
la longitud adimensional del reactor, los comportamientos del TDB y del TDBS son opuesto s: el
coeficiente de actividad del TDB empieza a ascender a medida que su fraccion molar desciende,
mientras que el TDBS presenta el comportamiento inverso, a medida que aumenta la longitud del
reactor aumenta su fraccion molar y disminuye el coeficiente de actividad. Se observé que los
coeficientes de actividad se alejan de la unidad para todas las longitudes del reactor, por lo que la
mezcla sera altamente no ideal. Incluso para el SO3 cuyas fracciones molares son tendientes a 0 se
encuentran coeficientes de actividad que distan de la unidad. También se observa que los coeficientes
de actividad de TDB y TDBS a fracciones molares cercanas a 0 son elevados, por lo que se presentara

una alta interaccidn entre las moléculas al inicio y al final del reactor.

26



Capitulo 2

2.4 Conclusiones

Se presentaron los conceptos del equilibrio entre fases presente en el reactor de pelicula descendente.
A su vez se mostraron las Ecuaciones para el célculo de los coeficientes de actividad para la fase
liquida y de fugacidad para la fase gaseosa, utilizando el modelo de UNIFAC-Dortmund y la
Ecuacion de estado de Peng-Robinson respectivamente. A partir de los resultados de un modelo
unidimensional se obtuvieron perfiles que describen los coeficientes de actividad para la fase liquida
y los coeficientes de fugacidad para la fase gaseosa, caracterizando termodindmicamente el sistema

reactivo bifasico.

Se mostr6 como la fase gaseosa del reactor se aproxima a la idealidad puesto que los coeficientes de
fugacidad se acercan a la unidad, mientras que los coeficientes de actividad de la fase liquida se
alejan considerablemente de la unidad. El coeficiente de actividad de TDBS tiende a disminuir a
medida que aumenta la longitud del reactor, mientras que el coeficiente de actividad de TDB presenta

el comportamiento opuesto.

Las herramientas para predecir el equilibrio termodinamico expuestas en este capitulo seran Utiles
para el célculo de las fracciones en la interface y las matrices de coeficientes de transferencia de
masa, como se observara en el siguiente capitulo donde se analizara el célculo de los coeficientes de

transferencia de materia y la densidad de flujo transferido de SOs.
2.5 Lista de simbolos y abreviaturas

25.1 Abreviaturas

Abreviaturas Descripcién

SO, Tridxido de azufre

FFR Reactor de pelicula descendente
TDB Tridecilbenceno.

TDBS Sulfonato de tridecilbenceno.
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2.5.2 Simbolo con letras

Simbolo Descripcién

a__ Parametro de interaccién binario modelo UNIFAC-Dortmund

A Parametro necesario para calcular el coeficiente de fugacidad en la Ecuacion de
estado de Peng-Robinson.

b Parametro de interaccién binario modelo UNIFAC-Dortmund

b Parametro de la Ecuacion de estado de Peng-Robinson

B, Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de
UNIFAC-Dortmund y para el coeficiente de fugacidad en la Ecuacion de estado
de Peng-Robinson

Com Parametro de interaccion binario modelo UNIFAC-Dortmund

K Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de
UNIFAC-Dortmund

ES Fugacidad molar parcial de la sustancia i en la fase S

i Parametro de interaccion binario entre las sustancia i,j en la Ecuacién de estado

de Peng-Robinson

P Presion del sistema [kPa]

q; Area superficial relativa del compuesto i

Q, Area superficial relativa del grupo k

I, Volumen de van der Waals relativa del componente i

R Constante universal de los gases
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Simbolo Descripcion
Ry Volumen superficial relativo del grupo k
T Temperatura [K]
V., Volumen molar en la Ecuacion de estado de Peng-Robinson. [mol/m?]
V, Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de
UNIFAC-Dortmund
X Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de actividad
en el modelo UNIFAC-Dortmund
X, Fraccidén molar de la sustancia i en la fase liquida
v, Fraccién molar de la sustancia i en la fase gaseosa
2.5.3 Subindices
Subindice Descripcion
c Propiedad critica
1 Indicador sustancia i.
1 Par binario de interaccion
2.5.4 Superindices

Superindice

Descripcidn

29

Fase vapor

Fase liquida

Contribucion combinatoria al coeficiente de actividad
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Superindice

2.5.5

Letra griega

Descripcion

Contribucion residual al coeficiente de actividad

Letras griegas

Descripcion

nm

@
1—‘k

i)
Vi

Vi

SN

30

Parametro Ecuacion de estado de Peng-Robinson
Factor de correccion a la transferencia de masa

Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Numero total de grupos k-ésimos en la molécula i en el modelo UNIFAC-

Dortmund

Coeficiente de actividad de la sustancia i

Factor acéntrico de Pitzer

Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad con la Ecuacion

de estado de Peng-Robinson

Coeficiente de fugacidad en la fase gaseosa de la sustancia i
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3.3. Modelos de Transporte de Masa para la
Simulacion de un Reactor Industrial de Pelicula

Descendente

En este capitulo se analizan varios conceptos de transporte de masa multicomponente Utiles para modelar un reactor
industrial de sulfonacién de pelicula descendente. Primero se introdujeron los conceptos de la teoria de doble
pelicula para formular la transferencia de masa entre ambas fases. Luego, se presento el formalismo riguroso de
Maxwell-Stefan para la transferencia de masa multicomponente, el cual involucra el Ilamado factor termodindmico,
calculado a partir de la Ecuacion de estado de Peng-Robinson para la fase gaseosa y del modelo de energia libre de
Gibbs en exceso de UNIFAC-Dortmund para la fase liquida. Posteriormente, se discutio la teoria a partir de la cual
se predijeron los coeficientes de transporte tomando en cuenta tanto las analogias de von Karman como de Chilton-
Colburn. Se compararon los resultados del modelamiento y simulacién del reactor obtenidos para la aproximacion
de mezcla pseudobinaria vs. el modelado multicomponente. Finalmente se introdujo el nimero de Hatta, concepto

atil para el analisis y caracterizacion del sistema en estudio.

3.1 Teoria de doble pelicula

En la teoria de pelicula se propone que toda la resistencia a la transferencia de masa entre dos fases se concentra en
una pequefa pelicula o capa limite la cual esta adyacente a la interface (Lewis y Whitman, 1924). La transferencia
de masa ocurre en esta pelicula mediante difusién molecular. Fuera de la pelicula en el seno del fluido el nivel de
mezclado o la turbulencia es lo suficientemente alta para que los gradientes de composicién sean nulos. La
transferencia de masa se da en la direccion normal de la interface, donde se asume que se alcanza un equilibrio
termodindmico que determina las composiciones en ambas fases (Taylor y Krishna,1993). La Figura 3-1
representa esquematicamente la formulacion de la teoria de doble pelicula para un sistema gas-liquido en estado

estable.
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Seno Gas [Ke] '(V.\')Lli (K. (Vx)\hqwd Seno Liquido
r=£([A;])
b P, =f(r.¢)
PA.bulk A
[A]
\ [Ab|llk ]
Pelicula Pelicula
Gaseosa Liquida
r=J r=0 r=4;

Figura 3-1. Representacion esquematica de la teoria de doble pelicula en estado estable

Con base en lo anterior, una molécula de A que migra desde el seno del gas experimenta una resistencia a la
transferencia de masa en una pelicula en su propia fase. Posteriormente llegara a la interface del lado de la fase
gaseosa (alcanzando un valor de pai) donde una relacion de equilibrio termodinamico determina su composicién en
la interface liquida, [A]*, y se presentara otra resistencia a la transferencia de masa desde la interface liquida hasta

el seno del fluido.

En estado estable la densidad de flujo transferido de A desde el seno de la fase gaseosa hasta la interface gaseosa
es igual al densidad de flujo transferido desde la interface liquida hasta el seno de la fase liquida, como se ejemplifica

en la Ecuacién (3-1)

N, =k '(PA,bulk - PA,interfase) =k, .(Ck,interfase - C]A,bulk) (3-1)

Donde la concentracidn en la interface de la fase liquida esta definida por el equilibrio termodindmico con la presion

parcial en la interface gaseosa.

3.2 Formalismo de Maxwell-Stefan

La difusion es el mezclado que se presenta entre moléculas de dos 0 mas especies debido al movimiento aleatorio
que se produce cuando los atomos y las moléculas se distribuyen en el espacio (Bird et al, 2002). En ingenieria
quimica se han postulado varias teorias para describir los procesos difusivos, entre ellas destacan dos: La ley de
Fick y el formalismo de Maxwell-Stefan (Taylor y Krishna, 1993). El formalismo de Maxwell-Stefan para la
transferencia de masa, presenta dos ventajas principales respecto a la ley de Fick: a) el formalismo de Maxwell-
Stefan esta formulado de forma explicita para sistemas multicomponentes, a diferencia de la ley de Fick, la cual
tiene formulaciones multicomponentes pero en estas se pueden presentar fendmenos como difusividades negativas
las cuales no tienen sentido fisico y b) el formalismo de Maxwell-Stefan permite separar los efectos de arrastre y

friccién de las moléculas de los efectos termodindmicos de interaccion entre sustancias. Para la derivacién del
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formalismo se recomienda al lector dirigirse a los textos Multicomponent Mass Transfer (Taylor y Krishna, 1993)
y Diffusion: Mass Transfer in Fluid Systems (Cussler, 2009).

En las ecuaciones a continuacién se usara r como coordenada de un balance diferencial a partir de lo mostrado en
la Figura 3-1. Es importante notar que esta letra indica una coordenada espacial que no necesariamente implica el
uso de coordenadas radiales.

El formalismo de Maxwell-Stefan permite correlacionar los cambios en el logaritmo de la actividad de la sustancia
i con las difusividades binarias de la sustancia i con las demas y las densidades de flujo transferidas de las demas
sustancias en la mezcla. Asi, una forma de expresar el formalismo para una sustancia dada se presenta en la Ecuacién
(3-2) (Taylor y Krishna, 1993)

d(log(a;))|  x, du| ixN -x,N, )

dr "R-Tdrl, & cby

T,P
En la Ecuacion (3-2) a; representa la actividad de la sustancia i, x; representa la fraccion molar de la sustancia i,R

representa la constante universal de los gases, T la temperatura, . es el potencial quimico de la sustancia i, P es

la presion, Nj es el densidad de flujo molar de la sustancia j, C; representa la concentracion total y el término -B-;

representa la difusividad de Maxwell-Stefan binaria de la sustancia i en presencia de la sustancia j.

Para un sistema de n componentes, se pueden plantear n-1 ecuaciones como la (3-2), debido a que la restriccion

molar de la sumatoria de las fracciones molares hace que la enésima Ecuacion sea linealmente dependiente.

Si bien puede expresarse el formalismo de Maxwell-Stefan en funcion del cambio del potencial quimico, su
aplicacion es limitada, puesto que por norma general no se conocen las densidades de flujo transferidas de las
sustancias y los valores de las densidades de flujo son las cantidades de interés practico en problemas de disefio.
Por lo anterior es comun expresr el modelo de Maxwell-Stefan en funcién del gradiente de composiciones y
reescribir la Ecuacion (3-2) en forma matricial tal y como se muestra en la Ecuacion (3-3) (Taylor y Krishna,
1993):

1
J=—c,[B] [[|Vx) (3-3)
Donde J es un vector que representa las densidades de flujo difusivas de n-1 sustancias presentes en la mezcla, C;
representa la concentracion total y las matrices B y I' son matrices que representan los efectos de friccion entre

moléculas y las interacciones termodinamicas, respectivamente. La matriz I' es comunmente llamada factor

termodinamico.
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Los elementos de la matriz B representan los efectos de friccion entre las moléculas y se definen en la Ecuacion (3-

4). Estos efectos son dependientes de la composicion:

X. "X

_ 1 k

B, = —+ z ‘
BHin k=1 k=i Brix

B, = x| ix]
! -D'ij ‘D‘in

Sin bien la formulacion del modelo de Maxwell-Stefan mostrado en la Ecuacidn (3-3) es la mas comun, existe una

(3-4)

forma equivalente en funcién de los de coeficientes de transporte tal y como se muestra en la Ecuacion (3-5) (Taylor
y Krishna, 1993).

J =K, ](vx) (3-5)

Esta formulacion permite trazar paralelismos y comparaciones directas entre las distintas correlaciones empiricas
presentadas en la literatura y el formalismo de Maxwell-Stefan. Formular el modelo de Maxwell-Stefan en funcion
de los coeficientes de transporte permite obtener soluciones analiticas a ciertos casos simples. La anterior forma de

presentar el formalismo tiene consigo la suposicién del uso de la teoria de pelicula.

3.3 Factor Termodinamico

La matriz del factor termodindmico relaciona las interacciones termodindmicas entre las sustancias, las cuales
afectan el transporte de estas. El factor termodinamico es una matriz que brinda informacion sobre la idealidad del
sistema. Entre mas cercana sea la matriz a la matriz identidad, mas ideal es la mezcla que se esté analizando. Si la

matriz del factor termodinamico se aleja de la matriz identidad, la mezcla analizada sera altamente no ideal.

La matriz del factor termodinamico se define en la Ecuacion (3-6) para sustancias gaseosas, mientras que para

sustancias en fase liquida se define en la Ecuacion (3-7), donde 513 representa el delta de Kroenecker. Para un

sistema de n componentes, la matriz del factor termodinamico sera una matriz cuadrada de tamafio n-1.

1"' =0 .+ y. M
= = (3-6)
T,P,xkﬂ-
o(log(7;
l"i,j :51,]' +X, ( 8x(. )) (3-7)
J T.P.x,;
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3.3.1 Factor Termodinamico con el modelo UNIFAC-Dortmund

Esta seccion se basa en el desarrollo publicado por Gomez-Garcia et al. (2011). El procedimiento para obtener

las expresiones presentadas en esta seccidn se detalla en el Anexo A.

En el modelo de UNIFAC-Dortmund el logaritmo del coeficiente de actividad se relaciona como una contribucion

de una parte residual y una parte combinatoria, tal y como se presenta en la Ecuacion (3-8):

log(y,) =log(7: ) +1og (/) (3-8)
Las derivadas en la Ecuacion (3-7) son derivadas restringidas para n-1 componentes. Estas pueden calcularse a

partir de las derivadas sin restringir tal y como se muestra en la Ecuacion (3-9), donde el superindice * indica que

son derivadas sin restringir, y X representa el enésimo compuesto.

o(log()))  [alog(n)))  (olog(x)))
o, TP -_ 0%, T,Px,.: ox T.Px,,; (3-9)

] ] n

A partir de la definicion del modelo de UNIFAC-Dortmund (ver Ecuacién (3-8)), la derivada sin restringir para el

a-ésimo compuesto se muestra en la Ecuacion (3-10)

Ox 15):4

a a

(8(logyi)j* _ 8(10g(]/f)) 6(10g(7/i]r ))

+ 3-10
o (3-10)

La contribucion combinatoria al coeficiente de actividad se muestra en la Ecuacion (2-7) y se presenta de nuevo en
la Ecuacion (3-11)

1

1

log(y;)=1-B, +log(B,)-5-q, -(1—;{1 +log(\1§ B (3-11)

Derivando la Ecuacion (2-7) respecto a la a-ésima fraccién molar, se obtiene la Ecuacion (3-12), que muestra la

derivada del logaritmo combinatorio de la sustancia i respecto a la fraccion molar del compuesto a.

(1o0g(7;))

ox

a

:Ba-(l—Bi)+5-q.1-(Va—Fa)-(l—%] (3-12)

1

La parte residual del logaritmo del coeficiente de actividad se define en la Ecuacion (2-13)

log(y/ir ) = ;;vfj) . (log(Fk ) —log (FE) )) (3-13)

Derivando la Ecuacion (2-13) respecto a la composicion de la sustancia a se obtiene la Ecuacion (3-14).

37



Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.

6(10g(7ir )) i"lﬁi) {MJ (3-14)

ox N ox

a a

El término log(Fk) se puede escribir de la forma mostrada en la Ecuacion (3-15)

20 ¥
log(T,)=Q, -(1—log(Pk)—z ZP kZ] (3-15)
z=1 z
Derivando la Ecuacion (3-15) se obtiene la Ecuacion (3-16)
(108 (r) e o2
d(log(I'y)) 1 (b)) & P
0x, =Q P, ox, ZZ;‘ 0xX, (3-16)
Expandiendo la regla del cociente para el tltimo término da como resultado la Ecuacién (3-17)
5(6,¥,,) o(p)
Az Tk P Y. z
6(1og(Fk))_Q _ —L'a(Pk)—i 0x, A -
0x, ok P, ox, —~ (PZ)2 (3-17)

Teniendo en cuenta que P; es funcion de 6_ el cual a su vez es funcion de X, se mostraran sus respectivas

derivadas a continuacion en lugar de ampliar la expresién en la Ecuacion (3-17).

En la Ecuacion (3-18) se muestra la derivada de X respecto a la fraccion molar:

(3-18)

N
1
—
kel
I
—

En la Ecuacion (3-19) se presenta la derivada de € respecto a la fraccion molar

oy [ (B0

0 =—2=0 .| 22— -
ZQk 'Xk
k=1

La Ecuacion (3-20) presenta la derivada del término P;:
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p o) i %) v =30, ¥, (3-20)
Jja aX a p za z)
Reemplazando los términos en la Ecuacion (3-17) se obtiene la Ecuacion (3-21):
o(log(T,)) 1 my .9 P _0-¥ -P
_\ 2N xJ) = P _ kz za z z kz za 3_21
ox, Qu P, 22:1: (P (3-21)

Agrupando términos y reemplazando en la Ecuacién (3-14) se obtiene la expresion final para la derivada del
logaritmo residual de actividad de la sustancia i respecto a la sustancia a, mostrada en la Ecuacion (3-22)

a (1Og( )) 1 Pka S ez 023 Pza
oo (Pk Z‘P(PN??JJ &2

a

se puede evaluar la Ecuacion (3-10) a partir de la Ecuacion (3-12) y la Ecuacion (3-22).

3.3.2 Factor Termodinamico con la Ecuacion de estado de Peng-Robinson
En esta seccidn se presentan las Ecuaciones necesarias para el calculo del factor termodinamico usando la Ecuacion
de estado de Peng-Robinson (Gomez-Garcia et al., 2011; Belfiore y Gomez-Garcia, 2018). Al igual que para
el caso del modelo de UNIFAC-Dortmund, se calculan inicialmente unas derivadas sin restringir y a partir de estas

se calculan las derivadas restringidas necesarias para la obtencion del factor termodinamico.

*

] (S ) @) 58

)

B8 Z+(1-+2)-B . AT (ox;

+ L. —
A B |,

A Z+(1+\/§)‘B _Z'Zjlxi'Aﬁ aAJ Z-Aji B. [GBJ
+ oo
(3-23)
A ,bgﬂ.(_j
2. xA; o B V8 | Z+(1-v2)-B|\ox )|
B LaAJl Z+(1++2) B N Z+(1-+2)-B
- 0 tas
B

A B
B8 ox; # z+(1—J§).B Z+(1+J_)~

Con los parametros definidos en las Ecuaciones (3-24) a (3-29)

%)

[\
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o) afutenn [Ele-o(]

Ox. ox. _).B | _J2).
X Jrpx,, OXi|Z+ (1 V2 ) B Z+ (1 \/5) B (3-24)
~ Z+(1+\/§)-B {[azJ+(1_\/§)[@JJ
(Z+(1—x/§)-B)2 X, 0%,
(B—Z)-(aA}L(G-B-Z+2-Z—3-B2 —2-B+A—Zz)-(aBJ
oz | _ Ox; % (3-25)
Ox; 3-72°+2-(B-1)-Z+(A-2-B-3-B’)
oA __P |oa
aXJ' TP x,.; (R ) T)2 GXJ' TP x,.; (3:29)
[%J __P [@] v
aXJ' T,P.x; (R ’ T) axi T,Pxy,; 20
ob
[gj =D, (3-28)
J T,P,xkgj
oa
(g] = 22 X gy (3-29)
VTP x, !

Se recomienda a los lectores la revision de la seccidn 2.4 para mayores detalles en el calculo de algunos de los

términos presentados en las Ecuaciones (3-24) a (3-29).

A partir de los resultados del modelo unidimensional presentados en el capitulo 1, se calculan los factores
termodinamicos a distintas longitudes adimensionales del reactor. Debido a que el factor termodindmico da
informacion de n-1 componentes, para la fase gaseosa se eligid el par nitrgeno-oxigeno mientras que para la fase
liquida se eligio el par TDB-TDBs. Esta eleccion se realizo debido a que son las sustancias que se encuentran en

mayor proporcion en sus respectivas fases. Estos resultados se muestran en la Tabla 3-1.
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Tabla 3-1. Factores termodindmicos de la fase gaseosa y la fase liquida en distintas longitudes del reactor en el

modelo unidimensional

Capitulo 3

z/L IS S

0 0.9990 -0.0001 0.9943 0.0012
—0.0001 0.9999 0.0008 0.9985

1/3 0.9997 —0.0003 0.8866 —0.0162
—0.0001 1.0001 -2.2695 0.6761

2/3 0.9998 -0.0002 0.8691 -0.0184
0.0001 1.0001 -2.2448 0.6847

1 0.9998 -0.0002 0.8745 -0.0184
0.0002 1.0001 -2.2865 0.6652

De los resultados de la Tabla 3-1 se observa que la fase gaseosa se comporta como una mezcla ideal, puesto que la
matriz del factor termodindmico es muy parecida a la identidad en todos los casos, desviandose solo en la cuarta
cifra significativa. Sin embargo, en la fase liquida se presenta una mezcla altamente no ideal para todas las
longitudes mayores a z=0. Esto, sumado a los resultados del segundo capitulo (ver Figura 2-1 y Figura 2-2), donde
se presentaron los coeficientes de actividad, resalta la importancia de tener en cuenta los efectos termodinamicos a

la hora de modelar la transferencia de masa en sistemas en fase liquida.

3.4 Prediccién coeficientes transferencia de masa

Con el fin de predecir los coeficientes de transferencia en ambas fases se usé la teoria de transporte turbulento para

la transferencia de masa (Taylor y Krishna, 1993). El posterior desarrollo es aplicado a ambas fases.

En presencia de turbulencias, se formaran remolinos que sirven como mecanismo de transporte para las distintas
sustancias.

En la Figura 3-2 se muestra el esquema bésico del perfil de velocidad, en este caso, la “pared” se refiere a una
frontera que divide dos fases, para la fase gaseosa serd la interface entre la fase liquida y la fase gaseosa, mientras
que para la fase liquida esta pared representa la superficie del tubo. Entre la zona de fluido plenamente desarrollado
y la subcapa laminar se presenta una zona buffer, en la cual el fluido se encontrara en una mezcla de regimenes

entre laminar y turbulento.
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Flujo turbulento
plenamente desarrollado

Velocidad
promediada
en el tiempo

1
1 | Distancia desde la pared, ¥
1

s

Subcapa _ .
Laminar

Figura 3-2. Perfil de velocidad promedio de las sustancias en presencia de una frontera

A partir de lo anterior, se puede definir la densidad de flujo mésico de una sustancia i como la contribucion de los
mecanismos de turbulencia y difusivos tal y como se muestra en la Ecuacion (3-30):

+ NM.

i,turbulento

NM, ., =(NM,

itotal — 1,difusivo

)Vw.

1

(3-30)

donde NM; representa la densidad de flujo méasico de la sustancia i.

Si el régimen de flujo se encuentra plenamente desarrollado los efectos de la turbulencia serdn mucho mayores que

los efectos difusivos, por lo que la Ecuacién (3-30) se vera reducida a la Ecuacion (3-31):

NM NM.

i,turbulento

)Vw, (3-31)

i,total =(
El flujo masico turbulento se puede definir a partir de la hip6tesis de Boussinesq (Taylor y Krishna, 1993), quien
propuso un mecanismo analogo a la ley de Fick para describir este tipo de transporte, presentada en la Ecuacion (3-
32a):

ji = NMi,turbulento = _pTDturbulentaVWi (3_323-)

La hipotesis de Boussinesq puede formularse en funcion de un coeficiente de transporte de masa, como se muestra
en la (3-32b)

ji = NMi,turbulento = _pTKtransporteVWi (3_32b)

A pesar de que la relacién constituyente es simple, el problema viene dado por la obtencion de la difusividad
turbulenta. El procedimiento mas usual es calcular dicha difusividad partiendo del conocimiento de una viscosidad

turbulenta. Asi, se puede definir los nimeros de Schmidt y Prandtl turbulentos:
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VTurb

D 2

Turb

SCTurb =

De acuerdo con las medidas experimentales, el nimero de Prandtl turbulento oscila en la mayoria de los casos entre
0.2 y 2.5 (Blom, 1970). La literatura proporciona algunos modelos para el calculo de dichos numeros
adimensionales, pero, para la mayoria de las aplicaciones précticas se debe de asumir ya sea el nimero de Prandtl
turbulento o el nimero de Schmidt turbulento 0 ambos como la unidad (Taylor y Krishna, 1993). Asi, la estructura
de la mayoria de los problemas de transporte de masa se reduce a:

o Fijar el valor del namero adimensional.
e Estimar la viscosidad turbulenta.
e Calcular los coeficientes de transferencia.

En el caso de los problemas de disefio de equipos, la estimacion de la viscosidad turbulenta no se realiza, puesto

gue los modelos no dependen directamente de ella (Taylor y Krishna, 1993).

3.4.1 Caso Pseudo-binario

A partir del formalismo de transferencia de Maxwell-Stefan para un sistema binario ideal se obtiene la Ecuacion
(3-33)

d(yl) — y1N2 _y2N1 _ Y1 (N2 +N1) N1

= - (3-33)
dr CtDij C,;Dij C,;Dij
Definiendo los siguientes parametros adimensionales:
. . . . r—r
1. Una distancia adimensional 7 = 0
. . . (NZ + Nl ) N1
2. Una tasa de transferencia de masa adimensional @ = 0=
Ct-Dij/§ Ct-Dij/5
Con las condiciones de frontera 7 =0,y, =y,, n=1y, =y,
Asi, la Ecuacion (3-33) se puede reescribir de la forma como se muestra en la Ecuacion (3-34)
d
(1) =Dy, +¢ (3-34)

dn

Integrando la Ecuacion (3-34) se obtiene la solucién mostrada en la Ecuacion (3-35)
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Y1~ Y10 _ exp((Dn)—l

(3-35)
Yis ~ Y10 exp(CD) -1
El densidad de flujo en la posicion 7 = O se define en la Ecuacion (3-36)
D. d(y D. @
J1,0 =—C : M =C,— (y1,0 - yl,a‘) (3-36)

s dp 'S exp(®)-1
J

(O

De la definicion del coeficiente de transporte k = por comparacion con la Ecuacion (3-36) se obtiene que

el coeficiente de transporte sera la contribucién de un coeficiente de bajas velocidades de transferencia (k")

corregido por el factor de correccion a la transferencia de masa (= ), como se muestra en la Ecuacién (3-37):

K =k -2 (3-37)

transporte

El factor de correccion a la transferencia de masa se define en la Ecuacion (3-38), el cual es funcidn de las fracciones
molares de la sustancia i entre el seno del fluido y la interface:

— D 1- yi u
S P g qog] AT Viou (3-38)
exp ((D) -1 1- Yiinterfase

Asi, para poder evaluar la Ecuacion (3-37) se debe estimar el coeficiente de transferencia a bajas velocidades y el

factor de correccion.

Para evaluar k™ usa el nimero de Stanton, definido en la Ecuacion (3-39)

Sty = — (3-39)

A partir del perfil de velocidad universal de Von Karman se puede definir el inverso del nimero de Stanton en

funcion del nimero de Schmidt, tal y como se muestra en la Ecuacion (3-40), llamada la analogia de Von Karman

Sty :%:%+5\/g[80—1+10g[1+%(8c—I)D (3-40)

La analogia de VVon Karman no es la Gnica analogia de transporte. Si se hace uso de la analogia de Chilton Colburn,

la Ecuacidn (3-40) se ve modificada tal y como se observa en la Ecuacion (3-41)

Sty = s =%Sc2’3 (3-41)

*
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La analogia de von Karman es una extension tedrica de la analogia de Reynolds, en la cual se tienen en cuenta los
efectos de la capa buffer de transicion que se presenta entre las capas laminar y turbulenta. Tiene como ventaja un
mayor desarrollo tedrico y aplicabilidad a cualquier sistema conocido el factor de friccién, y como principal
desventaja presenta la mayor complejidad numérica y su aplicabilidad a solo sistemas en régimen turbulento o de
transicion. La analogia de Chilton-Colburn es una correccion empirica de la analogia de Reynolds, por lo cual su
aplicacion se ve limitada a rangos especificos de nimero de Reynolds (menor a 107), de nimero de Prandtl (entre
0.5y 50) y de nimero de Schmidt (entre 0.1y 10). Tiene como ventaja su amplia aplicabilidad a sistemas en tuberias

y la robustez de los resultados al usarla (Brodkey y Hershey, 2003).

Asi, a partir del factor de friccion (f) y del niumero de Schmidt se puede predecir el nimero de Stanton y el
coeficiente de transferencia a bajas velocidades para cada una de las fases.

El nimero de Schmidt se define como la relacion entre la viscosidad cinematica de la solucién y la difusividad en
el marco de referencia masico de la sustancia i, como se muestra en la Ecuacion (3-42), representando una relacion

entre las resistencias a la cantidad de movimiento y a la transferencia de masa:

Sc, = — (3-42)

Debido a que en el nimero de Schmidt aparece la difusividad de Fick, esta se debe calcular a partir de las matrices
B y I' del formalismo de Maxwell-Stefan. Asi, a la hora de evaluar el nimero de Schmidt se utiliza la difusividad

efectiva de la sustancia i en la mezcla.

1 1 &y,

= > (3-43)
Di,m 1-y; = Di,j

Las anteriores difusividades estan calculadas en el marco de referencia molar de transporte, sin embargo, la fuerza
guia en la Ecuacién (3-31) es la diferencia de fracciones masicas. Por lo tanto, debe de establecerse la equivalencia

entre los distintos marcos de referencia. Para conseguirlo se hace uso de la Ecuacion (3-44)

[DMASA ] == [Bou ][WIXII [DIXIW:F [Buo ]
[D]=[B]"[r]
[B~]=[B"]" (3-44)

B =0, _Wi('l_wn .XkJ

X, W,
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Donde:
0, es el delta de Kroenecker.

B es la matriz de difusividades de Maxwell-Stefan.
D es la matriz de difusividades en el marco de referencia molar.
wi; es la fraccién masica de la sustancia i.
xi s la fraccion molar de la sustancia i.

En la Figura 3-3 se presenta un esquema del transporte de la densidad de flujo de la sustancia A desde la fase
gaseosa hasta la fase liquida. En esta figura se observa que la densidad de flujo de la sustancia A es constante en la
fase gaseosa pues no se presenta la reaccion en dicha fase. Sin embargo, esta densidad de flujo en la fase liquida
sera funcion de la posicion pues la sustancia A tomara parte de una reaccion quimica. Asi, planteando un balance
de continuidad en estado estable para la densidad de flujo de la sustancia A en la fase liquida se obtiene lo mostrado

en la ecuacion (3-45).

Entra + Genera = Sale

Nl +1a-Ar=Ny| (3-45)
AN, =T, - Ar
Pelicula
PA i Liquida
NA.r
[A]
Pelicula
Gaseosa
r=2J; r=0 Ar r=5,

Figura 3-3. Representacion esquematica del cambio del flux de la sustancia A en la pelicula liquida en presencia
de una reaccion quimica.

Dado que en el reactor se presenta un caso de transferencia de masa con reaccion, en el estado estable se debe
satisfacer que la magnitud de las densidades de flujo transferidas en la fase liquida de tridecilbenceno y producto
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sulfonado sean iguales a la densidad de flujo transferido de trioxido de azufre desde la fase gaseosa. Por lo tanto,
se cumple la condicion mostrada en la ecuacion (3-46).

ANSOa ANTDB ANTDBS

(3-46)

=M, — 22 =g, — 2> =T
SO, ! TDB ! TDBS
5L ’ §L 5L

Asi, el flux transferido por una molécula de gas que migra desde la fase gaseosa hasta la fase liquida (Figura 3-1)
es igual a la velocidad de reaccion de dicha sustancia en la fase liquida (Figura 3-3). Esta formulacion resulta

conveniente pues permite describir el sistema netamente en funcion de las densidades de flujo.

Para poder evaluar estas densidades de flujo se necesitan las fracciones molares en la interface. Si se realiza una
aproximacion pseudo-binaria para el transporte en la fase liquida, tomandola como si fuera una mezcla Gnicamente

de tridecilbenceno y producto sulfonado, el algoritmo de solucidn se presenta a continuacion:

1. Calcular las fracciones molares de las sustancias en los senos de ambas fases.
2. Suponer las fracciones en la interface liquida de tridecilbenceno y producto sulfonado.
3. Calcular a partir del equilibrio de fases la fraccion de trioxido de azufre en la interface gaseosa.

ViX{ Interfase P™ =Py,¢ (3-47)

4. Calcular las difusividades a dilucién infinita en ambas fases.

o

Calcular la matriz del factor termodindmico a composiciones molares medias (promedio entre el seno del
fluido y la interface) para ambas fases.

Calcular la matriz de difusividades de Fick a composiciones molares medias

Calcular la matriz de difusividades en el marco de referencia molar.

Calcular las difusividades en el marco de referencia masico.

© © N o

Calcular la difusividad efectiva de las sustancias.

10. Calcular la viscosidad de ambas fases.

11. Calcular el nimero de Schmidt de ambas fases.

12. Calcular la velocidad de ambas fases en la interface.

13. Calcular el nimero de Stanton para ambas fases.

14. Calcular el coeficiente de transferencia a bajas velocidades para ambas fases mediante la Ecuacion (3-39)
15. Calcular el factor de correccién mediante la Ecuacion (3-38).

16. Evaluar el coeficiente de transporte mediante la Ecuacion (3-37).

17. Conociendo los coeficientes de transporte en ambas fases, calcular las densidades de flujo para las tres

sustancias como se muestra a continuacion
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NMTDB,turbulento = _pL KL,transporte (WTDB,bulk - WTDB,interfase ) (3'48)
NMTDBS,turbulento = _pLKL,transporte (WTDBS,bulk - WTDBS,interfase) (3_49)
SO; ,turbulento = _pG KG,transporte (WSOS,bulk - WSO3,interfase) (3_50)

18. Si las densidades de flujo de tridecilbenceno y producto sulfonado son iguales al densidad de flujo de

tribxido de azufre, se hall6 la solucion al sistema. De lo contrario, volver al paso 2

En la Figura 3-4 se presenta de forma grafica el algoritmo de solucion.
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Calcular las
composiciones en el
seno del fluido de
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cada fase

'

Suponer las
fracciones de TDB,
y TDBS en la
interfase liquida

Calcular la
fraccion de
triéxido de azufre
en la interfase
gaseosa mediante
el equilibrio de
fases

:

Calcular la matriz del
factor termodinamico y
la matriz de
difusividades en el
marco de referencia
masico en ambas fases

v

Calcular la
viscosidad, los
numeros de
Schmidt, la
velocidad lineal de
cada fase y la
difusividad efectiva
de las sustancias

!

Calcular los
numeros de Stanton

Calcular los
coeficientes de
transporte a bajas
velocidades

!

Calcular los factores
de correccion a la
transferencia de
masa

>

Evaluar los
coeficientes de
transporte
corregidos

!

Calcular los fluxes
transferidos de las
sustancias

No

;Son los fluxes
calculados de TDB y
TDBS iguales a los del
rioxido de azufre?

I

Figura 3-4. Algoritmo de solucién para el calculo de la transferencia de masa en la aproximacion pseudobinaria
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Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.

3.4.2 Caso Multicomponente

Las Ecuaciones (3-32a) a (3-42) pueden tomar forma matricial en sistemas multicomponentes con un desarrollo

analogo, asi la densidad de flujo se expresa tal y como se muestra en la Ecuacién (3-51)
(J) = (NMturbulento) = _IOT [Ktransporte :| AVvi (3_51)
Se parte del formalismo de Maxwell-Stefan para una mezcla multicomponente, mostrado en la Ecuacion (3-52)

dy, _ <& vl —yN;
dr _JZ; C.D; (3-52)

Con un procedimiento similar al realizado en el caso pseudobinario, se puede reescribir la Ecuacion (3-52) como

se muestra en la Ecuacién (3-53)

dyi n-1
—— =D,y + Zq)ij Y — 4 (3-53)
dr p)

Con los términos de la matriz @ definidos en la Ecuacion (3-54)

D, = Ni +Z Nk
CtKin k=1, CtKik

k#i

o - N[ 1 1
: CtKij CtKin

Integrando la Ecuacion (3-53) tal y como se hizo en el caso pseudobinario y derivandola se obtiene la densidad de

(3-54)

flujo presentado en la Ecuacion (3-55)

(J0)= Ct[aD 0]d£)§ - [(]s) oFo es[o]-1] (v, -.) (3-55)

n=0

(9)

c, Ay

Al comparar la Ecuacion (3-55) con la definicion de la matriz de coeficientes de transporte |:K:| = se hace

evidente que la matriz de coeficientes de transporte aparece como la multiplicacién de una matriz de coeficientes

de bajas velocidades y una matriz de correccion, tal y como se muestra en la Ecuacion (3-56):

(K panepore | = | K [E] (3-56)

Con la matriz de correccién para un sistema definida como se muestra a continuacion:
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[=]=[o] exp([@])-[1]]" (357)

Y la matriz de coeficientes de baja velocidad se define a partir de la analogia de von Karman (Ecuacion (3-58)) o

de la analogia de Chilton-Colburn, Ecuacion (3-59)

B 2o 2 {fsel-{xpetog {112 (311D ) s

(3-59)

[Sty]' = ﬁ - % [Sc]”

Finalmente, la matriz de nimeros de Schmidt se define a partir de la matriz de difusividades de Fick, la cual viene
del producto de las matrices B de difusividades de Maxwell-Stefan y T, tal y como se muestra en la Ecuacion (3-
60)

Sc=v[D]' (3-60)

La anterior matriz de difusividades de Fick también debe ser calculada en el marco de referencia masico.

Expresando la Ecuacion (3-51) en forma matricial para los componentes de la fase liquida se obtiene la Ecuacion
(3-61)

j T w JAin erace_w ,bu
(.TDB]:pL[KL][ TDB,int erf: TDB,bulk ] (3-61)

JrpBS WIDBS, interface — W TDBS bulk
Y para la fase gaseosa las densidades de flujo multicomponentes se expresan de la forma mostrada en la Ecuacion
(3-62), donde la fraccion en la interface gaseosa del SOs viene atada a la fase liquida por el equilibrio

termodinamico.

jSO3 = WSO3,int erface Gaseosa WSO3 ,bulk
(. j=pc, [KG][ ] (3-62)

N, WN, interface — YN, bulk

Sin embargo, las anteriores definiciones (Ecuaciones 3-61 y 3-62) son inconvenientes debido a que en los problemas
de disefio es poco probable que se conozcan las fracciones en la interface. Por lo anterior, se recomienda resolver
el sistema de Ecuaciones para hallar las fracciones masicas que satisfacen la igualdad ejemplificada en la Ecuacion
(3-63) (Taylor y Krishna,1993)

= -1 j803 1 W803 ,int erfase Gaseosa _WSO3 ,bulk
(K] [ J —{ J (3-63)

JN2 pG WN2 interfase WNz,bulk
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Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.

Asi, en sistemas multicomponentes la solucion de las Ecuaciones de transporte se vuelve un problema iterativo: se

deben conocer las densidades de flujo para calcular los factores de correccion y los coeficientes de transporte, los

cuales a su vez son necesarios para calcular las densidades de flujo.

Para el caso multicomponente también se cumple lo expuesto en las Ecuaciones (3-45) a (3-46). Por lo tanto, el

sistema se puede expresar en funcion de las densidades de flujo de las distintas sustancias sin recurrir al calculo

directo de la velocidad de reaccién. A continuacion, se presenta el algoritmo de solucion para resolver el sistema

de ecuaciones que describe la transferencia de masa multicomponente en ambas fases:

o

© © N o

13.
14.
15.
16.

Calcular las fracciones molares de las sustancias en los senos de ambas fases.

Suponer las fracciones en la interface liquida de tridecilbenceno, producto sulfonado, la fraccion de
nitrégeno en la interface gaseosa y la densidad de flujo transferido de SOs.

Calcular a partir del equilibrio de fases la fraccion de trioxido de azufre en la interface gaseosa.

v iXi,Interfase:Pivap =Py, ¢ (3-47)
Calcular las difusividades a dilucion infinita en ambas fases.
Calcular la matriz del factor termodindmico a composiciones molares medias (promedio entre el seno del
fluido y la interface) para ambas fases.
Calcular la matriz de difusividades de Fick a composiciones molares medias
Calcular las difusividades en el marco de referencia masico.
Calcular la viscosidad de ambas fases.

Calcular la matriz de nimeros de Schmidt de ambas fases.

. Calcular la velocidad lineal de ambas fases en la interface.
11.
12.

Calcular la matriz de nimeros de Stanton para ambas fases.

Calcular la matriz de coeficientes de transferencia a bajas velocidades para ambas fases mediante la
Ecuacion (3-58) o (3-59)

Calcular la matriz de factores de correccion mediante la Ecuacion (3-54).

Evaluar el coeficiente de transporte mediante la Ecuacion (3-56).

Conociendo los coeficientes de transporte en ambas fases, evaluar las Ecuaciones (3-62) y (3-63)

Si las fracciones en la interface son iguales a las supuestas y las densidades de flujo de TDB y TDBS son

iguales al de SOs, se halld la solucion al sistema, de lo contrario, volver al paso 2.

La Figura 3-5 muestra el algoritmo para el calculo del transporte de masa multicomponente descrito anteriormente.
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TDBS, nitrogeno y

el flux transferido de
SO3

coeficientes de
—>

:

Calcular la
fraccion de
trioxido de azufre
en la interfase
gaseosa mediante
el equilibrio de
fases

v

Calcular la matriz del
factor termodinamico y
la matriz de
difusividades en ambas
fases

v

Calcular la
viscosidad, los
nameros de Schmidt
y la velocidad lineal
de cada fase

!

Calcular la matriz de
nameros de Stanton
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transporte a bajas
velocidades
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Calcular la matriz de
factores de
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Figura 3-4. Algoritmo para calcular los coeficientes de transferencia en el modelado multicomponente.




Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.

Las analogias de Chilton-Colburn y von Karman dependen de forma directa del factor de friccion (f). Debido a que
en la literatura se sugieren distintos modelos en funcion del nimero de Reynolds (el cual relaciona la densidad, la
velocidad de flujo y la viscosidad de la mezcla reactiva) o valores, se decidio usar la media armonica de los
siguientes coeficientes de friccion tal como lo sugiri6 Mandel (2012).

f=0.03 Reportado por Russo et al. (2018)
f = 2(0_023)(R6G—1/5) Reportado por Taylor y Krishna (1993)

f= 0.04(Reg}0'25 )(14 —0.06- z) Reportado por Gutierrez-Gonzalez et al. (1988)

A partir de lo anterior se consideraron dos aproximaciones a la transferencia de masa: (i) un modelado considerando
la mezcla en la fase liquida como una mezcla pseudo-binaria de TDB y TDBS y la fase gaseosa como una mezcla
de SOs y aire; (ii) un modelado considerando la fase liquida como una mezcla multicomponente de SOs, TDB y
TDBS, con la fase gaseosa considerada como una mezcla de SOs, N2 y O,. Debido a que las matrices son de n-1
componentes, es importante aclarar que en la fase liquida se presentan los coeficientes de transporte del TDB y

TDBS mientras que en la fase gaseosa la matriz presenta los coeficientes de transporte de SO3; y N..

Para el modelo unidimensional, usando el modelado multicomponente y aplicando la analogia de Chilton-Colburn,
la Tabla 3-2 presenta las matrices de coeficientes de transporte para ambas fases, sus matrices de correccion y la
densidad de flujo de SOjs transferido en distintos puntos del reactor, mientras que la Tabla 3-3 presenta la
aproximacion pseudobinaria, mostrando el coeficiente de transporte en ambas fases junto a su factor de correccion.
La Tabla 3-4 y la Tabla 3-5 presentan informacion equivalente a la Tabla 3-2 y la Tabla 3-3 respectivamente, pero

al usar la analogia de transporte de VVon Karman.

Los resultados de las densidades de flujo de la Tabla 3-2 y la Tabla 3-3 concuerdan entre si, prediciendo cantidades
similares de SOs transferido. Ademas, ambas aproximaciones predicen bajas velocidades de transferencia de masa,
con los factores de correccion acercandose a la unidad y a la matriz identidad para la aproximacién pseudobinaria
y el modelado multicomponente, respectivamente. En ambos tipos de modelado se cumple que los coeficientes de
transporte en la fase gaseosa son al menos dos 6rdenes de magnitud mayores que los de la fase liquida, lo cual

evidencia que se presentan mayores resistencias a la transferencia de masa en la fase liquida que en la fase gaseosa.

En la matriz de coeficientes de transporte de la fase gaseosa, se observa que los elementos de la diagonal secundaria
son de un orden de magnitud menor y de signo opuesto a los elementos de la diagonal principal. Esto significa que,
por ejemplo, el triéxido de azufre ayuda al movimiento del nitrégeno en la fase gaseosa, debido a que su fuerza
impulsora (la diferencia de fracciones masicas) es de signo opuesto. En la matriz de coeficientes de transporte de la

fase liquida, se observa que los elementos de la diagonal secundaria, aunque son menores que los de la diagonal
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principal, son del mismo orden de magnitud y del mismo signo. Esto significa que el transporte del TDB ejerce una
resistencia importante al transporte de TDBS en la fase liquida, y del mismo modo, el TDBS ejerce una resistencia
similar al transporte del TDB, lo que contribuye a la resistencia global de la transferencia de masa en la fase liquida.

El andlisis para los resultados de la Tabla 3-4 es muy similar al realizado para aquellos de la Tabla 3-5. La matriz
de correccidn de los coeficientes de transporte se acerca a la identidad en ambas fases, se presentan coeficientes de
transporte mucho mayores en la fase gaseosa que en la fase liquida, la matriz de coeficientes de transporte en la fase
gaseosa presenta las mismas caracteristicas de sus elementos en la diagonal secundaria y la matriz de coeficientes
en la fase liquida también muestra que se ejerce una resistencia considerable al transporte entre las sustancias
presentes en la fase liquida. Asimismo, se presentan similitudes en las densidades de flujo transferidos entre la Tabla
3-4 y la Tabla 3-5.

Al comparar la Tabla 3-2 y la Tabla 3-4, se observa que las densidades de flujo transferidos, las matrices de
coeficientes de transporte y las matrices de correccion son muy similares entre si, lo cual indica que ambas analogias
de transporte predicen de forma similar las variables de transporte en el caso multicomponente. Sin embargo, al
comparar la Tabla 3-3 y la Tabla 3-5 se observan diferencias importantes (cercanas al 16% en su punto maximo)
en los coeficientes de transporte de la fase liquida pero no en las densidades de flujo de SO; transferidos. Esto se
debe a la naturaleza de las formas distintas de calculo del nimero de Stanton y repercute en que la diferencia entre
las fracciones del seno del fluido y la interface seran distintas al usar ambas analogias de transporte, puesto que en
la Ecuacion (3-48) se observa que si la densidad de flujo es igual para ambas analogias de transporte y los
coeficientes de transporte son distintos entre si, la fuerza impulsora también sera distinta con el fin de obtener el

mismo densidad de flujo transferido.
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Tabla 3-2. Resultados de la matriz de coeficientes de transporte usando la analogia de Chilton-Colburn. Coeficientes de transporte en m/s y
densidades de flujo en mol/m?-s.

z/IL = —

MATRIZ K, MATRIZ @, MATRIZ K -10° MATRIZ @, N803

0 0.0103 —0.0048 1.5788 —0.0876 0.0628 0.0495 0.8230 -0.2070 0.2661
-0.0014 0.0137 -0.1632 1.5476 0.0086 0.0102 0.1358 1.2371

1/3 0.0125 —0.0060 1.1250 -0.0163 0.1286 0.0816 0.9958 —0.0084 0.0703
-0.0017 0.0166 -0.0317 1.1174 0.0267 0.1020 0.0104 1.0126

2/3 0.0120 -0.0058 1.0311 -0.0048 0.0366 0.0195 0.9989 -0.0055 0.0178
-0.0017 0.0160 —0.0078 1.0301 0.0080 0.0446 0.0084 1.0099

1 0.0110 —0.0054 1.0088 -0.0011 0.0138 0.0069 0.9998 -0.0027 0.0048
-0.0016 0.0148 -0.0022 1.0083 0.0030 0.0188 0.0045 1.0052

Tabla 3-3. Resultados de la aproximacién pseudobinaria para el modelo unidimensional usando la analogia de Chilton-Colburn. Coeficientes de

transporte en m/s y densidades de flujo en mol/m?-s.

56

A L binario -10° L binario Govinarto | Pinario N803,binario
0 0.2326 1.0267 0.1495 1.0180 0.2893

1/3 0.6280 1.0624 0.1586 1.0047 0.0733

2/3 0.2813 1.0346 0.1514 1.0012 0.0183
1 0.0885 1.0153 0.1427 1.0003 0.0050
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Tabla 3-4. Resultados de la matriz de coeficientes de transporte usando la analogia de VVon Karman. Coeficientes de transporte en m/s 'y densidades
de flujo en mol/m?-s.

7L MATRIZ K . MATRIZ @, MATRIZ K, -10° MATRIZ @, NSO3

0 0.0103 —0.0048 1.5788 —0.0876 0.0628 0.0495 0.8373 -0.1899 0.2558
-0.0014 0.0137 -0.1632 1.5476 0.0086 0.0102 0.1246 1.2171

1/3 0.0124 —0.0059 1.1250 -0.0163 0.1265 0.0811 0.9952 —0.0092 0.0709
-0.0017 0.0166 -0.0317 1.1174 0.0262 0.0974 0.0112 1.0137

2/3 0.0120 —0.0058 1.0311 -0.0048 0.0374 0.0202 0.9983 -0.0077 0.0190
-0.0017 0.0160 -0.0078 1.0301 0.0081 0.0449 0.0118 1.0138

1 0.0111 -0.0053 1.0088 -0.0011 0.0141 0.0071 0.9998 -0.0028 0.0051
-0.0016 0.0147 -0.0022 1.0083 0.0031 0.0192 0.0045 1.0053

Tabla 3-5. Resultados de la aproximacion pseudobinaria para el modelo unidimensional usando la analogia de Von Karman. Coeficientes de
transporte en m/s y densidades de flujo en mol/m?-s.

S7

I L,binario * 10 L, binario KG,binario (DG,binan'o Nsog,binario
0 0.6749 1.0959 0.1479 1.0181 0.2862

1/3 2.3336 1.0152 0.1560 1.0049 0.0760

2/3 0.8634 1.0244 0.1491 1.0013 0.0201
1 0.1642 1.0571 0.1406 1.0004 0.0054
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3.5 Coeficientes de transporte de masa pseudobinarios en funcion de la

longitud

La Figura 3-6 presenta los coeficientes de transferencia de masa de la fase gaseosa en funcién de la longitud usando

ambas analogias de transporte, mientras que la Figura 3-7 presenta los coeficientes de transporte en la fase liquida.

0.16 T T T T T T T T T

Chilton-Colburn
0.158 Von Karman

0.156

0.154

0.152

0.15

k G [m/s]

0.148

0.146

0.144

0.142

0.14 | 1 1 1 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Longitud adimensional del reactor
Figura 3-6. Coeficientes de transporte pseudobinarios en fase gaseosa para el sistema de sulfonacion de TDB
para el modelo unidimensional

0.014 T T T T T T T T T

Chilton-Colburn
Von Karman

0.012

0.01

0.008

—

k, [m/s]

0.006

0.004

0.002

0 1 1 1 1 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Longitud adimensional del reactor

Figura 3-7. Coeficientes de transporte pseudobinarios en fase liquida para el sistema de sulfonacion de TDB en
el modelo unidimensional.
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En la Figura 3-6 se observo que el coeficiente de transporte de la fase gaseosa obtiene valores similares para ambas
analogias de transporte, con una desviacion promedio del 1.5%. Se observo una disminucion del coeficiente de
transferencia de masa en la fase gaseosa al inicio del reactor y luego una tendencia parabdlica. Este comportamiento
se ve explicado por el comportamiento de la temperatura de la fase gaseosa, la cual al inicio del reactor disminuye
un poco para después aumentar y alcanzar valores maximos cercanos a una longitud adimensional de 0.2 (ver Figura
1-7). Después la temperatura en la fase gaseosa empieza a descender y el coeficiente de transporte empieza a

disminuir su valor

En la Figura 3-7 ambas analogias de transporte presentaron comportamientos similares, aunque sus valores distan
en promedio un 70.5% entre si, siendo la m&xima desviacion de un 83.4% en el pico observado y la minima de un
57.6% al final del reactor. En dicha figura, los coeficientes de transferencia de masa mostraron un ligero aumento
al inicio del reactor y después una tendencia a decaer con la longitud adimensional. Esto es debido a que, al inicio,
el aumento brusco de la temperatura de la fase liquida tiende a aumentar las difusividades de las sustancias y por lo
tanto aumentan los coeficientes de transporte, sin embargo, este efecto se ve contrarrestado por el aumento de la

viscosidad en la fase liquida (ver Figura 1-8), contribuyendo a una mayor resistencia a la transferencia de masa.

En estas figuras se observé que el coeficiente de transporte de la fase liquida es dos érdenes de magnitud menor
que el coeficiente de la fase gaseosa para ambas analogias de transporte, lo cual indica que se presentan mayores

resistencias a la transferencia de masa en la fase liquida que en la gaseosa.

3.6 NuUmero de Hatta

El nimero de Hatta, (Ha) (1932) se define como la relacion entre la méaxima velocidad de reaccion posible y la
méaxima tasa de densidad de flujo por unidad de espesor transferida como si no hubiese reaccion (Ecuacion (3-64)).
Este parametro es (til a la hora de determinar cual es la etapa controlante del proceso (Kierzkowska-Pawlak,
2012).

_ max (ri,pelicula ) _
= max(N /6 (3:64

La sulfonacion de TDB en presencia de triéxido de azufre sigue una cinética de segundo orden (Mann et al., 1982).

i,transportado )

La ley de velocidad se presenta en la ecuacion (3-65):

Ly = K- Copg 'Csos_L
~-103.41 [kJ/mol]) (3-65)
R-T ’

k=1.24-10" -exp(
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Modelado de un reactor de sulfonacion de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan.

Asi, la méxima tasa de velocidad de reaccion para el sistema de sulfonacion de TDB ocurrird cuando ambas
concentraciones tomen su maximo valor, es decir, es como si la reaccion se llevase a cabo con la concentracion de
TDB en el seno del fluido y la concentracion de SOs en la interface liquida. Esta relacion se expresa en la Ecuacion
(3-66)

max(rTDB) =k- CTDB,bulk -C (3-66)

La méxima tasa de transferencia de SOs sin reaccion quimica se dara cuando la concentracion de SOs en el seno del

SO3,interface
fluido sea igual a 0, como se muestra en la Ecuacién (3-67):

maX(Nso3 ) =k, '(Cso&interfame - CS03,bu1k ) ) CSOg,bulk =0 (3-67)
Reemplazando las Ecuaciones (3-66) y (3-67) en la Ecuacion (3-64) se obtiene la Ecuacién (3-68)

H _ k ’ CTDB,bulk ) CSOB,interface k — D /5
W= » Ky, =Vgo, L

k, -C /5

S 03 Jinterface

\/k ) CTDB,bulk 'DSOS,L
kL
A partir de los valores que tome el nimero de Hatta, se pueden postular cuatro tipos distintos de regimenes

(3-68)

H, =

controlantes segun el valor de Ha (Froment, 2010; Doraiswamy, 2001):

Régimen muy lento: cuando H, < 0.3 Ila reaccidn es la etapa controlante del proceso, pues su magnitud

es menor o equiparable a la del coeficiente de transporte.

e Régimen lento: cuando 0.3 <H, < 3 los efectos de transporte son del mismo orden de magnitud que la
reaccion.

e Régimen rapido: cuando 3 < H, <10 lareaccion es muy veloz y el proceso es controlado por las tasas
de transporte.

e Régimen instantaneo: H, >10 en estos casos la reaccion se da en la interface justo cuando el compuesto

es transferido, por lo que la tasa de transferencia controla en su totalidad el proceso.
Segun el régimen controlante se pueden hacer distintas simplificaciones y aproximaciones en los problemas de
disefio; sin embargo, es importante notar que la distincion de regimenes no es tan categorica como la anterior lista
sugiere, por lo que se deben tener en cuenta los efectos de dos regimenes si los valores de Ha tienden a indicar
solape. Por ejemplo, un nimero de Hatta de 3 puede interpretarse como régimen lento o régimen répido. Esta

situacion puede superarse formulando condiciones apropiadas para estos casos (Doraiswamy y Uner, 2014).
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Si bien el nimero de Hatta es util a la hora de clasificar los sistemas, su aplicacion directa en la solucion de
problemas de disefio es limitada a unos pocos casos sencillos en los que se pueden formular relaciones entre las
variables y dicho pardmetro. Por norma general en los problemas de disefio este nimero se calcula después de

resolver los balances de forma numérica.

En la Figura 3-8 se presenta el perfil de nimeros de Hatta en funcién de la longitud para la analogia de Chilton-
Colburn y la analogia de von Karman.

14 T T T T T T T T

T
Chilton-Colburn
von Karman

0 1 1 1 1 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Longitud Adimensional

Figura 3-8. Numero de Hatta del sistema de sulfonacion de TDB en funcién de la longitud del reactor para las
dos analogias de transporte.
En la Figura 3-8 se observo que el nimero de Hatta presenta un maximo, esto se debe a que al inicio en el reactor
el aumento de temperatura de la fase liquida acelera la reaccion por el aumento de la constante cinética, sin embargo,
rapidamente se empieza a consumir el TDB y la velocidad de reaccion empieza a ralentizarse, mientras que los
coeficientes de transferencia siguen aumentando su valor como se observé en la Figura 3-6. Esto lleva a que el pico
de maximos de nimeros de Hatta esté un poco mas a la izquierda que el pico observado para la velocidad de
reaccion. Con el fin de evidenciar los comportamientos descritos, en la Figura 3-9 se presenta la velocidad de
reaccion calculada en funcién de la longitud adimensional del reactor, mientras que en la Figura 3-10 se observa el

comportamiento de la constante cinética de reaccion en funcion de la longitud.
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Figura 3-9. Velocidad de reaccion de la sulfonacién de TDB en funcidn de la longitud adimensional del reactor.
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Figura 3-10. Constante cinética de la reaccion de sulfonacion de TDB en funcion de la longitud del reactor.

De los resultados de la Figura 3-8 se puede inferir que la analogia de von Karman predice que el sistema reactivo
opera en tres regimenes: inicialmente se encuentra en el régimen rdpido, sin embargo, el aumento de la temperatura
y las mayores tasas de reaccion lo llevan a estar en el régimen instantaneo en longitudes adimensionales cercanas a
0.2. Posteriormente, a medida que la reaccion se ralentiza debido al consumo de los reactivos, el régimen vuelve a

ser veloz, pero con tendencia decreciente, hasta una longitud cercana al 50% del reactor, donde la conversion es
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cercana a 0.9. De alli en adelante las tasas de reaccion son tan bajas que la transferencia de masa empieza a tener el
mismo orden de magnitud y se entra a un régimen lento. De los resultados obtenidos usando la analogia de Chilton-
Colburn el anélisis es similar: hasta una longitud de 0.2 el nimero de Hatta aumenta, llevando el sistema a un
régimen veloz. Tras el pico presentado, el nimero de Hatta empieza a descender de forma sostenida y a una longitud
adimensional cercana a 0.4 se entra en el régimen lento. Sin embargo, es importante destacar que a dicha longitud

adimensional la conversion es cercana al 80%.

La posicién de los méximos de la Figura 3-9 y la Figura 3-10 coinciden con el pico de temperatura que se alcanza
en el reactor en el modelo unidimensional (Figura 1-7). Asi, estas variables aumentaran de forma constante hasta la

posicion donde ocurre el maximo de temperatura y después tenderan a descender

En el caso de la Figura 3-8 la disminucion viene dada no solo por la disminucién de la constante cinética, sino que
debe de afiadirse el efecto del consumo de los reactivos. Es importante destacar que al 30% de longitud del reactor
ya se han alcanzado conversiones del 70% (ver Figura 1-6), por lo que habré poca cantidad de reactivo disponible
para que se lleve a cabo la reaccion

El anterior analisis sobre el niUmero de Hatta demuestra que el sistema opera como reactor aproximadamente el 30%
de la longitud (se alcanzan valores de conversion del 70%) y el resto de la longitud se da para control de temperatura.
El nimero de Hatta nos indica que el reactor tiende a comportarse como un sistema casi instantaneo al inicio de
este, pero a medida que la reaccién avanza y se consumen los reactivos, la reaccién se ralentiza y su velocidad
empieza a ser del mismo orden de magnitud que la transferencia de masa, lo cual repercute en que se ralentice el

proceso reactivo y el reactor se comporte mas como un intercambiador de calor que controla temperatura.

3.7 Coeficiente de transferencia de energia

De forma analoga a la transferencia de masa, se puede calcular un nimero de Stanton para la transferencia de
energia. Con la analogia de von Karman este nimero de Stanton se presenta en la Ecuacién (3-69) y para la analogia
de Chilton-Colburn en la Ecuacién (3-70)

U, -p-C 2 2 5
StH1:%G“G:§+5-\/;-[PrG—l+1n(1+g-(PrG—1)D (3-69)
Sl = Ug - Pg 'Cp,G _ E'Prm (3-70)
H h"(‘} f

Este coeficiente de transporte se debe corregir con el llamado factor de correccion de Ackermann (1937) mostrado

en la Ecuacion (3-71)
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_ D, Nso, *Crs0

Eyg=——, Oy=—""-—7—"" (3-71)
hG

Conocido el factor de correccion de Ackermann, el coeficiente de transferencia de energia se muestra en la Ecuacién
(3-72)

h, =h; -5y (3-72)
Asi, la transferencia de energia y masa es un problema que se resuelve de forma acoplada, puesto que para conocer

el factor de correccion de Ackermann se necesita la densidad de flujo que se transfiere de triéxido de azufre.

Las herramientas presentadas en este capitulo serviran de base para el modelado y simulacion del reactor de pelicula
descendente, descrito y analizado en el Capitulo 4.

3.8 Conclusiones

En el presente capitulo se introdujeron conceptos necesarios para el célculo de los coeficientes de transferencia de
masa en ambas fases. Inicialmente se describié la teoria de doble pelicula y se discutié el formalismo de
transferencia de Maxwell-Stefan. Posteriormente se mostro el factor termodinamico, la forma de calcularlo y se
ejemplificaron resultados para ambas fases en el caso del modelo unidimensional simple. Tras lo anterior, se
mostraron dos formas de calcular los coeficientes de transferencia a partir de las analogias de von Karman y de
Chilton-Colburn. Se discutid el célculo de los coeficientes de transferencia en una aproximacion pseudo-binaria y
en un modelado multicomponente. Se presentaron los coeficientes de transferencia y las densidades de flujo
transferidos tanto en la aproximacion pseudo-binaria como en el modelado multicomponente para el modelo
unidimensional. Se evidencié que ambas analogias de transporte predecian valores similares de densidad de flujo
transferido de tridxido de azufre tanto en la aproximacion pseudo-binaria como en el modelado multicomponente.
También se mostré que el sistema es un sistema de bajas velocidades de transferencia, puesto que los factores de
correccién se acercan a la unidad y a la matriz identidad para los modelados pseudo-binario y multicomponente

respectivamente.

Se presentaron de forma visual los comportamientos de los coeficientes de transferencia pseudo-binarios en funcion
de la longitud del reactor. Se explicd su comportamiento a partir de los valores de temperatura del modelo
unidimensional. Se evidencio que los coeficientes de transferencia en la fase gaseosa arrojan valores muy similares
al aplicar ambas analogias de transporte, sin embargo, se encontraron diferencias significativas al comparar los
coeficientes predichos para la fase liquida, a pesar de obtener valores de densidades de flujo transferidos muy

similares.
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Se caracterizo el sistema reactivo a partir de los valores de nimero de Hatta. Segun la clasificacion propuesto queta
por Doraiswamy (2001) se evidencioé que el sistema tiende al inicio a comportarse como un sistema en régimen
de reaccion veloz al usar la analogia de transporte Chilton-Colburn y en régimen de reaccion inmediato al usar la
analogia de transporte de von Karman. La analogia de transporte de von Karman caracteriza la transferencia de
masa como la etapa limitante del proceso reactivo para cerca del 50% de la longitud del reactor, mientras que la
analogia de Chilton-Colburn lo hace para el 40% de la longitud. Para ambas analogias el cambio de régimen de
reaccion de veloz a lento se da después de lograr conversiones mayores al 80%. Se explicé la caracterizacion de los
sistemas y el comportamiento de los nimeros de Hatta a partir del comportamiento de la tasa de reaccion y de la
constante cinética, las cuales presentan maximos debido al aumento de la temperatura en la fase liquida. Una vez
alcanzado el pico de temperatura, la tasa de reaccién y la constante cinética disminuyen su valor, lo cual repercute

en la disminucion de los valores del nUmero de Hatta.

Las herramientas desarrolladas para el célculo de los coeficientes de transferencia de masa en ambas fases
permitiran calcular la densidad de flujo transferido de SO; desde la fase gaseosa a la fase liquida, lo cual resulta
fundamental para el modelado y simulacion del reactor de pelicula descendente, como se observara en el capitulo
4.

3.9 Lista de simbolos y abreviaturas

3.9.1 Simbolo con letras

Simbolo Descripcién

a, . Parametro de interaccién binario modelo UNIFAC-Dortmund

a, Actividad de la sustancia i

A Parametro necesario para calcular el coeficiente de fugacidad en la Ecuacion de

estado de Peng-Robinson.

b Parametro de interaccion binario modelo UNIFAC-Dortmund

nm

b Parametro de la Ecuacion de estado de Peng-Robinson
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Simbolo Descripcion

B, Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de
UNIFAC-Dortmund y para el coeficiente de fugacidad en la Ecuacion de estado
de Peng-Robinson

Com Parametro de interaccion binario modelo UNIFAC-Dortmund

C, Concentracion total [mol/m?]

C.. Capacidad calorifica de la sustancia i [kJ/kmol-K]

By° Difusividad a dilucién infinita de la sustancia i en la sustancia j [m?/s]

: Difusividad de Maxwell-Stefan del par de sustancias ij [m?/s]

D Difusividad de Fick [m?/s]

F, Pardmetro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de
UNIFAC-Dortmund

£s Fugacidad molar parcial de la sustancia i en la fase S

i; Flux molar de la sustancia i

J Vector de densidades de flujo molares

k Conductividad térmica

k Parametro de interaccion binario entre las sustancia i,j en la Ecuacion de estado

i
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Simbolo Descripcion

KG Coeficiente de transporte de materia para la fase gaseosa [m/s]

KL Coeficiente de transporte de materia para la fase liquida [m/s]

K, Coeficiente de transporte de materia para la fase gaseosa [kmol/(m?-s-kPa)]

Kk Coeficiente de transferencia a bajas velocidades [m/s]

N, Flux molar de la sustancia i [kmol/(m?3-s)]

NM, Flux masico de la sustancia i [kg/(m?-s)]

P Presion del sistema [kPa]

Pj Parametro introducido para el calculo del factor termodinamico con el modelo
de UNIFAC-Dortmund

Pr Namero de Prandtl

q; Area superficial relativa del compuesto i

Q, Area superficial relativa del grupo k

R Posicidn radial para la distancia en la teoria de pelicula

I, Volumen de van der Waals relativa del componente i

R Constante universal de los gases

Ry Volumen superficial relativo del grupo k

St Numero de Staton

Sc NUmero de Schmidt
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Simbolo Descripcion

T Temperatura [K]

vV Volumen molar en la Ecuacion de estado de Peng-Robinson [mol/m?]

V. Pardmetro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de

UNIFAC-Dortmund

W. Fraccién masica de la sustancia i

X Parametro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de actividad
en el modelo UNIFAC-Dortmund

X Fraccion molar de la sustancia i en la fase liquida
v, Fraccion molar de la sustancia i en la fase gaseosa

3.9.2 Subindices

Subindice Descripcion

c Propiedad critica

1 Indicador sustancia i.

1 Par binario de interaccion

G Fase Gaseosa

H De transferencia de energia

L Fase liquida

W Fluido de servicio
Turbulento

Turb
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Superindice

Capitulo 3

Superindices

Descripcion

3.9.4

Letra griega

Fase gaseosa

Fase liquida

Contribucion combinatoria al coeficiente de actividad

Contribucion residual al coeficiente de actividad

Letras griegas

Descripcion

nm

I“(i)
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Parametro Ecuacion de estado de Peng-Robinson
Factor de correccion a la transferencia de masa

Parametro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Pardametro de interaccion necesario para calcular la parte residual del

coeficiente de actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Numero total de grupos k-ésimos en la molécula i en el modelo UNIFAC-

Dortmund

Coeficiente de actividad de la sustancia i

Factor acéntrico de Pitzer
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Letra griega Descripcién

K Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad con la Ecuacion

de estado de Peng-Robinson

Q Parametro introducido para calcular el factor termodindmico usando la

Ecuacion de estado de Peng-Robinson

) Coeficiente de fugacidad en la fase gaseosa de la sustancia i
n Potencial quimico de la sustancia i
n Distancia adimensional
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Capitulo 4

4. Modelado y Simulacion de un Reactor de Industrial de
Pelicula Descendente para la Produccion del Acido

Tridecil-Bencensulfénico

En este capitulo se presenta un breve repaso de la literatura sobre el modelado de sistemas reactivos de sulfonacion
de pelicula descendente. Posteriormente se introduce el modelo de reactor bidimensional estudiado en la presente
tesis y se muestra el método de solucién usado para simular el reactor. Después se exponen los datos sobre el sistema
reactivo y los distintos métodos para estimar las propiedades fisicoquimicas de ambas fases. A continuacion, se
presentan los resultados obtenidos para el modelo bidimensional, los cuales incluyen matrices de factor
termodinamico, perfiles de nimeros de Hatta, perfiles de coeficientes de transferencia pseudobinarios, matrices de
coeficientes de transporte multicomponentes, matrices de factores de correccion a la transferencia de masa, y

perfiles de temperaturas y conversion.

4.1 Modelamiento de reactores de sulfonacion de pelicula descendente

El modelado y simulacion de reactores de pelicula descendente involucra los balances de materia, energia y cantidad
de movimiento para las dos fases. Es importante considerar los fenémenos de transporte tanto en la fase gaseosa
como en la pelicula descendente, asi como las particularidades cinéticas de cada sistema reactivo. La Tabla 4-1
presenta un resumen de las caracteristicas principales de algunas referencias sobre modelado y simulacion de

reactores de sulfonacién de pelicula descendente.
Los principales resultados de los trabajos de la Tabla 4-1 son:

1. Quizas, el trabajo mas antiguo publicado sobre la sulfonacion de alquilbencenos lineales (LAB en inglés) es
el de Johnson y Crynes (1974) quienes estudiaron la sulfonacion del dodecilbenceno (DDB). Ellos
presentaron los resultados de varias corridas de su modelo, variando parametros como: temperatura del fluido
de alimentacion, relacion de alimento (fluido organico/SOs); comparando los resultados de la simulacion con
datos experimentales a la salida del reactor, los cuales fueron reportados en una patente adscrita a Knaggs
(E.E.U.U Patente n°® 3169142, 1965); y otra de Jacobsen (E.E.U.U Patente n° 3531518, 1970). El
modelo predice de forma precisa las conversiones a la salida del reactor, sin embargo, presenta desviaciones

en la temperatura de salida de la pelicula liquida que superan el 10%.

2. Davis et al. (1979) continuaron el trabajo realizado por Johnson y Crynes (1974), realizando algunas
modificaciones Los autores reportan que sus valores de salida concuerdan con unos proporcionados por la

empresa Allied Chemical Company. Al comparar su solucion contra la obtenida Johnson y Crynes (1974)
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en uno de los casos, se muestra que la prediccion del pico de temperatura méxima en la fase organica
desciende casi en 30 K, como resultado de incluir el balance bidimensional de energia. Las demas

temperaturas obtienen reducciones similares, y los perfiles de conversion son parejos entre ambos trabajos.

Gutierrez-Gonzalez et al., (1988) propusieron que la velocidad de reaccion es instantanea solo al inicio
del reactor, pero que a medida que la reaccion progresa, la viscosidad aumenta de manera pronunciada,
limitando la transferencia de masa y la tasa de reaccidn, pero facilitando la transferencia de energia, por lo
gue latemperatura disminuira gracias al sistema de transferencia de calor. Su modelo fue verificado con datos
experimentales propios: EI modelo logra reducir de forma considerable los porcentajes de error, inclusive al
aplicarlos a los datos de otros autores. Sin embargo, recurren a la introduccién de pardmetros adicionales
para calcular los coeficientes de transferencia de masa (los cuales ajustan mediante una minimizacion), lo

cual dificulta la aplicabilidad de sus resultados en otros FFR.

Dabir et al., (1996) introdujo el anlisis de la viscosidad y el pardmetro de difusividad de remolino, usando
para la hidrodinamica de la interface liquida lo propuesto por Lamourelle y Sandall (1972) y para el interior
de la pelicula (la cara que da al tubo) lo propuesto por Van Driest (1956). Lo anterior, con el fin de tener en
cuenta en el modelo las ondulaciones que se producen en la pelicula por la friccion entre ambas fases, puesto
que la velocidad lineal de la fase gaseosa es cerca de 50 veces mayor que la de la fase liquida. EI modelo es
valido tanto para régimen laminar y turbulento de la pelicula liquida y no introduce parametros adicionales
para ajustar. Los autores utilizaron un esquema de diferencias finitas para resolver las Ecuaciones
Diferenciales Parciales, y reportan una desviacion promedia del 7% respecto a los datos experimentales de
Gutierrez-Gonzalez et al. (1988).

Talens-Alesson (1999) propuso (mas no implement) acoplar las teorias de difusion de Maxwell- Stefan
para la fase liquida y correlaciones de transferencia de masa para la fase gaseosa. El autor, en lineas generales,
asumid las mismas condiciones que Dabir et al. (1996) y compard con las simulaciones anteriores
obteniendo perfiles que son mucho menos pronunciados, concluyendo que los efectos de la transferencia de

masa deben de ser mas importantes de lo que se creia hasta el momento.
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Tabla 4-1. Caracteristicas principales de algunas referencias sobre el modelado y simulacion de reactores de sulfonacion.

Aut Teoria de Formulacion Transferencia de Caracteristicas del modelado
HIOTES transporte del equilibrio masa
Modelo unidimensional.
Propiedades fisicoquimicas constantes.
La pelicula desciende en régimen turbulento completamente
Johnson y Pelicula solo Correlaciones de desarrollado.
Crynes, en la fase No Aplica Gilliland y Eneagcliéz sup:zrfigialte (ijns(tjar:ténea.
odelo de retroajuste de datos.
(1974) gaseosa Sherwood (1934); No ocurre ni condensacion ni evaporacion.
Espesor de pelicula constante.
Reactor de sulfonacion de dodecilbenceno.
Espesor de pelicula variable con factor de friccion fijo y constante.
Modelo bidimensional para el balance de energia en la pelicula liquida.
Pelicula solo Correlaciones de Tuvieron en cuenta la variacion de la temperatura de fluido de servicio
Davis et al., . o con la longitud del reactor.
(1979) en la fase No Aplica Gilliland y Propiedades fisicoquimicas varian de manera discretizada con la
gaseosa Sherwood (1934); longitud del reactor.
La pelicula liquida desciende en régimen laminar.
Reactor de sulfonacion de dodecilbenceno.
Introdujeron la viscosidad de remolino a partir de lo propuesto por
) i Correlaciones de Lamourelle y Sandall (1972) y Van Driest (1956)
Dabir etal., Teoria de doble Leyde Henry | Gilliland y Reactor de sulfonacion de dodecilbenceno.
(1996) pelicula
Sherwood (1934);
Propuso linealizar las Ecuaciones del modelo de Maxwell-Stefan e
Talens- Correlacion de ignorar los términos de interaccion termodindmicos para modelar el
Teoria de doble transporte en la pelicula liquida.
Alesson, licul Ley de Henry McCready y Espesor de pelicula constante.
(1999) pefictfa Harnatty., (1984) Modelo de retroajuste de datos.
Reactor de sulfonacion de dodecilbenceno.
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Tabla 4-1. continuacidn. Caracteristicas de principales de algunas referencias sobre el modelado y simulacidn de reactores de sulfonacion

Autores Teoria de Formulacién Transferencia de Caracteristicas del modelado
transporte del equilibrio masa
Pelicula solo Correlaciones de Modelo bidimensional para el balance de energia de la fase liquida.
Pant et al., (2007) | en lafase No Aplica Gilliland y Reaccion superfICIa!’e lnstantanga.
Reactor de sulfonacion de tridecilbenceno.
gaseosa Sherwood (1934);

Torres Ortega
(2012)

Teoria de doble

pelicula

Ley de Henry

Correlacion de
McCready y
Harnatty., (1984)

Sulfonacion de éster de metilo
Espesor de pelicula variable

Gomez-Mendoza
et al.,(2014)

Teoria de doble

pelicula

Ley de Henry

Correlaciones de
Gilliland y
Sherwood (1934)
corregidas por el
factor de correccion al
coeficiente de
transferencia de masa
(Taylor y Krishna,
1993).

Sulfonacion de tridecilbenceno.

Analizaron dos tipos de modelos bidimensionales,

Se realiz6 un estudio en estado transitorio sobre el arranque y el apagado
del reactor.

Espesor de pelicula variable.

Factor de friccion variable a lo largo del reactor.

Se consideraron los efectos de la entalpia como producto del
movimiento de masa en el balance de energia

Aplicaron el factor de correccién de Ackerman para la correccion del
coeficiente de transferencia de calor.

Utilizaron el factor de correccion al coeficiente de transferencia de masa
para corregir el coeficiente de transporte del SO;

Russo et al., (2018)

Teorfa de doble

pelicula

Ley de Henry

Correlacion de
McCready y
Harnatty., (1984)

Modelo bidimensional para la fase liquida.
Incluyeron los efectos de la difusividad de Eddy y la viscosidad
turbulenta en el balance de cantidad de movimiento

Ivanchina et al.,
(2020)

No reportado

No reportado

No reportado

Modelo unidimensional para ambas fases en estado dinamico.
Recurrieron a un retroajuste de datos
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Pant et al. (2007) propuso un modelo para la sulfonacion de tridecilbenceno (TDB). Los autores evaluaron
los coeficientes de transferencia de masa tal como lo propusieron Johnson y Crynes (1974). Para el balance
de energia en la fase liquida usaron un modelo bidimensional con reaccion instantanea. Los autores proponen
una correlacion para el factor de friccion. La solucion de las Ecuaciones Diferenciales Parciales se realiza
por medio de un esquema de diferencias finitas implicito, resolviendo el sistema de Ecuaciones algebraicas

resultantes. Los autores reportaron resultados similares en comportamiento a los de Davis et al. (1979).

Torres Ortega (2012), analizd la sulfonacion del éster de metilo. El autor analiza varias condiciones del
modelo y compara contra resultados experimentales realizados por el mismo. Su modelo predijo con
desviaciones menores al 3% los valores de densidad y viscosidad de la pelicula liquida, sin embargo, tiende
a sobreestimar la conversion, en valores cercanos al 1%. Ademas, la temperatura a lo largo del reactor se
analizé para dos casos, con un 7% de SOs en la mezcla de alimento el modelo sobreestima el maximo de
temperatura observado, sin embargo, cuando se reduce la proporcion de SOs es al 3%, el modelo predice de

forma adecuada los datos experimentales.

Gomez-Mendoza et al. (2014) realizaron un estudio exhaustivo de un FFR para la sulfonacién de
tridecilbenceno (TDB). Los autores analizan 3 tipos de modelo distintos, uno unidimensional, y dos modelos

bidimensionales. Las principales caracteristicas de los modelos bidimensionales son:
M2Ds (Modelo bidimensional simplificado)

e Se consideran despreciables los gradientes radiales de concentracion en ambas fases.

¢ No se tienen en cuenta los efectos de la entalpia del gas que migra desde la fase gas hacia el liquido en
los balances de energia tanto del gas como del liquido reaccionante.

e Lareaccion es instantanea y se lleva a cabo en la superficie, por lo que no hay difusion de SOs en la
fase liquida. Tampoco hay difusion de aire en la fase liquida ni del alquilbenceno lineal ni el sulfonato
en la fase gaseosa.

e Se asume densidad del liquido constante.

e Factor de correccion de los coeficientes de transferencia de masa es constante tal y como lo propusieron
Johnson y Crynes, (1974)

e Temperatura de pared constante.

M2D (Modelo bidimensional)
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e Seincluyen condiciones de frontera adecuadas a la eliminacion de la suposicion de reaccidn instantanea
en la superficie.

e Se tienen en cuenta los efectos de la entalpia del gas que migra desde la fase gas hacia el liquido en los
balances de energia tanto del gas como del liquido reaccionante.

e NO se asumen los factores de correccion de los coeficientes de transporte como constantes, sino que
para el coeficiente de transferencia de calor se aplica la correccion del factor de Ackermann (1937)
mientras que para el coeficiente de transferencia de masa se aplica la correccion tal y como lo mostraron
Taylor y Krishna (1993).

¢ No hay difusion de aire hacia la fase liquida ni del alquilbenceno lineal ni el sulfonato hacia la fase
gaseosa.

Los modelos son resueltos usando el método de las lineas y sus predicciones son validadas con datos

proporcionados por una empresa local, los principales resultados del modelo son:

e El modelo M2Ds obtiene una desviacion del 0.33% en la temperatura media de la pelicula a la salida
respecto a los datos de planta y un 1.9% respecto a la conversion

e Elmodelo M2D obtiene una desviacion del 0.03% en la temperatura media de la pelicula respecto a los
datos de planta y 1% respecto a la conversién.

e En el pico de temperatura, el modelo M2Ds predice una diferencia de temperaturas entre la interface
de la pelicula y la media de toda la pelicula de 25 K (350 K y 325 K aproximadamente,
respectivamente).

e En el pico de temperatura, el modelo M2D predice una diferencia de temperaturas entre la interface de
la pelicula y la media de toda la pelicula de 18 K (335 K y 317 K aproximadamente, respectivamente).

¢ Ambos modelos bidimensionales predicen un pico de temperatura aproximadamente 20 K menor que
el que predice un modelo unidimensional.

El autor reporta una mayor precision, pero a la vez un costo computacional mucho mayor del modelo M2D
frente al M2Ds.

9 Russo et al. (2018) modelan un reactor de sulfonacion de un alquilbenceno lineal y comparan los resultados de
su modelo con el de una planta piloto de la empresa Desmet Ballestra Laboratories®. ElI modelo propuesto es
bidimensional y muy similar al desarrollado Gomez Mendoza et al. (2014). Sus predicciones concuerdan con
bajos porcentajes de error (menores al 5% para las temperaturas y cercanos al 1% para la conversion) con los
datos de la planta.

10 Ivanchinaet al. (2020) modelan un reactor de sulfonacion de un alquilbenceno lineal y comparan los resultados

de su modelo con datos de la empresa ABSA, obteniendo una elevada concordancia. EI modelo propuesto es
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unidimensional y es resuelto en estado dindmico. Sin embargo, los autores mencionan que los pardmetros

cinéticos del sistema y algunos fluidodindmicos fueron obtenidos por retroajuste de datos.

A continuacién, se presentan las principales consideraciones del modelo estudiado en la presente tesis.

4.2 Consideraciones del modelo

Las consideraciones generales incluidas en el modelo propuesto en este trabajo son:

79

Se asumio estado estable y coordenadas rectangulares. Al utilizar coordenadas rectangulares se desprecia
el efecto de la curvatura radial en la hidrodinamica de la pelicula liquida tratando la pelicula liquida como
si descendiese por una placa plana. EI Anexo C contiene la justificacion de esta suposicion con base en los
lineamiento de Tallmadge y Gutfinger (1967) y el célculo del niumero Goucher (>3) indicando que en el
sistema es valido el uso de coordenadas rectangulares.

No se presentan gradientes radiales en la fase gaseosa puesto que esta en régimen turbulento plenamente
desarrollado.

Incorpora el grosor de pelicula variable a partir del balance de cantidad de movimiento.

La solubilidad del SO3 en la pelicula liquida se comporta de forma no ideal de acuerdo con un equilibrio
termodinamico.

Se asume el flujo volumétrico de liquido por unidad de perimetro constante a lo largo del reactor (conocido
a las condiciones de entrada).

NO ocurren condensacion ni evaporacion en la superficie de la pelicula.

El grosor de la pelicula es pequefio comparado con el diametro del tubo.

Los liquidos de la pelicula NO son volatiles en las temperaturas de operacion.

Se asumen algunas propiedades del liquido variables y dependientes de la composicion a lo largo del
reactor.

No se presentan gradientes radiales de concentracion en la pelicula liquida ni en el gas.

Se tienen en cuenta los efectos de la entalpia del gas que es transportado desde la fase gas hacia el liquido
en los balances de energia de la fase gaseosa como de la fase liquida.

La reaccion se lleva a cabo en su totalidad en la capa limite de la fase liquida, por lo que no hay presencia
de SOs en el seno de la fase liquida. Lo anterior significa que la densidad de flujo de SOs que se transfiere
desde la fase gaseosa es igual a la velocidad de reaccion en la fase liquida, como se presenta en la Figura

3-3 y en las Ecuaciones (3-45) y (3-46). Por lo anterior, las ecuaciones del modelo presentado no son
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explicitas en la velocidad de reaccion, se opto por presentarlas en funcién de la densidad de flujo debido a
gue son equivalentes en el estado estable.

o No se presentan difusion de aire en la fase liquida ni del alquilbenceno lineal ni el sulfonato en la fase
gaseosa.

e Se tiene en cuenta el cambio de la densidad y la viscosidad con el espesor de la pelicula descendente.

e Esun modelo en Ecuaciones Diferenciales Parciales (EDPs)

e En el caso de este modelo, no se tendré en cuenta el balance bidimensional para la concentracion de las
sustancias puesto que se asumio que la reaccion se lleva a cabo por completo en la pelicula entre el seno

del fluido y la interface de la fase liquida

Un esquema general de la pelicula descendente se presenta en la Figura 4-1. En este esquema se presenta la pared
del tubo y el ensanchamiento de la pelicula liquida a medida que avanza la longitud adimensional del reactor. Se
situa el valor de y=0 justo en el punto donde la pelicula liquida tiene contacto con la pared interior del tubo. En esta
figura también se observa un esquema de los esfuerzos cortantes que sufre la pelicula liquida como resultado del

contacto con la fase gaseosa.

-

AONN NSNS

—l-ﬁ--i—N

Figura 4-1. Esquema de la pelicula descendente.
Figura 4-1. Esquema de la pelicula descendente.

El balance molar para la fase gaseosa se muestra en la Ecuacion (4-1). A la entrada del reactor la conversion es 0

d-Xso3 N -N SO, ,int (4_1)

dz Ws03 in

Para usar la Ecuacion (4-1) se necesita conocer la densidad de flujo de triéxido de azufre que se transfiere desde la

fase gaseosa hacia la fase liquida. Para poder evaluar dicha densidad de flujo se recurre a los dos tipos de modelados
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descritos en el capitulo 3: a) una aproximacion binaria al transporte en la fase gaseosa y la fase liquida y b) un
modelado multicomponente del transporte en ambas fases.

El balance de energia de la fase gaseosa se muestra en la Ecuacion (4-2) con su condicion de frontera en la Ecuacion
(4-3)

G
dTy — hg '(TL|y:5 - TG)_NSO3 'Cp,SO,a '(TL|y:5 _TG) 42)
dz Z (Wl * Cp,i )
z=0, Te=Tg,in (4-3)
En la Ecuacion (4-4) se muestra el balance de energia para la fase liquida, con las condiciones de frontera apropiadas

en las Ecuaciones (4-5) a (4-7):

a .8TL=a .GZTL (4-4)

Z L 2

0z oy
z=0, T.=TLn (4-5)
eny=0 (4-6)

oT,
K%y o U, (T =)
eny= o (4-7)
oT,
k. -8—; = —AH,,, Ny, -Per—hg (T,|  ~Ts)+Ngo -Clo (.|, , —T)
y=8

Debido a que el grosor de la pelicula aumenta a medida que se lleva a cabo la reaccion por el efecto del aumento
de la viscosidad, es necesario incorporar el balance de cantidad de movimiento. En la Ecuacion (4-8) se muestra la
velocidad en funcion de la posicién en la pelicula y del grosor de la pelicula, en la Ecuacion (4-9) se presenta el
flujo volumétrico por unidad de perimetro de la pelicula, mientras que la Ecuacion (4-10) se expone el esfuerzo

cortante en funcidn del factor de friccion y la velocidad de la fase gaseosa.

. 2
i, (y) = ”L—g[5—y—] +DIR- (4-8)
My, 2 Hy,
. 3 2
a,:<az>.5:pL_g.5_+DIR.T_L.5_ (4-9)
My, 3 My, 2
r =fp, -2 (4-10)
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Para el fluido de servicio el balance de energia se presenta en la Ecuacion (4-11) con la condicién de frontera
mostrada en la Ecuacion (4-12)

dTy, B Uy '(TL|y:o _Tw)
dz Wy -C,y

(4-11)

en z=L, Tw=Tw,in (4-12)
Para el calculo del factor de friccion la literatura presenta distintos modelos y valores, se decidi6 aplicar la media
armonica de los siguientes coeficientes de friccion (Ecuaciones (4-13) a (4-15)) y dicho valor es el usado en los
calculos. Se eligio una media armonica debido a que en dos de las tres referencias el factor de friccion es funcion
del numero de Reynolds, el cual es una relacién de cantidades como la densidad y la viscosidad y la literatura

recomienda usar la media arménica al promediar valores que sean razones (Mandel, 2012).

f=0.03 (Russo et al., 2018)  (4-13)
f=2.0.023-Re, " (Taylor y Krishna, 1993) (4-14)
f=0.04-Re;* -(14-0.06-z) (Gutierrez-Gonzalez, 1988)  (4-15)

4.3 Método de solucidn

Con el fin de darle solucidn al sistema de Ecuaciones Diferenciales Parciales (EDPs), se recurre al método de las
lineas (Canale y Chapra, 2015). ElI método consiste en tomar un problema de EDPs, y reducirlo a la solucién
simultanea de varias Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDOs). Para lograrlo, se deben de aplicar diferencias
finitas a las derivadas de orden superior, discretizando el espacio, por lo que se debera resolver una EDO para cada
uno de los nodos discretizados, tal y como se observa en la Figura 4-2a. Pero, debido a que el espesor de la pelicula
es variable, el grosor h de cada particion se debe de recalcular, la Figura 4-2b muestra un esquema general del

ensanchamiento del espesor de la pelicula:
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j=0 i=h J=2h ]=3h i 6
=0 — L L 4 . L
=1 —p L & & L 9»—
a
z. — L 2 L L L 99—
7=l —e . ® L ® *
i=0 j=h

A

Figura 4-2.a: Esquema clasico del método de las lineas.
b: esquema de espesor variante para el método de las lineas
Asumiendo el flujo por unidad de perimetro constante, se puede calcular el espesor de la pelicula a partir de la
Ecuacidn (4-9), y el distanciamiento de cada particion se obtuvo de la relacion entre el espesor de la peliculay el
namero de nodos

h== (4-16)
n

Conociendo el valor del distanciamiento, se puede evaluar la velocidad para todos los nodos de la Ecuacion (4-8),

teniendo en cuenta que y=h*j, siendo j el j-ésimo nodo.

Tomando como ejemplo el modelo bidimensional y aplicando la discretizacién al balance de energia de la fase
liquida, se obtienen las Ecuaciones (4-17) a (4-20):

(4-17)

O T (0 P Y
‘0Oz b h*
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220, Te=Te i (4-18)
eny=0
T | -T (4-19)
k, @ --U, '(TL|y:0 _TW)
eny= o
T.|. - T (4-20)
k, '% =—AH,,, Ny, -Per—h, '(TL|y:5 -Tq ) + Ny, 'CS,SO3 ' (TL|y:§ - TG)

Debido al principio de no deslizamiento, la velocidad en la pared es 0, por lo que surge una limitante al evaluar las
Ecuaciones (4-8) y (4-17) para el primer nodo de la malla. Con el fin de poder resolver el sistema de Ecuaciones
diferenciales, para el primer nodo de la discretizacion se decidi6 promediar la velocidad del nodo y=h con 0y tomar

dicho valor como la velocidad del primer nodo, asi, entre mas puntos se tengan, mejor sera la aproximacion.

4.4 Caracteristicas del reactor industrial y condiciones de operacién

Para poder solucionar el modelo propuesto, son necesarios los pardmetros y condiciones de operacion mostrados
en la Tabla 4-2, al igual que las propiedades fisicas mostradas en la Tabla 4-3 y aquellas que se calculan con los

métodos descritos a continuacion.

Tabla 4-2 Parametros utilizados en la simulacion del reactor de pelicula descendente, (Gémez Mendoza, et al.,
2014)

Parametro o propiedad Valor Unidades
Diametro interno del tubo 1.575 cm
’% Longitud del reactor 3.048 M
= Coeficiente global de transferencia calor a través de la pared 03 KW/(m?2-K)
Flujo de alimentacion de liquido 8.922 kg/h
c Flujo de alimentacion de aire 28.7017 kg/h
:§ Flujo de alimentacion de SOs; 2.994 kg/h
z-’- Temperatura de entrada del gas 310.95 K
§ Temperatura de salida del gas 313.15 K
g Temperatura de entrada del liquido 299.15 K
§ Temperatura de pared del tubo 298.15 K
S Diferencial de temperatura entrada- salida del fluido de servicio. 4 K
Presion de operacion del reactor 142.665 kPa
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Tabla 4-3. Propiedades fisicas para la resolucion del modelo (Gomez Mendoza, et al., 2014)

liquida

Parametro o propiedad Valor Unidades
Capacidad calorifica del
liquido de enfriamiento 92.053 — 0.039915(2)’3_-7T ;30.00021103 -T2 + 5.3460 (3/mol-K)
(Agua)
Capacidad calorifica de
- 2510.4 JI(kg-K)
la fase organica
(1]
3 | Conductividad térmica )65 . 10-1
2 de la fase organica ' Wim9
°©
'qé_ Calor de reaccién -39.96 MCal / kmol,,
S n - 3481.7
o Viscosidad del TDB 1.0319-10~2 - e 1sT cP
H H 11958.2
Viscosidad del TDBS 2.2928. 10—7 .e 18T cP
- 0.3198
Densidad del TDB 0.2457 - 0.2349~(1-753) glcm?
Densidad del TDBS 1042 kg/m?
Regla de mezclado fase
log (:UL ) = (l_ Xso3 ) -log (IUTDB ) + xso3 -log (IUTDBS) No aplica

4.4.1 Capacidad calorifica en la mezcla gaseosa

n
La capacidad calorifica de la mezcla gaseosa sigue la disposicion clésica: C, ;. = Z:CILi A

i=1

Las capacidades de las sustancias puras tienen la forma:C_(T) =A+B-T+C-T*+D-T°+E-T*. En la

Tabla 4-4 se muestran los coeficientes usados para las sustancias, tomados del libro de propiedades de Yaws (Yaws,

2015).
Tabla 4-4 Coeficientes para la capacidad calorifica. (Yaws, 2015)
SUSTANCIA A B C.10° D-10° E.102
SO, 22.466 0.11981 -9.0842 25.593 -7.9208
o, 29.526 -0.008899 3.8083 -3.2629 8.8607
N, 29.342 -0.0035395 1.0076 -4.3116 2.5935
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4.4.2 Viscosidad en la mezcla gaseosa

Las viscosidades de las sustancias puras se definen mediante la teoria cinética de los gases de Chapman-Enskog

(Poling et al., 2000), mostrada en la Ecuacién (4-21)

~26.69-T-M,
o™ GAZ'QV

[Poise] (4-21)

Para la viscosidad de la mezcla gaseosa se hizo uso de la regla de mezclado de Wilke (Poling et al., 2000), mostrada
en la Ecuacion (4-22), con el término auxiliar presentado en la Ecuacion (4-23)

n

lumix = Znyl—IUI

i=1 Zyj . ¢j,]’
J_ {1+ \/7 \/7 ) (4-23)

4.4.3 Conductividad en la mezcla gaseosa

(4-22)

En este caso, las conductividades las sustancias puras se calcularon utilizando el método de Chung (Poling et al.,
2000), mostrado en la Ecuacion (4-24):

k,=3.75-y- 1 -R-1000 {l} (4-24)
m-K
a
—lig- 2
y=1l+a b
2
0:=C—V—§, Z=2+10.5-[£j
R 2 Tc

B=0.7862-0.7109-®»+1.3168 - @
a,=0.215+0.28288 - -1.061-B+0.26665-Z
b,=0.6366+B-Z+1.061-« -B

Siendo:
Cv la capacidad calorifica a volumen constante.
R la constante de los gases ideales.

o el factor acéntrico de Pitzer.
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Para la conductividad de la mezcla, se puede aplicar la regla de mezclado de Wilke reemplazando las viscosidades
con las conductividades individuales.

4.4.4 Difusividad en la mezcla gaseosa

Para el calculo de las difusividades en la fase gaseosa, se consideré que la fase gaseosa era una mezcla
multicomponente de trioxido de azufre, nitrogeno y oxigeno. En esta seccion se discute el calculo de las
difusividades en el marco de referencia molar. Con el fin de obtener la difusividad de una sustancia en la mezcla
(para la aproximacion pseudobinaria), se aplico el modelo de difusividad de mezcla de Wilke, (Froment, 2010)

mostrado en la Ecuacion (4-25). En estas Ecuaciones 43-° representa las difusividades de Maxwell-Stefan a

dilucidn infinita, mientras que D representa las difusividades de Fick.

11 &y,
D, 1-y, <D

1,m ]

(4-25)

i
Para calcular las difusividades binarias se utiliz6 el modelo de la teoria cinética de los gases propuesto por Chapman-
Enskog mostrada en la Ecuacion (4-26), y las propiedades de las sustancias fueron tomadas del libro de propiedades

de gases y liquidos de Poling (Poling et al., 2000).

2.66-107.T%°. l L_FL
2 (M, M,

“AB = - (4-26)
o, +0y
P23 o,
T es la temperatura en [K]
P es la presién [bar]
M; es la masa molar de la sustancia i [g/mol]
B-°, ;, difusividad a dilucién infinita del par de sustancias A-B [m%s]
o, es la distancia de interaccion molecular de la sustancia i, también llamado diametro de colision
[Angstrom]
Q, es lallamada integral de colision
La integral de colision se evalu6 de la siguiente expresion, mostrada en la Ecuacion (4-27)
Q, = —1'0061836 +0.193 - %M 11.76474 . > 11.03587 ¢ PN T, = T 4
TS e, e (4-
27)

€ es la energia de interaccion molecular, un parametro de Lennard-Jones de la sustancia i
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4.4.5 Difusividad en la mezcla liquida

Para definir la difusividad de una sustancia A diluida en un solvente B, se aplica la relacion de Wilke-Chang (Poling
et al., 2000), mostrada en la Ecuacion (4-28)

¢B'MB

—D-OAB = 7-4 . 10_12 . T . W

(4-28)

@5 es el factor de asociacion, fijado como 1.

4 es la viscosidad de la solucion [Pa*s]

Va es el volumen atémico, calculado con el método de Le Bas.
T es la temperatura [K]
Las anteriores difusividades son difusividades a dilucién infinita, por lo que deben corregirse para hallar las
difusividades de Fick. Esto se puede realizar a partir de la Ecuacion (4-29), con la matriz B definida en la Ecuacién
(3-4). En el caso de la fase liquida debido a que las difusividades dependen fuertemente de las fracciones molares,
se utiliza la correlacion de Vignes para corregir las difusividades calculadas a dilucidn infinita, tal y como se

presenta en la Ecuacion (4-31). La matriz del factor termodinamico se calcula como se mostré en el anterior capitulo.

En estas Ecuaciones B-° representa las difusividades de Maxwell-Stefan a dilucién infinita, mientras que D

representa las difusividades de Fick.

[D]-[B]'[T] )

n

B - X; X,
i
D k_zl,k¢i D

(4-30)
1 1 .
B.=—x - — A #]
) ' (-D-ij ‘D‘inj
Py = H( Doﬁyxﬁl) x (4-31)
k=1

A continuacién, se presenta el algoritmo de solucién para simular el reactor de pelicula descendente

4.5 Algoritmo de solucién

Con el fin de solucionar el reactor se propone el siguiente algoritmo de solucion

1. Establecer las condiciones de temperatura, presion y conversion de entrada del reactor.
2. Subdividir el reactor en trozos de longitud.

3. Evaluar la temperatura de ambas fases y la conversion en la longitud dada.
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Calcular las viscosidades, las capacidades calorificas, las conductividades y las difusividades de las
sustancias puras en ambas fases.

Calcular la densidad, la viscosidad y las propiedades de mezcla en ambas fases.

Calcular los coeficientes de fugacidad y los coeficientes de actividad de cada fase.

Evaluar la transferencia de masa y energia. (ver algoritmos capitulo 3)

Predecir las variables de interés para el siguiente trozo de longitud a partir de las Ecuaciones diferenciales.

En caso tal que no se haya llegado al final del reactor volver al paso 3

10. Evaluar los numeros de Hatta, los coeficientes de transferencia de masa y graficar los resultados.

En la Figura 4-3 se presenta el algoritmo de solucion de forma gréfica. Es importante destacar que para el paso 7 se

deben de seguir los algoritmos presentados en el capitulo 3.
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Figura 4-3. Algoritmo de solucion para el reactor.




Capitulo 4

El reactor se simuld y se analizaron dos casos de estudio: a) la consideracion del transporte como una mezcla
pseudobinaria en la fase liquida de TDB y TDBSy en la fase gaseosa una mezcla de SOs y aire; b) una consideracion
multicomponente en la fase liquida de una mezcla de TDB, TDBS y SOs y en la fase gaseosa una mezcla
multicomponente de SOs, N2 y O.. Ambas consideraciones se trataron con las analogias de von Karman y de
Chilton-Colburn.

4.6 Resultados aproximacion pseudo-binaria

En la Tabla 4-5 se presentan los resultados de los factores termodinamicos de ambas fases para las dos analogias

de transporte.

Tabla 4-5. Factores termodindmicos de ambas fases para las dos analogias de transporte usadas.

Chilton-Colburn Von Karman

28 re - re -

0 0.9990 -0.0001 1.0018 0.0002 0.9990 -0.0001 1.0018 0.0002
-0.0001 0.9999 0.0018 1.0002 -0.0001 0.9999 0.0018 1.0002

1/3 0.9997 -0.0003 0.6336 0.0264 0.9997 -0.0003 0.6386 0.0135
-0.0001 1.0001 -1.0121 1.0729 -0.0001 1.0001 -1.1628 1.0434

2/3 0.9998 -0.0002 0.7740 -0.0226 0.9998 -0.0002 0.8019 -0.0224
0.0001 1.0001 -1.9381 0.8063 0.0001 1.0001 -2.0344 0.7696

1 0.9998 -0.0002 0.8366 —-0.0216 0.9998 -0.0002 0.8503 —0.0206
0.0002 1.0001 -2.1726 0.7123 0.0002 1.0001 —-2.2145 0.6952

De los resultados de la Tabla 4-5 se observa que la fase gaseosa se acerca a una mezcla ideal, puesto que sus matrices
del factor termodinamico son muy cercanas a la matriz identidad. Por otra parte, el factor termodinamico en la fase
liquida en ambas analogias de transporte se aleja de la matriz identidad (excepto en la longitud de z=0), indicando
que la mezcla es altamente no ideal y se presentaran interacciones termodinamicas importantes que afectaran la

transferencia de masa.

Para evidenciar la no idealidad de la fase liquida, en la Figura 4-4 se presentan los coeficientes de actividad para las
distintas sustancias al usar la analogia de von Karman y la Figura 4-5 presenta dichos coeficientes de actividad al

usar la analogia de Chilton-Colburn
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Figura 4-4. Coeficientes de actividad de la fase liquida en el reactor de sulfonacion de TDB en funcion de la
longitud al usar la analogia de von Karman en un modelo bidimensional con aproximacion pseudobinaria a la
transferencia de masa.
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Figura 4-5. Coeficientes de actividad de la fase liquida en el reactor de sulfonacion de TDB en funcion de la

longitud al usar la analogia de Chilton-Colburn en un modelo bidimensional con aproximacién pseudobinaria a la
transferencia de masa.
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A partir de los resultados del factor termodindmico y de los coeficientes de actividad se puede concluir que la fase
liquida es una mezcla altamente no ideal, por lo que las interacciones termodindmicas tendran especial relevancia

a la hora de modelar el transporte en el sistema.

Con el fin de caracterizar el transporte en el sistema se presentan los coeficientes de transferencia de ambas fases
junto a sus factores de correccion para distintas longitudes adimensionales. La Tabla 4-6 presenta los resultados
para la analogia de Chilton-Colburn, mientras que la Tabla 4-7 presenta los resultados para la analogia de von
Karman.

Tabla 4-6. Resultados de la aproximacion binaria para el modelo bidimensional usando la analogia de Chilton-
Colburn. Coeficientes de transporte en m/s y densidades de flujo en mol/m?2-s

2L KL,binario -10° q)L,binario KG,binario q)G,binario NSOs ,binario
0 0.2326 1.0265 0.1495 1.0180 0.2894
1/3 0.1111 1.0306 0.1471 1.0047 0.0637
2/3 0.0599 1.0287 0.1430 1.0012 0.0137
1 0.0389 1.0137 0.1385 1.0003 0.0029

Tabla 4-7. Resultados de la aproximacién binaria para el modelo bidimensional usando la analogia de Von
Karman. Coeficientes de transporte en m/s y densidades de flujo en mol/m?3-s

Z/L KL,binario : ]‘03 (DL,binario KG,binario (DG,binario NSOg ,binario
0 0.6749 1.0959 0.1479 1.0181 0.2862
1/3 2.3336 1.0152 0.1560 1.0049 0.0760
213 0.8634 1.0244 0.1491 1.0013 0.0201
1 0.1642 1.0571 0.1406 1.0004 0.0054

Al analizar los resultados de la Tabla 4-6 se observa que los coeficientes de transferencia de la fase liquida son dos
6rdenes de magnitud menores que los de la fase gaseosa, indicando mayores resistencias a la transferencia de masa
en la fase liquida. También se evidencia que el sistema es un sistema de bajas velocidades de transferencia de masa,
puesto que los factores de correccion son cercanos a la unidad para ambas fases. Sumado a lo anterior, al examinar
los valores de densidad de flujo de triéxido de azufre transferido se nota una tendencia a disminuir en dos 6rdenes

de magnitud la cantidad que se transfiere desde el inicio hasta el final del reactor.

Un analisis similar al realizado a la Tabla 4-6 se puede realizar para la Tabla 4-7. También se evidencian diferencias
importantes entre los coeficientes de transferencia de la fase liquida y la fase gaseosa, los factores de correccién de

ambas fases son cercanos a la unidad y también se presenta una disminucion importante de la densidad de flujo
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transferido al final del reactor respecto al inicio de este. Es importante destacar que a pesar de tener valores distintos
de los coeficientes de transferencia de masa entre ambas analogias (la méaxima diferencia es del 26%), los valores
obtenidos de densidad de flujo transferido son similares. Lo anterior repercutird en que se obtendran perfiles
similares de conversion (Figura 4-6) y temperaturas (Figura 4-7).
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Figura 4-6. Perfiles de conversién para el modelo bidimensional en el reactor de sulfonacion de pelicula
descendente al usar una aproximacion pseudobinaria a la transferencia de masa.

De la Figura 4-7 se observa que ambas analogias de transporte presentan predicciones acertadas (sus puntos finales
estan cercanos al valor de planta) y que concuerdan entre si, puesto que la maxima desviacion entre ambas analogias
para la conversion es de 0.4% y para las temperaturas de 2.3%. La Tabla 4-8 presenta los valores de algunas

variables de planta y su porcentaje de error, calculado como se muestra en la Ecuacion (4-32).

1 —Val
%EI'I'OI' — Va Orreal Va Orcalculado . 100% (4_32)
Valor,
Tabla 4-8. Valores de salida del modelo bidimensional en la aproximacién pseudo binaria.
Chilton-Colburn von Karman
Variable Valor % Error Valor % Error

Cros, L [M] 0.192 0.92 0.188 0.82

T [K] 305.50 0.17 305.53 0.18

Ts [K] 313.27 0.04 313.28 0.04
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Figura 4-7. Perfil de temperaturas en el reactor de sulfonacion de TDB para modelo bidimensional usando una
aproximacion pseudobinaria a la transferencia de masa.
En la Figura 4-7 se observa como las temperaturas de la fase liquida ascienden hasta presentar un maximo en una
longitud adimensional cercana a 0.2. Hasta alli se ha completado cerca del 60% de la reaccion, y el resto de la
longitud el sistema opera principalmente para controlar la temperatura, puesto que las tasas de reaccidn caen
rapidamente como se mostro en la Figura 3-8. La temperatura de la fase gaseosa alcanza su pico en una longitud
posterior a la de la fase liquida, esto debido a que el aumento de temperatura en la fase gaseosa viene dado por

intercambio de calor con la otra fase, por lo que habra un desfase entre ambos picos de temperatura

La Figura 4-8 presenta el perfil de viscosidad de la fase liquida para las dos analogias de transporte. En esta figura
se observa como la viscosidad aumenta de forma pronunciada con el aumento de la longitud del reactor. También
se evidencia que la prediccién es presenta una desviacion notoria, con errores que rondan el 14% para ambas

analogias de transporte.
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Figura 4-8. Viscosidad media de la fase liquida del sistema de sulfonacién de TDB en funcién de la longitud del
reactor en el modelo bidimensional usando una aproximacién pseudobinaria a la transferencia de masa.

En la Figura 4-9 se presenta la concentracion de triéxido de azufre en funcion de la longitud adimensional del

reactor al usar la aproximacion pseudobinaria a la transferencia de masa. En esta figura se presentan los resultados

tanto para la analogia de Chilton-Colburn como para la analogia de von Karman. Se observa que ambas analogias

de transporte predicen valores muy similares, desvidndose entre si en un 3.05%. Al final del reactor, ambas

analogias de transporte predicen una concentracion con un error del 2.34% respecto al valor de planta, presentando

una precisién elevada, como se observé en la Tabla 4-8.
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Figura 4-9. Concentracién de SOs en la fase gaseosa del sistema de sulfonacion de TDB en funcién de la
longitud adimensional del reactor considerando la transferencia de masa como una mezcla pseudobinaria.
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En la Figura 4-10 se presenta la concentracion de TDB en fase liquida en funcion de la longitud adimensional del
reactor al usar la aproximacion pseudobinaria a la transferencia de masa y aplicando ambas analogias de transporte.
En esta figura se observa que ambas analogias de transporte predicen concentraciones en la interface diferentes,
desviandose un 19.75% entre si. Al usar la analogia de von Karman las concentraciones de TDB son un 25.82%
menores que las del seno del fluido, mientras que al usar la analogia de Chilton-Colburn la diferencia en las
concentraciones de TDB entre el seno del fluido y la interface es del 5.16%. Este efecto se da debido a que en la
interface es donde ocurre la reaccion de sulfonacién, por lo que se espera mayor presencia del producto y menor
presencia de los reactivos. En esta figura se observa como a medida que se avanza en la longitud adimensional del
reactor, las concentraciones de la interface y el seno del fluido se van acercando entre si. La concentracién predicha

de TDB a la salida del reactor presenta un error del 5.26% respecto al valor de planta.
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Figura 4-10 Concentraciones molares en la interface y en el seno del fluido de TDB para el sistema de
sulfonacién de TDB en funcion de la longitud adimensional en el modelo bidimensional al usar una aproximacion
pseudo-binaria a la transferencia de masa.

En la Figura 4-11 se presentan las concentraciones de TDBS en el seno del fluido y en la interface en funcion de la
longitud adimensional del reactor al usar la aproximacion pseudobinaria a la transferencia de masa y aplicando
ambas analogias de transporte. En esta figura se observa que las analogias de transporte predicen concentraciones
en la interface diferentes, desviandose un 20.95% entre si. Al usar la analogia de von Karman las concentraciones
de TDBS en la interface son en promedio un 30.44% mayores que las del seno del fluido, mientras que al aplicar la
analogia de Chilton-Colburn la diferencia es del 18.72%. La concentracién de TDBS a la salida del reactor presenta

un error del 5.43% respecto al valor de planta. En la Figura 4-10 y la Figura 4-11 se observa que a medida que se
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avanza en el reactor las concentraciones predichas en la interface tienden a converger al valor del seno del fluido,

indicando que se presenta una disminucion en la tasa de transferencia de masa.
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Figura 4-11 Concentraciones molares en la interface y en el seno del fluido de TDBS para el sistema de
sulfonacién de TDB en funcion de la longitud adimensional en el modelo bidimensional al usar una aproximacion
pseudo-binaria a la transferencia de masa.

En la Figura 4-12 se presenta el perfil de concentraciones de SOs en la interface liquida al usar ambas analogias de
transporte. Se observa que las concentraciones son del orden de 10, por lo que el tridxido de azufre que migra
desde la fase gaseosa reacciona casi en su totalidad con el TDB. Entre ambas analogias de transporte se presenta

una desviacion del 0.96%, resultando en perfiles muy similares.

-6
3.5 x10 T T T T T T T T T

von Karman
Chilton-Colburn

[kmol/m?]

quido

3

CSO , Li

0 L L L L L
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Longitud adimensional de reactor

Figura 4-12 Concentraciones molares en la interface liquida de SOz en el reactor de sulfonacion de TDB al usar
un modelado bidimensional y una aproximacion pseudobinaria a la transferencia de masa.
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La Figura 4-13y la Figura 4-14 presentan los perfiles bidimensionales de temperaturas en la fase liquida en funcién
del espesor de la fase liquida y la longitud del reactor al usar las analogias de Chilton-Colburn y von Karman
respectivamente.
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Figura 4-13. Perfil de temperaturas bidimensional para la fase liquida en el sistema de sulfonacion de TDB
usando la analogia de Chilton-Colburn en el modelo bidimensional usando la aproximacion pseudobinaria a la
transferencia de masa.
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Figura 4-14. Perfil de temperaturas bidimensional para la fase liquida en el sistema de sulfonacion de TDB
usando la analogia de von Karman en el modelo bidimensional usando la aproximacion pseudobinaria a la
transferencia de masa.
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De los resultados de la Figura 4-13 y la Figura 4-14 se observa que las mayores temperaturas de la fase liquida se
dan cerca de la interface para todas las longitudes del reactor. También se evidencia que la fase liquida crece desde

un espesor cercano a 0.2 mm hasta los 1.1 mm

Al comparar la Tabla 4-6 con la Tabla 4-7 se observan diferencias significativas en los coeficientes de transporte,
sin embargo, estas no se reflejan en las temperaturas ni en las conversiones predichas. Por lo tanto, dichas
diferencias se presentaran en las fracciones de las sustancias en la interface, puesto que, si las densidades de flujo
son similares y los coeficientes difieren entre si, la diferencia se encuentra en el valor de la fuerza impulsora (ver
Ecuacion 3-32b). Para evidenciar esta diferencia en el valor de la fuerza guia, la Figura 4-15 presenta las fracciones
de TDB y TDBS en el seno del fluido y en la interface de la fase liquida para ambas analogias de transporte. Se
observa que la fuerza impulsora es menor para la analogia de Chilton-Colburn que para la analogia de von Karman
(la linea representando la analogia de Chilton-Colburn esta mas cerca de la linea del seno del fluido), debido a que
la analogia de Chilton-Colburn predice coeficientes de transferencia mayores que la analogia de von Karman, lo
cual indica perfiles de composiciones menos pronunciados entre el seno del fluido y la interface. También se debe
destacar que a medida que aumenta la longitud del reactor, las lineas que representan las fracciones en la interface
tienden a acercarse a la linea del seno del fluido, lo cual indica que el flujo transferido de las sustancias disminuya
como se observa en la Figura 4-16.
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Figura 4-15. Fracciones molares en la interface y en el seno del fluido de TDB y TDBS obtenidas como solucién
al sistema de ecuaciones usando una aproximacion pseudo-binaria.

En la Figura 4-16 se presenta la densidad de flujo transferido de SOs; en funcién de la longitud al usar la

aproximacion pseudobinaria a la transferencia de masa, aplicando ambas analogias de transporte. En esta figura se
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observa que las densidades de flujo son casi idénticas al usar ambas analogias de transporte, puesto que se obtiene
una desviacion media del 1.43% entre los resultados de ambas analogias de transporte.
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Figura 4-16. Flux de SOs transferido desde la fase gaseosa a la fase liquida en el sistema de sulfonacién de TDB
en funcion de la longitud adimensional del reactor al usar un modelo bidimensional y la aproximacion
pseudobinaria a la transferencia de masa.

En la Figura 4-17 se presentan los coeficientes de transporte de masa pseudobinarios en la fase gaseosa al usar
ambas analogias de transporte, mientras que en la Figura 4-18 se presentan los coeficientes de transporte en la fase

liquida.
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Figura 4-17. Coeficientes de transporte binarios en la fase gaseosa para el reactor de sulfonacién de TDB en
funcion de la longitud para el modelo bidimensional.
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Figura 4-18. Coeficientes de transporte binarios en la fase liquida para el reactor de sulfonacién de TDB en
funcion de la longitud para el modelo bidimensional.
En la Figura 4-17 se observé que para ambas analogias de transporten presentan trayectorias similares, con una
desviacion media del 1.44%. Los valores obtenidos para los coeficientes de transferencia en el modelo
bidimensional son inferiores en promedio un 3.2% a los presentados en la Figura 3-5. Lo anterior se da debido a
gue los picos de temperatura predichos en la Figura 4-7 son casi 20 K menores a los predichos en la Figura 1-7, por
lo que las sustancias presentardn mas resistencia a su transporte. Los coeficientes en la fase tienden a descender a
pesar del aumento de temperatura. Esto se debe a que, al aumentar la temperatura, también aumenta la viscosidad

de la fase gaseosa, lo que dificulta la transferencia de masa.

En la Figura 4-18 ambas analogias de transporte presentan trayectorias con forma similar, sin embargo, la analogia
de Chilton-Colburn predice en promedio coeficientes de transporte un 79.7% mayores que los de la analogia de von
Karman. Al igual que en el caso de la Figura 3-6, los coeficientes de transporte tienden a aumentar al inicio del
reactor debido al vertiginoso aumento de la temperatura, sin embargo, este efecto se ve contrarrestado por el

pronunciado incremento en la viscosidad de la fase liquida, como se observé en la Figura 4-8.

Al comparar la Figura 4-17 con la Figura 4-18 se observa que los coeficientes de transporte en la fase liquida son
mayores al usar la analogia de Chilton-Colburn, pero la densidad de flujo transferido es similar (como se observo
en la Figura 4-16), lo cual repercutira en que se tendra una fuerza guia menor como se analiz6 y mencion6

anteriormente.
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La Figura 4-19 presenta el nimero de Hatta (Ecuaciones 3-63 y 3-64) en funcion de la longitud del reactor para
ambas analogias de transporte.
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Figura 4-19. Numero de Hatta del sistema de sulfonacion de TDB en el modelo bidimensional en funcion de la
longitud
En esta figura se observa que al usar la analogia de von Karman el sistema estd controlado por la transferencia de

masa puesto que se ubica en el régimen veloz en al menos el 70% de lo longitud del reactor, donde se completaria
mas del 90% de la reaccion. De alli en adelante la concentracion de TDB en la pelicula son muy bajas, lo que
ralentiza la reaccion y lleva al sistema a un régimen donde tanto el fendmeno reactivo como de transferencia tienen
magnitudes comparables. EI comportamiento parabélico se da por el aumento pronunciado de la temperatura al
inicio del reactor, puesto que esto beneficia la constante cinética y las difusividades de las sustancias, sin embargo,
después del pico los nimeros de Hatta empiezan a decaer debido a que la viscosidad de la solucién empieza a
aumentar de forma acelerada y esto disminuye de forma considerable la difusividad de las sustancias y los

coeficientes de transporte.

En el caso de la analogia de Chilton-Colburn se observa un comportamiento similar al usar la analogia de von
Karman, pero con valores menores. Esto se debe a que esta analogia presenta coeficientes de transporte mayores
que al usar la analogia de von Karman. No obstante, el comportamiento es andlogo, segun esta analogia el reactor
operaria en régimen veloz cerca del 40% de la longitud del reactor, donde se daria el 80% de la reaccion, y de alli
en adelante el sistema entraria a un régimen lento en el cual los efectos de transporte y de reaccion tienen el mismo

orden de magnitud.
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En un computador con un procesador Intel-i7-10510U a 1.80 GHz y 8 GB de RAM el tiempo de simulacion ronda
los 280 segundos.

4.7 Regimen de flujo pelicula descendente

La Figura 4-20 presenta el comportamiento del nimero de Reynolds promedio de la pelicula descendente en funcion
de la longitud del reactor.

Para peliculas descendentes, Bird et al., (2002). proponen que se pueden distinguir tres regimenes de flujo: i) para
un nimero de Reynolds menor a 20 se presenta flujo laminar sin ondulaciones, ii) para nimeros de Reynolds entre
20y 1500 se presenta flujo laminar con ondulaciones pronunciadas y iii) en Reynolds mayores a 1500 se presenta
régimen turbulento. En la Figura 4-20 se observa que la pelicula descendente se encontraria en un régimen laminar
con ondulaciones hasta una longitud adimensional cercana a 0.2, De alli en adelante se presentaria flujo laminar sin
ondulaciones en la pelicula descendente. EI nimero de Reynolds desciende con la longitud del reactor debido al
incremento de la viscosidad en la fase liquida. A pesar de lo anterior, distintos autores reportan que la pelicula
descendente se encuentra en régimen turbulento gracias a la “violencia de la reaccidon”, esto es la alta cantidad de
burbujas y mezclado que se generan en la fase liquida cuando se lleva a cabo la reaccién (Knaggs,2004; Roberts,
2004). Es importante aclarar que la turbulencia viene definida por el mezclado y la formacion de vortices/remolinos

y no por el valor del nimero de Reynolds.

El nimero de Reynolds se calcul6 usando la ecuacion (4-33). Dw representa el diametro hidraulico, definido como

4 veces el area de flujo sobre el perimetro mojado.

_ Gasto-Dy
7

Para el perfil bidimensional, el area de flujo es igual a la del espacio comprendido entre el diametro del tubo y la

Re (4-33)

posicién en la pelicula liquida, calculado como se muestra en la ecuacién (4-34)

T 2
Aﬂujo = Z ’ (Dfubo - (Dtubo - y) ) (4_34)
Para el nimero de Reynolds de la fase gaseosa se tuvo en cuenta el aumento de espesor de la pelicula liquida de

forma similar a la mostrada en la ecuacion (4-34), tal y como se muestra en la ecuacion (4-35).

A ==(D;

T
flujo,gas 4 tubo

-5”) (4-35)
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La fase gaseosa presenta régimen turbulento en toda la longitud del reactor, tal y como se observa en la Figura 4-
21. El nimero de Reynolds de la fase gaseosa presenta el comportamiento parabolico debido a que la temperatura
en la fase gaseosa presenta dicho comportamiento. Asi, hasta una longitud adimensional cercana al 30% la
temperatura en la fase gaseosa se encuentra en sus valores maximos, por lo que la viscosidad de la fase gaseosa serd
elevada y se reducira el nimero de Reynolds. De alli en adelante la temperatura desciende y con ella la viscosidad

de la fase gaseosa, por lo que de nuevo aumenta el nimero de Reynolds.
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Figura 4-20. Namero de Reynolds promedio de la pelicula descendente en el sistema de sulfonacion de TDB en
funcion de la longitud
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Figura 4-21. Numero de Reynolds de la fase gaseosa en el sistema de sulfonacion de TDB en funcion de la
longitud adimensional
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Debido a que en la pelicula liquida se presenta un perfil de velocidades, por lo tanto, también se presentara un perfil
de nimeros de Reynolds. La Figura 4-22 presenta la distribucién del logaritmo en base 10 del nimero de Reynolds
en funcion del espesor de la pelicula liquida y la longitud adimensional del reactor.

0.6

Longitud adimensional

0.7
0.8
0.9
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2

Espesor [mm]

Figura 4-22. Logaritmo en base 10 del nimero de Reynolds de la pelicula liquida en el reactor de sulfonacién de
TDB en funcioén del espesor y de la longitud adimensional del reactor.

En la Figura 4-22 se observa que en la pelicula liquida a medida que se avanza en la longitud adimensional, el
nimero de Reynolds va disminuyendo, esto se debe a que a medida que se completa la reaccidn la viscosidad de la
pelicula liquida va aumentando considerablemente, como se observa en la Figura 4-8. Este perfil de nimeros de
Reynolds corrobora el esquema conceptual presentado en la Figura 3-2, donde se presenta una zona casi estancada,

una zona de flujo en transicién y una zona donde el régimen de flujo se encuentra plenamente desarrollado.

4.8 Resultados Modelado Multicomponente

Con el fin de presentar los resultados del modelado de la transferencia de masa de forma multicomponente, la Tabla
4-9 presenta los factores termodinamicos, las matrices de coeficientes de transporte, las matrices de correccién a la
transferencia de masa y las densidades de flujo transferidos para distintas longitudes del reactor al usar la analogia
de Chilton-Colburn, mientras que la Tabla 4-10 presenta la misma informacion, pero al usar la analogia de von
Karman.

De los resultados de la Tabla 4-9 se puede observar que los coeficientes de transporte en la fase liquida son tres

ordenes de magnitud menores que en la fase gaseosa, lo que indica que la transferencia de masa en la fase liquida
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presenta mayores resistencias. Ademas, las matrices de correccion son cercanas a la identidad, lo que sugiere que
el sistema presenta bajas velocidades de transferencia de masa en ambas fases. En cuanto a la fase gaseosa, los
elementos de la diagonal secundaria de la matriz de coeficientes de transporte son un orden de magnitud menor que
los de la diagonal principal, lo que indica una baja oposicion del nitrégeno al movimiento del SO y viceversa. En
cambio, en la fase liquida, los coeficientes de la diagonal secundaria de la matriz de coeficientes de transporte son
del mismo orden de magnitud que los de la diagonal principal, lo que significa que ofrecen una mayor resistencia a
la transferencia de masa. Ademas, es importante destacar que la fase gaseosa se acerca a la idealidad, mientras que
la fase liquida se aleja de ella (a excepcion de la longitud z=0), tal como se puede evidenciar en las matrices del
factor termodindmico de cada fase. Por Gltimo, se puede observar que los valores de los coeficientes de transporte
en ambas fases disminuyen a medida que aumenta la longitud del reactor, debido al aumento de la viscosidad en

ambas fases. El anterior analisis también aplica para los valores de la Tabla 4-10
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Tabla 4-9. Datos de transporte del modelo bidimensional multicomponente al usar la analogia de Chilton-Colburn. Coeficientes de transporte en m/s y densidades
de flujo en mol/m?-s

108

z/IL 0 1/3 2/3 1
7 0.0771 -0.0361 0.0198 -0.0096 0.0121 -0.0059 0.0095 -0.0047
G -0.0105 0.1019 -0.0028 0.0265 -0.0017 0.0163 -0.0014 0.0128
@ 1.0681 —-0.0093 1.0690 -0.0083 1.0254 -0.0033 1.0070 —0.0008
G -0.0174 1.0647 -0.0174 1.0643 -0.0064 1.0240 -0.0017 1.0064
R .10° 0.4569 0.3601 0.0352 0.0222 0.0110 0.0058 0.0063 0.0031
L 0.0628 0.0747 0.0073 0.0286 0.0024 0.0137 0.0013 0.0085
o 0.9755 -0.0280 0.9872 -0.0261 0.9976 -0.0131 0.9996 -0.0038
L 0.0184 1.0315 0.0325 1.0394 0.0204 1.0237 0.0063 1.0073
G 0.9990 -0.0001 0.9997 —-0.0003 0.9998 —-0.0002 0.9998 —-0.0002
I —0.0001 0.9999 -0.0001 1.0001 0.0001 1.0001 0.0002 1.0001
L 1.0018 0.0002 0.6336 0.0264 0.7740 -0.0226 0.8366 —0.0216
A 0.0018 1.0002 -1.0121 1.0729 -1.9381 0.8063 -2.1726  0.7123
Ngo, 0.2661 0.0663 0.0153 0.0034




Tabla 4-10. Datos de transporte del modelo bidimensional multicomponente al usar la analogia de von Karman. Coeficientes de transporte en m/s y densidades de
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flujo en mol/m?3-s

z/IL 0 1/3 2/3 1
e 0.0779 —-0.0365 0.0199 —-0.0096 0.0121 -0.0059 0.0094 -0.0047
N -0.0107 0.1030 -0.0028 0.0266 -0.0017 0.0162 -0.0014 0.0126
@ 1.0648 —0.0084 1.0696 —0.0081 1.0277 —-0.0034 1.0081 -0.0009
“ -0.0165 1.0611 -0.0176 1.0647 -0.0069 1.0260 -0.0020 1.0075
R .10° 0.0628 0.0495 0.1265 0.0811 0.0374 0.0202 0.0141 0.0071
L 0.0086 0.0102 0.0262 0.0974 0.0081 0.0449 0.0031 0.0192
o 0.9786 -0.0245 0.9865 —-0.0266 0.9972 -0.0140 0.9996 -0.0038
L 0.0161 1.0276 0.0327 1.0397 0.0216 1.0252 0.0063 1.0073
G 0.9990 -0.0001 0.9997 —-0.0003 0.9998 —-0.0002 0.9996 —-0.0046
I —0.0001 0.9999 -0.0001 1.0001 0.0001 1.0001 0.0076 1.0088
L 1.0018 0.0002 0.6386 0.0135 0.8019 -0.0224 0.8503 —0.0206
A 0.0018 1.0002 -1.1628 1.0434 -2.0344 0.7696 —-2.2145 0.6952
N 0.2557 0.0673 0.0166 0.0039

SO,
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Es importante destacar las similitudes entre los valores presentados en la Tabla 4-9 y la Tabla 4-10.
Los densidades de flujo transferidos, los factores de correccion a la transferencia de masa y las
matrices de coeficientes de transporte presentan valores muy similares entre si. Por lo anterior, ambas
analogias de transporte predeciran valores muy similares de temperatura, conversion y viscosidad,

como se observa en la Figura 4-23, la Figura 4-24 y la Figura 4-25 respectivamente.
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Figura 4-23. Perfil de temperaturas del reactor de sulfonacion de TDB en el modelo
bidimensional usando el modelado multicomponente.
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Figura 4-24 Perfiles de conversion en el reactor de sulfonacion de TDB en el modelo
bidimensional al usar un modelado multicomponente para la transferencia de masa.
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Figura 4-25. Perfil de viscosidad en el modelo bidimensional usando el modelado
multicomponente para la transferencia de masa.

De la Figura 4-23 se observa que ambas analogias de transporte predicen de forma cercana los
valores de planta y que se desvian poco entre si, siendo la maxima desviacion entre las analogias de
0.6% para la conversion y 2.2% para las temperaturas. Sumado a lo anterior, se presenta una alta
exactitud de la prediccién de los valores finales de conversion y temperatura, como se evidencia en
la Tabla 4-11. La viscosidad presenta una desviacion del 13% respecto al valor de planta, mayor que
las que presentan la conversion y la temperatura. En la Figura 4-23 se observa que las temperaturas
en la fase liquida alcanzan su maximo a una longitud adimensional cercana a 0.2, mientras que la
temperatura de la fase gaseosa al inicio del reactor presenta una leve disminucion y después alcanza
su valor maximo a una longitud adimensional de 0.4. En la Figura 4-24 se evidencia que la mayor
parte de la reaccién ocurre al inicio del reactor, puesto que se alcanza una conversién del 90% a una

longitud adimensional de 0.5.

Tabla 4-11. Valores de salida del modelo bidimensional en el modelado multicomponente.
Chilton-Colburn von Karman
Variable Valor % Error Valor % Error
Cros,L[M] 0.184 0.48 0.186 0.52
TL [K] 305.48 0.16 305.49 0.16
Te [K] 313.16 0.02 313.17 0.02
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En la Figura 4-26 se presenta el perfil de concentracion de trioxido de azufre en funcion de la longitud
al considerar la transferencia de masa como una mezcla multicomponente. La linea roja representa
las concentraciones predichas al usar la analogia de Chilton-Colburn mientras que la linea azul
representa los resultados obtenidos al usar la analogia de von Karman. En esta figura las predicciones
de las analogias de transporte difieren un 2.94% entre si, mientras que la prediccion de la

concentracién a la salida del reactor presenta un error del 2.21%, menor que en el caso pseudobinario.

Al comparar la Figura 4-9 con la Figura 4-26 se observa que los perfiles presentan un alto grado de
semejanza entre si. Al contrastar los perfiles de concentracién al usar la analogia de von Karman se
encuentra que el modelado multicomponente predice en promedio una concentracion 1.42% menor
que la aproximaciéon pseudobinaria, mientras que al cotejar los resultados de ambos tipos de
modelado usando la analogia de Chilton-Colburn el modelado multicomponente predice una

concentracién promedio 0.86% menor que la aproximacion pseudobinaria.
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Figura 4-26. Concentracion de SOs en la fase gaseosa en el sistema de sulfonacién de TDB en
funcidn de la longitud adimensional del reactor considerando la transferencia de masa como una
mezcla multicomponente.

En la Figura 4-27 se muestra el perfil de concentraciones de TDB en el seno del fluido y en la
interface al usar el modelado multicomponente a la transferencia de masa y aplicar la analogia de
Chilton-Colburn. En esta figura se presenta que las concentraciones en el seno del fluido son un
30.30% mayores que las de la interface. Esta diferencia es mayor de la que se encontré en el caso
pseudobinario. La concentracion predicha al final del reactor posee un error del 2.76% respecto al

valor de planta. En esta figura se observa que las concentraciones en la interface (representadas por
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los puntos rojos) siguen una tendencia clara, sin embargo, hay unos puntos que se alejan de esa
tendencia. Este fendmeno se da por la alta sensibilidad numérica del sistema de Ecuaciones que se
resuelven para describir la transferencia de masa, donde en algunos sitios la solucion obtenida se
aleja de la tendencia general. A pesar de lo anterior, las predicciones obtenidas poseen alto grado de
precision, como se evidencia en la Figura 4-23 y en la Tabla 4-11. La concentracién de TDB a la

salida del reactor se predijo con un error del 2.46% respecto al valor de planta, menor que en el caso

pseudobinario.
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Figura 4-27. Concentracion de TDB en la fase liquida en funcion de la longitud adimensional del
reactor considerando la transferencia de masa como una mezcla multicomponente y aplicando la
analogia de transporte de Chilton-Colburn para el sistema de sulfonacion de TDB.

En la Figura 4-28 se muestra el perfil de concentraciones de TDB en el seno del fluido y en la
interface al usar el modelado multicomponente a la transferencia de masa y aplicar la analogia de
von Karman. En esta figura se presenta que las concentraciones en el seno del fluido son un 30.16%
mayores que las de la interface. Esta diferencia es menor de la que se encontrd en el caso
pseudobinario. La desviacion entre las concentraciones en la interface predichas por ambas analogias
de transporte es de solo un 1.87%, mientras que el error respecto al valor de planta ronda el 2.87%,
siendo este valor menor que el obtenido en el caso pseudobinario. En esta figura también se presentan
puntos alejados de la tendencia, esto se debe a la alta sensibilidad numérica del sistema de

Ecuaciones a resolver para describir la transferencia de masa, de forma anéloga a lo sucedido en la

Figura 4-27.
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Figura 4-28. Concentracion de TDB en la fase liquida en funcion de la longitud adimensional del
reactor considerando la transferencia de masa como una mezcla multicomponente y aplicando la
analogia de transporte de von Karman para el sistema de sulfonacién de TDB.

En la Figura 4-29 se presenta el perfil de concentraciones en la fase liquida de TDBS al usar el
modelado multicomponente para la transferencia de masa usando la analogia de transporte de
Chilton-Colburn. La linea azul representa las concentraciones en el seno del fluido, mientras que los
puntos rojos representan las concentraciones en la interface. De forma anéloga a lo sucedido en el
caso pseudobinario, también se presentan diferencias notables entre las concentraciones en el seno
del fluido y la interface. En promedio las concentraciones en la interface son un 29.44% mayores
gue las del seno del fluido, siendo esta diferencia mayor que la que se presenta en el caso de la
aproximacién pseudobinaria a la transferencia de masa. La concentracion predicha a la salida del
reactor presenta un error de 2.46% respecto al valor de planta, siendo menor que el obtenido en la
aproximacién pseudobinaria. En esta figura también se presentan puntos alejados de la tendencia,
esto se debe a la alta sensibilidad numérica del sistema de Ecuaciones a resolver para describir la

transferencia de masa, de forma analoga a lo sucedido en la Figura 4-27.
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Figura 4-29. Perfil de concentracién en la fase liquida de TDBS al usar el modelado
multicomponente a la transferencia de masa aplicando la analogia de Chilton-Colburn para el
sistema de sulfonacion de TDB.

En la Figura 4-30 se muestra perfil de concentraciones en la fase liquida de TDBS al usar el modelado
multicomponente para la transferencia de masa aplicando la analogia de transporte de von Karman.
La linea azul representa las concentraciones en el seno del fluido, mientras que los puntos rojos
representan las concentraciones en la interface. Al igual que en la Figura 4-29, se presenta una
diferencia notable entre las concentraciones del seno del fluido y la interface, sin embargo, en este
caso la diferencia es menor, dado que las concentraciones en la interface son en promedio 29.87%
menores que en el seno del fluido, siendo esta diferencia menor que la obtenida en la aproximacion
pseudobinaria usando la analogia de von Karman. La concentracion predicha a la salida del reactor
presenta un error del 2.31% respecto al valor de planta, siendo este error menor que el hallado al
usar la aproximacion pseudobinaria. En esta figura también se presentan puntos alejados de la
tendencia, esto se debe a la alta sensibilidad numérica del sistema de Ecuaciones a resolver para

describir la transferencia de masa, de forma anéloga a lo sucedido en la Figura 4-27.
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Figura 4-30. Perfil de concentracién en la fase liquida de TDBS al usar el modelado
multicomponente a la transferencia de masa aplicando la analogia de von Karman para el sistema
de sulfonacion de TDB.

En la Figura 4-31 se presenta la concentracion de SOs en la interface liquida al usar el modelado
multicomponente y aplicando la analogia de transporte de Chilton-Colburn, mientras que en la
Figura 4-32 se presenta el perfil de concentraciones de SOs en la interface liquida al aplicar la
analogia de von Karman. Las predicciones de ambas analogias de transporte son muy similares,
puesto que los perfiles se desvian entre si solo un 1.35% Al igual que en la Figura 4-27, los perfiles
de concentracion de SOs en la interface liquida también tienen algunos puntos que se alejan de la
tendencia debido a la alta sensibilidad numérica del sistema de Ecuaciones que describen la
transferencia de masa. En la Figura 4-31 y en la Figura 4-32 se observa que las concentraciones en
la interface también son cercanas a 0, corroborando que el SO3 reacciona casi en su totalidad con el

TDB al llegar a la fase liquida
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Figura 4-31. Perfil de concentracion en la interface liquida de SOs al usar el modelado
multicomponente a la transferencia de masa aplicando la analogia de Chilton-Colburn.
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Figura 4-32. Perfil de concentracion en la interface liquida de SOs al usar el modelado
multicomponente a la transferencia de masa aplicando la analogia de von Karman.

En la Figura 4-33 se presenta la densidad de flujo transferido de SOs en funcién de la longitud
adimensional del reactor al usar el modelado multicomponente aplicando la analogia de transporte

de Chilton-Colburn, mientras que la Figura 4-34 presenta la misma informacion, pero al aplicar la
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analogia de von Karman. Las densidades de flujo predichos presentan un comportamiento analogo
al descrito para la Figura 4-27; los puntos muestran una tendencia clara, aunque algunos rompen esa
tendencia debido a la inestabilidad numérica al resolver las Ecuaciones que describen la transferencia
de masa. Al comparar las densidades de flujo predichos por ambas analogias de transporte se observa
que son muy similares, con una desviacion del 1.32% entre si. Los densidades de flujo obtenidos
con el modelado multicomponente son en promedio un 7.23% menores que los predichos con la

aproximacién pseudobinaria.
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Figura 4-33. Flux transferido de SOz al usar el modelado multicomponente a la transferencia de
masa aplicando la analogia de Chilton-Colburn.
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Figura 4-34. Flux transferido de SOz al usar el modelado multicomponente a la transferencia de

masa aplicando la analogia de von Karman.

118



Capitulo 4

Los resultados de la Figura 4-33 y 4-34 explican por qué las concentraciones en la interface de TDB
y TDBS tienden a acercarse al valor del seno del fluido a medida que se avanza en el reactor. Esto
ocurre debido a que la densidad de flujo transferido de triéxido de azufre es cada vez menor, por lo
que habré menor tasa de reaccion y se presentard un gradiente de composiciones menor en la fase

liquida, resultando en que las concentraciones en la interface y el seno del fluido se acerquen

En la Figura 4-35 se presenta el perfil bidimensional de temperaturas en la fase liquida al usar la
analogia de von Karman mientras que en la Figura 4-36 se presenta el perfil bidimensional al usar la
analogia de Chilton-Colburn. Al igual que en el caso de la aproximacion pseudobinaria, se presentan
las mayores temperaturas cerca de la interface y se obtiene un espesor de pelicula que va desde los

0.1 mm a la entrada del reactor hasta 1.1 mm a la salida.
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Figura 4-35. Perfil bidimensional de temperaturas para la fase liquida usando el modelado
multicomponente y la analogia de von Karman
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Figura 4-36. Perfil bidimensional de temperaturas para la fase liquida usando el modelado
multicomponente y la analogia de Chilton Colburn
Al igual que para el caso pseudobinario, se pueden obtener las fracciones en la interface. La Figura
4-37 presenta las fracciones en la interface y en el seno del fluido para el TDBS al usar la analogia
de Chilton-Colburn, mientras que la Figura 4-38 presenta las fracciones de TDB en la interface y en
el seno del fluido.
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Figura 4-37. Fracciones de TDBS en la interface y en el seno del fluido al usar la analogia de
Chilton-Colburn. Los puntos representan las fracciones en la interface
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Figura 4-38. Fracciones de TDBS en la interface y en el seno del fluido al usar la analogia de
Chilton-Colburn. Los puntos representan las fracciones en la interface
La Figura 4-39 presenta las fracciones en el seno del fluido y en la interface de TDB al usar la
analogia de von Karman, mientras la Figura 4-40 presenta las fracciones de TDB al usar esta analogia
de transporte.
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Figura 4-39. Fracciones de TDBS en la interface y en el seno del fluido al usar la analogia de von
Karman. Los puntos representan las fracciones en la interface
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Figura 4-40. Fracciones de TDB en la interface y en el seno del fluido al usar la analogia de von
Karman. Los puntos representan las fracciones en la interface
En los perfiles mostrados de la Figura 4-37 a la Figura 4-40 se observa que las fracciones en la
interface presentan una tendencia clara, aunque algunos puntos se alejan de ella. Estos puntos se
deben a la complejidad de la solucién numérica y no tienen un significado fisico. Ademas, en las
figuras se puede notar que al final del reactor (longitudes adimensionales mayores a 0.7), la linea
gue representa el seno del fluido y los puntos que representan las fracciones de la interface tienden
aacercarse, lo que resulta en una disminucion de la fuerza guia 'y, por lo tanto, en una menor densidad
de flujo transferido, como se observa en la Tabla 4-9 y en la Tabla 4-10. En dichas figuras también
se evidencia como a medida que se avanza en el reactor disminuye la cantidad de TDB presente en
la fase liquida y va aumentando la cantidad de producto sulfonado. Como se menciono
anteriormente, la Tabla 4-9 y la Tabla 4-10 muestran valores similares en las densidades de flujo
transferidos y en las matrices de coeficientes de transporte, lo que se traduce en similitudes en las
fracciones en la interface (ver Ecuacién 3-61). Al comparar las dos analogias de transporte, se
encuentra que las fracciones molares predichas son casi idénticas, con una desviacion media del 1%

entre ambas analogias.

En un computador con un procesador Intel-i7-10510U a 1.80 GHz y 8 GB de RAM el tiempo de

simulacion ronda las 47 horas.
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4.9 Conclusiones

Se propuso un modelo bidimensional para la simulacion de un reactor industrial de pelicula
descendente usado para la sulfonacion de tridecilbenceno. Este modelo involucra los efectos de
transferencia de masa y energia entre las dos fases involucradas y al tener en cuenta el balance
bidimensional de temperatura en la fase liquida, se pueden obtener los perfiles de distribucion de
temperaturas en la pelicula liquida. Sumado a lo anterior, se tuvo en cuenta el espesor variable de la
fase liquida, haciendo uso del método de las lineas para la solucién del problema de Ecuaciones

diferenciales parciales.

El modelo fue evaluado usando dos enfoques para la transferencia de masa: una aproximacion
pseudobinaria y un modelo multicomponente. Se utilizaron las analogias de transporte de von
Karman y Chilton-Colburn en ambos enfoques. La aproximacion pseudobinaria produjo resultados
precisos y exactos para las variables del proceso, con errores del 0.8% para la conversion y 0.2%
para la temperatura al usar ambas analogias de transporte, sin embargo, estos errores son mayores
gue los obtenidos al utilizar el modelado multicomponente, que son del 0.16% y 0.60% para la
conversién y la temperatura respectivamente. En el caso de la aproximacion pseudobinaria las
desviaciones entre las dos analogias fueron menores al 3% para la temperatura y del 1% para la
conversién. Sin embargo, se encontraron diferencias de hasta el 26% en los coeficientes de transporte
entre las analogias, lo que resulté en importantes discrepancias en las fracciones en la interface
predichas. Se obtuvieron los perfiles de los coeficientes de transferencia para ambas fases, y se
observé que la analogia de Chilton-Colburn predice valores mas altos que la de von Karman,
resultando en que ambas analogias de transporte predicen valores similares de densidad de flujo
transferido de SOs. Ademas, se caracterizé el sistema utilizando el nimero de Hatta, y se encontrd
que el sistema se comporta en régimen veloz cerca de la mitad de la longitud donde se lleva a cabo
el 90% de la reaccion. La otra mitad de longitud se comporta en un régimen lento, donde la
transferencia de masa y la velocidad de reaccion tienen magnitudes similares. También se evidencio
que el sistema presenta bajas velocidades de transferencia de masa, lo que se reflejo en los factores
de correccion cercanos a la unidad para las dos fases en estudio. También se determiné que la fase
liquida es altamente no ideal debido a que la matriz del factor termodinamico se aleja de la unidad
al usar ambas analogias de transporte, y por los valores y comportamientos exhibidos por los
coeficientes de actividad de dicha fase. Sumado a lo anterior, se obtuvieron los perfiles de
concentracion de las sustancias en la fase liquida. En los perfiles de concentracion de TDB y TDBS

se observo una discrepancia que ronda el 18% en las fracciones en la interface entre las dos analogias
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de transporte, esto a pesar de predecir valores de densidades de flujo similares. En promedio las
concentraciones predichas presentan un error que ronda el 5% respecto a los valores de planta.

El modelado multicomponente permite alcanzar un mayor nivel de precisién que la aproximacion
pseudobinaria, con desviaciones de solo el 0.16% para la conversion y el 0.60% y la temperatura,
respecto a los valores de planta. Sin embargo, esto se logra a expensas de un mayor costo
computacional. Al comparar las matrices de los factores de correccion de la transferencia de masa,
se observa que el sistema tiene una baja velocidad de transferencia de masa para ambas fases al
utilizar las dos analogias de transporte. Ademas, las dos analogias de transporte predicen que la fase
gaseosa es ideal, mientras que la fase liquida es altamente no ideal, lo que se refleja en los valores
de la matriz del factor termodindmico. Asimismo, se pudo demostrar que los valores de las
densidades de flujo transferidos y las matrices de los coeficientes de transferencia de masa son
similares entre ambas analogias de transporte. Esto influyd en que las fracciones molares en la
interface sean parecidas, con una desviacion media del 1% entre las analogias de transporte. En las
matrices de los coeficientes de transferencia de masa, se evidencié que los coeficientes de
transferencia de la fase liquida son tres érdenes de magnitud menores que los de la fase gaseosa, lo
gue indica una mayor resistencia a la transferencia de masa en la fase liquida que en la fase gaseosa.
Las similitudes entre ambas analogias de transporte también se evidenciaron en las densidades de
flujo transferidos, donde la desviacion fue cercana al 1.32%, mientras que en las concentraciones en
la fase liquida la desviacion entre las analogias de transporte se ubicd cercana al 1.78%. Las
predicciones de las concentraciones en fase liquida a la salida del reactor al usar el modelado
multicomponente presentaron un error medio del 2.45%, siendo este menor que el presentado por la

aproximacion pseudobinaria.

Se logro caracterizar el régimen de flujo de la pelicula descendente, obteniendo perfiles de nimeros
de Reynolds promedio, asi como un perfil bidimensional. A partir del perfil bidimensional se
corrobor6 que el sistema se comporta con una zona en régimen laminar muy cercana a la pared del
tubo, luego una zona intermedia donde se presentara una transiciéon en el régimen de flujo y
finalmente, cerca de la interface, se presentard una zona con el perfil de flujo plenamente
desarrollado. Se evidencié que en la pelicula descendente el valor del nimero de Reynolds tiende a

disminuir por efecto del aumento de la viscosidad de la fase liquida.
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4.10 Lista de simbolos y abreviaturas

4.10.1 Abreviaturas
Abreviaturas Descripcion
SO, Trioxido de azufre
FFR Reactor de pelicula descendente
TDB Tridecilbenceno.
TDBS Sulfonato de tridecilbenceno.
4.10.2 Simbolo con letras
Simbolo Descripcién
C]p Capacidad calorifica [kJ/(kg-K)]
D Difusividad de Fick [m?/s]
Y Difusividad de Maxwell-Stefan [m?/s]
DIR Dir es un indicador de direccidn, vale 1 si gas y pelicula van cocorrientes, vale
-1 si fluido y pelicula van contracorrientes.
DIR2 Dir2 es un indicador de direccion, vale 1 si fluido de servicio y pelicula van
cocorrientes, vale -1 si fluido y pelicula van contracorrientes.
f Factor de friccion.
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Simbolo Descripcion

g Aceleracion de la gravedad [m/s?]

Ha Namero de Hatta

h Distancia entre nodos de la discretizacion del espesor de la pelicula m

h, Coeficiente de transferencia de calor pelicular [kW/(m?-K)]

j Indicador nimero de particiones del método de las lineas

' Conductividad de la fase liquida [W/(m-K)]

N, o, Flux de triéxido de azufre [kmol/(m?3-s)]

n NUmero de nodos en los que se divide el espesor de la pelicula método de las
lineas.

Per Perimetro de la seccion transversal por la cual fluye el gas [m]

Re NUmero de Reynolds

T Temperatura [K]

a Velocidad lineal [m/s]

\W Flujo molar por unidad de perimetro [kmol/(m-s)]

X503 Conversion

y Eje espacial [m]

Z Longitud adimensional de reactor

AH Calor de reaccion [kJ/kmol]

rxn
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4.10.3 Subindices

Subindice Descripcion

G Fase gaseosa.

I Indicador sustancia i.

in Inicial, de entrada al reactor.

int Interfase en caso de densidad de flujo. Interno en caso de perimetro.
J Indicador nodo del método de las lineas

L Fase liquida.

W Fluido de servicio.

4.10.4 Superindices

Superindice Descripcién
G Fase gaseosa.
L Fase liquida.

4.10.5 Letras griegas

Letra griega Descripcién

a Difusividad térmica [m?/s]

S Espesor de la pelicula liquida [m]
A Elemento diferencial o cambio

H Viscosidad dinamica [Pa*s]
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Letra griega Descripcion

P Densidad [kg/m®]

T, Esfuerzo viscoso ejercido por el gas a la superficie de la pelicula [Pa]
w Flujo volumétrico por unidad de perimetro de la fase liquida [m3/(m-s)]
r Matriz del factor termodinamico

Ve Coeficiente de actividad en la fase liquida.
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Conclusiones & Perspectivas

Durante la realizacion de esta Tesis de Maestria en Ingenieria Quimica, se llevé a cabo un estudio
de las caracteristicas fundamentales de los reactores de sulfonacion de pelicula descendente, con un
enfoque especial en la sulfonacién de alquilbencenos lineales, especificamente tridecilbenceno. Se
desarrollé una herramienta computacional versatil que pudiera simular este proceso y representara
de manera fenomenolégica las condiciones especificas del sistema reactivo. Esto incluye su
naturaleza altamente exotérmica, las tasas de reaccion elevadas y los cambios en las propiedades
fisicoquimicas del liquido reactante. Se desarrollé un modelo matematico para describir el reactor
de pelicula descendente. Este modelo incluy6 balances de energia bidimensionales y de cantidad de
movimiento para la pelicula liquida, con el fin de representar de forma correcta las interacciones

entre las dos fases involucradas.

El modelo del reactor fue resuelto utilizando el método de las lineas con malla adaptativa. Este
enfoque de resolucion de Ecuaciones diferenciales parciales permitié tener en cuenta las variaciones
en el espesor de la pelicula debido a los cambios en las condiciones fluidodinamicas de la fase
liquida. Las soluciones obtenidas exhiben un bajo porcentaje de error en comparacién con los valores
de planta, y presentan un alto grado de precision, puesto que los resultados obtenidos presentan un
0.2% de error para la temperatura de salida de la fase liquida y un 0.6% para la conversién de triéxido

de azufre, respecto a los datos de planta.

Se estudio6 el modelo de reactor utilizando dos enfoques diferentes para describir la transferencia de
masa, y cada uno de ellos fue analizado utilizando las analogias de transporte de Chilton-Colburny
von Karman. En ambos enfoques se hace uso del formalismo de Maxwell-Stefan para la transferencia
de masa. En uno de los enfoques, se considerd la transferencia de masa de ambas fases de manera
pseudobinaria. Los resultados obtenidos proporcionaron informacion sobre el comportamiento de
los coeficientes de transferencia de masa, los coeficientes de actividad usando el modelo de
UNIFAC-Dortmund y los coeficientes de fugacidad usando la ecuacion de estado de Peng-Robinson,
las matrices del factor termodinamico y el nimero de Hatta. Esto permitié identificar al sistema
como uno en el que predominan los efectos reactivos sobre los efectos de transporte. También se
observo que el sistema presenta velocidades de transferencia de masa bajas y debido a que la matriz
del factor termodinamico se aleja de la matriz identidad, la pelicula liquida se comporta como una
fase altamente no ideal. Al comparar las dos analogias de transporte, se encontraron diferencias en
los coeficientes de transferencia de masa de hasta el 26%. Estas diferencias no se reflejaron en las

densidades de flujo de masa transferidos, pero si se manifestaron en las fracciones de tridecilbenceno
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y producto sulfonado predichas en la interface liquida. La diferencia en los valores de los coeficientes
de transferencia también result6 en que la analogia de von Karman predijera valores de nimero de
Hatta més altos que la analogia de Chilton-Colburn. En este enfoque particular de modelado de la
transferencia de masa, se obtuvieron porcentajes de error cercanos al 0.6% y 0.8% para la
temperatura de salida de la fase liquida y la conversion, respectivamente.

La otra alternativa de modelado de la transferencia de masa evaluada consider6 cada fase como una
mezcla multicomponente. En esta alternativa se obtuvieron las matrices de coeficientes de
transferencia de masa para ambas fases, sus matrices de correccion y las matrices de factores
termodinamicos. En este modelado también se evidencio que el sistema se comporta como uno de
bajas velocidades de transferencia de masa, se mostr6 que la fase liquida se comporta de forma no
ideal. En esta alternativa las dos analogias de transporte presentaron valores muy similares de
coeficientes de transferencia de masa y de fracciones en la interface, desviandose solo un 1% entre
si. Sumado a lo anterior, este modelado presenta la mayor precisién con los datos de planta,
obteniendo porcentajes de error de 0.3% para la temperatura de salida de la fase liquida y de
alrededor del 2% para la concentracion de TDBS. A partir de los resultados de las matrices de
coeficientes de transferencia de masa en la fase liquida se pudo determinar que en dicha fase se
presentan altas resistencias a la transferencia de masa de las sustancias. Lo anterior viene dado con
un costo computacional mayor que en el enfoque pseudobinario, pero brindando mayor precision y

exactitud respecto a los datos experimentales y mas informacion del sistema reactivo.

El modelo y los métodos de andlisis desarrollados en la presente tesis se convierten en herramientas
de diagndstico versatiles para la industria. Analizar con alta precision la operacién del reactor,
obteniendo perfiles de temperatura, concentracion y viscosidad, permitird una mayor flexibilidad a

la hora de programar la produccidn y llevar a cabo la operacion del reactor.

Sumado a lo anterior, el modelo para la transferencia de masa propuesto y la estrategia de solucion
son de caracter general, lo que implica que se pueden implementar para otro tipo de reactores de
sulfonacion, otros reactores de pelicula descendente e incluso otros reactores gas-liquido. Esto

amplia el espectro de aplicaciones de esta tesis de maestria a numerosos casos de estudio.

Futuros trabajos relacionados con el modelamiento y simulacion de reactores de sulfonacién podrian
considerar efectos como la dispersién radial de masa en la fase gaseosa y explorar el modelado
teniendo en cuenta perfiles radiales de temperatura en la misma fase. Sumado a lo anterior, la

aplicacion de herramientas como la inteligencia artificial y las redes neuronales podrian ser
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entrenadas para reducir el tiempo de simulacion y predecir de forma veloz el comportamiento del
reactor.

Por otra parte, para extender la metodologia de analisis a otros sistemas reactivos gas-liquido, los
futuros trabajos podrian abordar la transferencia de masa teniendo en cuenta formulaciones mas
realistas de los regimenes de flujo de las distintas fases (i.e., la hidrodindmica de las fases). En este
caso, la dindmica de fluidos computacional (CFD) podria surgir como una herramienta valiosa para
la descripcion de la transferencia de cantidad de movimiento en los sistemas gas-liquido.
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Anexo A

Anexo A: Deduccion del Modelo Matematico para
el Factor Termodinamico usando el Modelo
UNIFAC-Dortmund

El proposito de este anexo es mostrar el paso a paso de la obtencion de las derivadas analiticas para
el factor termodindmico usando el modelo de actividad de UNIFAC-Dortmund. Este anexo se basa
el desarrollo publicado por Gomez-Garcia et al. (Difusiéon y reaccion en medios porosos.

Manizales: Universidad Nacional de Colombia.2011).

A.1 Desarrollo matematico

El logaritmo de actividad en el modelo se muestra en la Ecuacion (A-1)

log(7,) :log(;/f)+log(7/ir) (A1)
El logaritmo combinatorio se muestra en la Ecuacion (A-2)
V. V. (A-2)
log(y‘)=1-B. +log(B.)-5-q. -|1-—=+1log| =
g(7) , +log(B,)-5-q, ( P g[E]]
Con los parametros definidos en las Ecuaciones (A-3) a (A-7)
3/4
B =5 (A3)
ij ]3/4
j=1
Vo= (A-4)
ij 5
j=1
F = (A-5)
ij 'rJ
j=1
g A-6
ri — ZVI((I) . Rk ( )
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m A7
qizzvl(:)'Qk A0

Dondeq, ,R, son el area superficial relativa del grupo k y el volumen superficial relativo del grupo
k respectivamente. & se refiere al nimero total de grupos k-ésimos en la molécula i. m y n hacen

referencia al total de grupos y de sustancias respectivamente.

La parte residual se define en la Ecuacién (A-8)

r) i (A-8)
log (77) = 234 (log(r, ) - 1og(I"?)
k=1
Con los parametros definidos en las Ecuaciones (A-9) a (A-12)
N & 0,-Y A-9
log(T,)=Q, - l—log[ZQZ-‘sz]_z 2 (A-9)
- - zep 'lez
p=1
0
220 x,
z=1 p=1
O = B‘“—Xm (A-11)
Z Qk ) Xk
k=1
( a_+b, -T+c, -T? j (A-12)
\an =exp| — T

Para calcular el término 10g(1“§) ) se siguen las mismas Ecuaciones, pero suponiendo una solucién

que solo contiene moléculas del grupo k.

El factor termodindmico I se define en la Ecuacion (A-13)

e 0x
i

I, =6 +x, {MJ (A-13)
T,P,xk:j
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Las derivadas parciales en la Ecuacion (A-13) son restringidas para n-1 componentes. Estas
derivadas se pueden calcular a partir de las derivadas sin restringir tal y como se muestra en la

Ecuacion (A-14), donde el superindice * indica que son derivadas sin restringir

{MJ _[5(10g (71))]* _(5(108 (%))I (A-14)

OX. - O0X. [5):4

] ] n

Asi, para obtener las derivadas restringidas de la Ecuacion (A-14), se debe derivar la Ecuacion (A-
1) respecto a la composicion del a-ésimo compuesto, como se muestra en la Ecuacién (A-15)

(a(logyi )]* ~ 0(log(r7)) . o(log(77)) (A-15)
[9):¢ - 19):4 [9):4
a T.P.x,; a a
Derivando la Ecuacién (A-2) respecto a la composicién se obtiene:
NAATENEA
og(r7) o8, 1 o8, | \E) E\E) (a19
ox,  0x, B, ox, & ox, V. 0x,

Aplicando la regla del cociente se obtiene la Ecuacion (A-17)

V.) 4V oF
o & | ZH.F-—i.V A-17
(Fl J _ox, | oox, ( )
ox, F?

Derivando cada uno de los pardmetros, se obtienen las Ecuaciones (A-18) a (A-21)

oB)_ o« " x  ap (A-18)
ox, n 2o VR SV _
(]Z:llxj _I,j3/4j ]Zl:xj r] ;xj r;
0 Vi T I T,
(gx ):_ n 2 'I'a = n "h :_Vi.Va (A-lg)
i1 B .
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o(F. | 4
F)___ q g =% 9% _ p.p (A-20)
X, iq.-r. qu'qj qu'rj
py b j=1 j=1
a@ij V.V, E+F-F-V, V, e
- — (F,-V.)
0x, E Fi

Reemplazando en la Ecuacion (A-16) se obtiene la Ecuacién (A-31)

0(log (7)) 1 v, E Y,
—~ V'V __B..B-—.(-B.-B)-5-q.| ——.(F - i, (F —
aXa ' * Bi ( ' a) ° ql[ F1 (a Va)+vi F1 (a Va)J
(A-31)
Simplificando términos y factorizando, se obtiene la Ecuacion (A-23)
oll < (A-23)
%:Ba-(1—Bi)+5'qi~(Va—Fa)-[1—Vij

Con el fin de hacer mas llevadera la nomenclatura para las derivadas del logaritmo residual, se

introduce un término mostrado en la Ecuacion (A-24).

o (A-24)

Derivando la Ecuacién (2-14) respecto a la composicién se obtiene la Ecuacion (A-25)

M S ((log( ))J (A-25)

a k=1

La Ecuacion (2-15) se puede reescribir de la forma mostrada en la Ecuacién (A-26)

(A-26)

log(T', )= Q (1 log (P, ) - ié’ ¥y j

Derivando la Ecuacion (A-26) se obtiene la Ecuacion (A-27)
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a 92 1sz
8(log(Fk))_Q . _L.a(Pk)_i P, (A-27)
ox, ok P ox, = 0xX,

Expandiendo la regla del cociente para el tltimo término da como resultado la Ecuacién (A-28)

o(6,-¥,)

6(log(Ty)) 1 o(P) & ox,
o TR e, & By

o(p,)

Z

0x, (A-28)

.Pz_ez.\sz'

Z

Teniendo en cuenta que P, €s funcion de Hm .el cual a su vez es funcién de Xm, Se mostraran sus

respectivas derivadas a continuacion en lugar de ampliar la expresion en la Ecuacion (A-28)

En las Ecuaciones (A-29) a (A-32) se muestra el proceso para obtener la derivada de Xm en respecto

a la fraccion molar:

Koa = =0 AT ; (A-29)
[ S
z=1 p=1 z=1 p=1
oX L@ (gvn‘f).x]} [ IV‘:) x]j [zlvr()a)j
m j= j= p=
Xma = 6X = n m ) n B n m ) n m (A_SO)
B3] (Sws] (B8 (5w x|
z=1 p=1 j=1 z=1 p=1 z=1 p=1
N @)
|4
x Zn_x V'  _x . (Z i ] (A-31)
ma (3X T “*m n m n m
C (Bw]  [ERw)
j=1 z=1 p=1
\ (a)
|4
¥ g | (Z ' ] (A-32)
ma ox ~ “*m n n m
a a) (z)
[zvm ] [zzvp j
j=1 z=1 p=1
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Modelado de un reactor industrial de pelicula descendente usando el formalismo de Maxwell-Stefan

En las Ecuaciones (A-33) a (A-37) se presenta el procedimiento para obtener las derivadas de Hm

respecto a la fraccién molar

m mo X,
'kZ:;,Qk'Xk Qm.Xm.(;Qk.axaj

oX
Ox

00 Q-

m __ a

0
ma 8X m 2 m 2
’ (ZQkaJ [ZQkaj
06 Qm.Xma'iQk.Xk Qm'Xm'(iQk'XmaJ

ma ox m 2 m 2
- (fex]  (Bax)

5 _%0_ Q. X, X, Q. X, (;Qk.me
0X, [iQkaj X [iQkaj [iQkaJ

La Ecuacion (A-38) presenta la derivada del término P

16).9

z=1

o) = a6, m

Reemplazando los términos en la Ecuacion (A-28) se obtiene la Ecuacion (A-39)

o(log(T,)) 1 mp .9 P_g.p .P
N — N 77 . __P _ kz za z z kz za
ox Qu P Z:; (P )2

a z

Agrupando términos se obtiene la Ecuacién (A-40)
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olog(Ty)) . [ P &, (6)(6. P. (A-40)
Tl Bt (B )(a 2

a Z Z Z

Reemplazando en la Ecuacion (A-25) se obtiene la expresion final para la derivada del logaritmo

residual de actividad, mostrada en la Ecuacion (

a(k;i(aﬁ)) _ _kmlzvl(‘i) Q _[f;}j N Z“‘ll{,kz (%} . (% _P?Z:D (A-41)
A.2 Lista de simbolos
A.2.1 Simbolo con letras
Simbolo Descripcion
B. Pardmetro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de

1

UNIFAC-Dortmund y para el coeficiente de fugacidad en la Ecuacién de

estado de Peng-Robinson

F Pardmetro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de
UNIFAC-Dortmund

P Presion del sistema

P Pardmetro introducido para el calculo del factor termodinamico con el
modelo de UNIFAC-Dortmund

qQ, Area superficial relativa del compuesto i

Q, Area superficial relativa del grupo k

R Posicidn radial para la distancia en la teoria de pelicula
r, Volumen de van der Waals relativa del componente i
R Constante universal de los gases
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Simbolo Descripcion

Ry Volumen superficial relativo del grupo k

T Temperatura [ K |

V. Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de

UNIFAC-Dortmund

X Parametro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

X. Fraccion molar de la sustancia i en la fase liquida
1

A.2.2 Subindices

Subindice Descripcion

C Propiedad critica

1 Indicador sustancia i.

1j Par binario de interaccion

A.2.3 Superindices

Superindice Descripcién
C Contribucion combinatoria al coeficiente de actividad
r Contribucion residual al coeficiente de actividad
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A.2.4 Letras griegas

Letra griega

Descripcion

o

m

ij

nm

8
1ﬂk

@)
Vi

Vi
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Pardmetro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Delta de Kroenecker

Pardametro de interaccion necesario para calcular la parte residual del

coeficiente de actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Parametro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

Parametro necesario para calcular la parte residual del coeficiente de
actividad en el modelo UNIFAC-Dortmund

NUmero total de grupos k-ésimos en la molécula i en el modelo UNIFAC-

Dortmund

Coeficiente de actividad de la sustancia i






Anexo B

Anexo B: Deduccion del Modelo Matematico del
Factor Termodinamico usando la Ecuacién de

Estado de Peng-Robinson

Este anexo se basa el desarrollo publicado por Gomez-Garcia et al. (Difusion y reaccion en

medios porosos. Manizales: Universidad Nacional de Colombia.2011).

El factor termodinamico para sustancias en fase gaseosa se define en la Ecuacién (B-1)

)

i,j i,j Yi an

(B-1)

T,P,xkgj

Con el logaritmo del coeficiente de fugacidad definido en la Ecuacion (B-2)

B ZZjlxj'Aﬁ B. Z+(1+\/§)-B
L |.log
V2)-B

Bl

o
B-/8 A B

log(, ) = —log(Z—B)+—=--(Z-1
(B-2)
Con el fin de condensar la nomenclatura en el desarrollo matematico, se incluyen los términos

auxiliares en las Ecuaciones (B-3) a (B-5)

A
0=—"— B-3
s (B-3)
2 AL
Q:hﬁi (B-4)
A B

_Z+(1+«/§)-B

S= (B-5)
Z+(1-+2)-B
Asi, se puede reescribir la Ecuacion (B-2) como se muestra en la Ecuacion (B-6)
n B
log(qﬁi):—log(Z—B)+ - (Z2-1)-0-Q-log(8) (B-6)

Derivando la Ecuacion (B-6) respecto a la composicion se obtiene la Ecuacion (B-7)
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d(log(é))__ 1 (dzZ 4B _Bi_(z_l)-EﬂLBi.d_Z
& 7-B|dx, dx, 132 dx, B dx, (B7)
1 dS dQ
_ —.—~=_0-8. -5-Q-—
0-Q S dx, 0 dx; Q

Definiendo las derivadas de los términos auxiliares en las Ecuaciones (B-8) a (B-11)

doO A dB 1 dA

dx, B8 dx, B.y8 dx, (8-9)
dQ _ 22%A gz B aB 2.A, &9
dxi__ A? dXi Bz.dxl+ A
d(log(S)) Z+(1 ﬁ)'B'dS
dx; Z+(1+\/§).B dx;, (B-10)
oz B
ds & Z+(1+\/§).B _[XJ+(1+\/§). XJ
dx, ox, Z+(1—J§ Bl Z+(1—\/§)-B
(B-11)
e
ox [0):¢

Reemplazando las Ecuaciones (B-8) a (B-11) en la Ecuacion (B-7) y reorganizando términos se
obtiene la Ecuacién (B-12), que muestra la derivada del logaritmo del coeficiente de fugacidad

respecto a la fraccion molar para la Ecuacion de Peng-Robinson.
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810g(2) __ L J[dZ) [ B _Bl.(z_l) 9B +E. 9z
ox, - 7Z-B 23 X, B? 23 B | ox,
A4 Z+(1+\/§)'B N Zj:Xj.Aji oA | 2-A; B (0B
— .0 . —_ + +_. _
o v | S ) A 6
A e Z+(1++2) B '(aBj
B?-/8 Z+(1—\/§)-B ox
) 2.Zj“XjAﬁ_Bi A log Z+(1+«/§)-B
+ .
B'\/g Z+(1—\/§)~B oS
+A- .
Z+(1+\/§)-B (aXJ

B.1 Lista de simbolos

B.1.1 Simbolo

Simbolo

con letras

Descripcion

12)

A
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Parametro necesario para calcular el coeficiente de fugacidad en la Ecuacion de

estado de Peng-Robinson.

Parametro de la Ecuacion de estado de Peng-Robinson

Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad en el modelo de

UNIFAC-Dortmund y para el coeficiente de fugacidad en la Ecuacion de estado

de Peng-Robinson

Parametro de interaccion binario entre las sustancia i,j en la Ecuacion de estado

de Peng-Robinson

Presion del sistema

[kPa]
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Simbolo

Q

y;

Descripcion

Término auxiliar usado en la derivacion del factor termodindmico a partir de la

Ecuacion de estado de Peng-Raobinson

Término auxiliar usado en la derivacion del factor termodinamico a partir de la

Ecuacion de estado de Peng-Raobinson
Constante universal de los gases
Temperatura [K]

Volumen molar en la Ecuacién de estado de Peng-Robinson [mol/m?]

Fraccion molar de la sustancia i en la fase gaseosa

B.1.2 Subindices

Subindice Descripcion

¢ Propiedad critica

1 Indicador sustancia i.

1 Par binario de interaccion

B.1.3 Letras griegas

Letra griega

Descripcién

i
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Parametro Ecuacion de estado de Peng-Robinson.

Elemento ij de la matriz del factor termodindmico.
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Letra griega Descripcién
w Factor acéntrico de Pitzer.
K Parametro necesario para calcular el coeficiente de actividad con la Ecuacion

de estado de Peng-Robinson.

Coeficiente de fugacidad en la fase gaseosa de la sustancia i

SN
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Anexo C: Curvatura de la pelicula liquida
descendente: Numero de Goucher y la justificacion

del uso de las coordenadas rectangulares

En el desarrollo del modelado del reactor en el capitulo 4, se asumié que eran aplicables las
coordenadas rectangulares, despreciando el efecto de la curvatura que se da al fluir la pelicula liquida
a lo largo de las paredes de un tubo. Esta decision se vio justificada por los valores del nimero de
Goucher definido en la Ecuacion (C-1).

Go - R[/’—g} | (C-1)

O

Donde: R representa el radio del tubo por el que fluye la pelicula descendente, g es la aceleracion de
lagravedad y o representa la tension superficial de la pelicula liquida

El nimero de Goucher es un parametro que permite determinar si para un fluido que fluye sobre las
paredes de un tubo se pueden usar las mismas ecuaciones que la pelicula que desciende sobre una
placa plana. Lo anterior solo es posible si la pelicula se comporta hidrodinamicamente como si
estuviese fluyendo por una placa plana vertical, lo cual es valido para nimeros de Goucher mayores
a 3 (Tallmadge y Gutfinger,1967).

Se calcul6 el nimero de Goucher como funcion de la longitud adimensional del reactor. La densidad
de las sustancias puras se calcul6 utilizando las expresiones presentadas en la Tabla 4-3. Para la
tension superficial del TDB se utiliz6 la Ecuacion (C-2) con los parametros reportados por Yaws
(2015).

Oppp = A~ (1 - %j (C-2)
A=34.203, B=849.98, n=1.22222, con la Temperatura en [K]
Para el calculo de la tension superficial del TDBS no se encontraron expresiones en la literatura. Sin
embargo, He et al (2010) reportaron valores de tension superficial de sulfonatos de alquilbencenos
lineales como funcion del numero de carbonos que tiene la cadena (que varian entre 35 mN/m
(minimo) y 52mN/m (méximo)). Con estos valores como referencia, se estimo la variacion del

namero de Goucher a lo largo de reactor de sulfonacion.
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Para la tension superficial de la mezcla en la pelicula liquida se uso la regla de mezclado presentada
en la Tabla 4-3, mostrada a continuacion como la ecuacion (C-3):

1Og(O_L ) = (1 — X0, ) log (o ) +Xgo, - log(O-TDBS ) (C-3)

En la Figura C-1 se presentan los nimeros de Goucher obtenidos

52 T T T T T T T T T
Ndmero de Groucher maximo
5 Numero de Groucher minimo i

4.8

4.6

4.4

4.2

Numero de Groucher

4

3.8

3.6

3-4 1 1 1 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Longitud adimensional del reactor

Figura C-1. Numeros de Goucher minimo y maximo esperado en la pelicula descendente.

Como se observo en la Figura C-1, los nimeros de Goucher son mayores a 3 a lo largo de toda la
longitud del reactor, por lo que la suposicion de coordenadas rectangulares y el uso de las ecuaciones

para placa plana es valido para este sistema.
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