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INTRODUCCTION

Debido a la préctica de Ingenieros Quimicos, es sobre enten-
dido que el disefio de complicadas pieias de equipo no ha sido
enfocado directamente a las-condiciones de oﬁeracisn dadas:
No hay formula dentro de la cual nosotros podamos substituir
las condiciones requeridas para dar explicitamente los co-
rrespondientes par&metros de disefio, | '

E1l proceso de disefiar involucra: precisi6n, el cdlcule de 1las
condiciones que podrian ser realizadas en el equipo con la fi-
Jac16n de par&metros de disefic a varios valores de ajuste y

entonces seleccionar un punto ﬁptlmo o deseable de par@metros
para el disefio.

Es el prop651to del presente estudio el de representar median-
te m&todos conocidos (prediccibn) el comportam;ento o desempe-
fio de reactores cataliticos continuos no~150térm1cos, no~adia-
bétxcos. Este trabajo trata de enfocar principalmente a un
reactor catalitlco empacado del tipo intercambiadox de calor,
en €l cual el principal requerimiento es que suficiente calor
sea transferido para controlar la temberatura dentro de los
limites ﬁermisibles.

Un satisfactorio modelo es formulade para simular la operacidn
de la seccién radiante de un reformador prlmarlo. Las bases
de este modelo toman en cuenta una serie de ecuaciones que
Tepresentan la variacién de la conversib6n de una de las espe-
cies reactantes, asi como las variaciones de pre516n tempera-
tura y composicién de la mezcla gaseosa.

Este trabajo estd basado en los estudios realizados por M.H.
mean1 de 1la Universidad de California en Berkeley, asi como -
en la aportacidn de los investigadores Moe J.M. y Gerhard E.R.



cuyos manuscritos estin reportados en el articulo "Simulate
Methane Reformer Reactioms'. s
Los datos referentes a la operacibn de un reformador fueron
obtenidos de la industria "Phillips Petroleum Co.'s Avon Re-
finery Hydrogen Plant' cerca de Martinez California E.U.A. y
estdn reportados en el articulo antes mencionado.

Solo tres factores empiricos necesitaron ser evaluados de los
datos de operacibn actual, de los cuales solo un¢ es signifi-
cativo si el modelo es aplicado a la resoluci6n de pToblemas
de disefio. Estos factores son: 1) una tiplca relacifn CQ,/CO
a la salida, 2) una constante de proporc1ona11dad en la ex-
presiGn de la caida de presién y 3) un mGltiple para el coe-
ficiente de transferencia de calor.

Las variaciones en la conyersifn y=tem§eratura son modeyada~
-mente influenciadas por la'pre&ién y la relacién vapor/gas,
solo ligeramente jnfluenciadas por la temperatura de entrada
de gas y fuertemente influenciadas por el perfil de tempera~
tura de la pared del tubo.

El modelo desarrollado aqui puede ser mejorado cuande es Apli-
cado a la simulacién de grandes hornos. Diferentes grupos de
tubos tendrin distintos perfiles de temperatura de pared, una
computacién podria ser hecha para cada banco de tubos y la
conversibn promediada. Un esquema de integracidm tan simple
como el método de 4°orden de Runge-Kutta fué empleado.



BASES DEL MODEL((

El horno del reformador contiene un ntmero de tubos colocados

en paralelo en una seccién radiante calentada, mis otros equi-
pos localizados en la seccidn de conveccidén para recobrar ca-

lor del flujo de gases de combustién.

Nuestro objetivo en este estudio es encontrar las condiciones
del proceso en las cuales el flujo de la mezcla Vaﬁor/gas pasa
a través de los tubos de la seccién radiante del reformador
dadas ciertas condiciones de entrada. (Fig. 1.)

Los célculos computacionales de la transferencia de calox de
los qﬁemadores 2 lag paredes de los tubos en la seccifén ra-
diante del reformador no se contemﬁlan aqui. NueStra'aﬁroxi“
macidén ha sido modelar solamentevﬁa transférencia de calor
desde las paredes de los tubos hacia la mezcla gaseosa flu-
yendo dentro de ellos, tomando en cuenta los cambios quimi-
cos. ‘ | |

4
En este estudio el perfil vertical de temperatura de 1a pared
del tubo es tratado como una variable independiente,. donde
todos .los tubos reciben la alimentacidn de gas en faralelo, :
un modelo de un tipico tubo es representativo ﬁara:todqs los
tubos en el horno. - ’

Con la velocidad de flujo, temperatura,‘bresién y~com§osiciﬁn
de gases conocidas a 1a entrada del tubo emﬁacado con ctatali-
zador de niquel en el reformador metano-vapor, nosotros desea-
mos encontrar la temﬁeratura, ﬁreSiﬁn y tomposici6n de 1la
mezcla gaseosa como ésta baja por los tubos catalizadores en

. estado estable. .



PORCICN DEL TUBO
0 EXPUESTO A LA
RADIACTON

LONGITUD

DIAMETRO INTERNO DE TUBO, D
AREA DE SECCION TRANSVERSAL

Ain

PRESION, P

PARED DEL TUBO
4 TEMPERATURA, ‘TW

'IBIPERA'I'URA, PRESION Y COMPOSICION SON CALWS PARA LA MEZ(LA
GASEOSA TAL Y OOMO ESTA ATRAVIEZA LOS TUBOS DENTRO DEL HORNO.

FIG. 1



Las condiciones tfpicas de operacibn de la industria "Phillips
Petroleum Co.'s Avon Refinery Hydrogen Plant" sen dadas en la’
tabla 1. Esta planta est& disefiada para la produccibn de 50

millones de pies cGbicos por dia de hidrfgeno con una pureza
del 95%.

Como puede ser visto en 1la tabla 1, la razbn de vapor a car-
b6n en la alimentacifén es muy alta, mayor que 5 a 1. Esta ra-

z6n estf por arriba del minimo requerido para prevenir la co-
qulzac16n del catalizador.

Los catalizadores comerciales de los reformadores vapoy-metano
mantienen su actividad por afios. El modelo desarrollado aqui,
por consiguiente, no toma en cuenta ningung coquizacign o "Ba-
ja" en la actividad del catalizador.

TABLA 1
Condiciones Tiplcas de 0perac16n de un Reformador
(Avon Refinery Hydrogen Plant)

Longitud de tubo, ft - - - - = i R, RV 40
Difmetro interno de tubo, in - = ~ =~ = = = =« - - = 5
Esﬁesor de la pared de tubo, in - = = ~ - =~ = - 17/32
Tamafio de particula de anillos catahzadores, in - 5/8X 5[9,)( 3/16
Velocidad de flujo mésico, 1b/hr ft . superf1c1a1v 5476
NGmero de Reynholds de partfcula - - - -~ = =~ - - - 5000
Presién de entrada, atm absolutas - ~ -~ - = - - = 14,30
Presiﬁn de salida, atm absolutas - - S 12.20Q
Tempeiatnra de pared de tubos a la entrada, °F - - - _ 1300
Temperatura de la mezcla gaseosa a la entrada, °F~ - 687
Temperatura de la pared de tubos a la salida, P - 1706
Temperatura de la mezcla gaseosa a la salida, °F - 1460
Carb6n alimentado convertido, % - - = - - = = - - 91.70



Composici6n en la alimentaci6n % molar:
H,0 - - - - 84.07
H, ; - & = 1.56
Gy, ---- 12.83
C,He - - - - 0.61
CoHg - - - - 0.27
C4H.10 - == = 0.07
ﬁz - - - - 0.58

La técnica de modelacibtn usada aqui esti basada en balances di-
ferenciales de masa y de calor. Otras técnicas son posibles,
asi como aquellas que estin basadas ﬁuramente en relaciones de
equilibrio o asumir aproximaciones al equilibrio, ¢ un anali-
sis de regresifn.

Una deseable expresidén cinética para la princiral reaccifn fué
encontrada en la literatura 1 habjlitando el uso de la més pre-
cisa t&cnica de balance diferencial de masa. Para el balance
calorifico, el perfil vertical de temﬁeratura de pared de tubo
es conocido. T (

Es asumido gque la alimentacién de hidrocarbuyraos mas pesades que
el metano sufre hidrocracking a metano en la entrada.

Los gradientes radiales y axiales dentro del tubo no fueron con-
siderados ya que se concluyd que &stos no son suficientemente
significativos como para usar otro modelo que no sea unidimen-

* sipnal.



DESCRIPCYON DE UN REFORMADOR

b

La unidad de reformacién es un horno del tipo caja (paralelo-
gramo) dividido en tres grandes zonas o secciones (Fig. 2):

a) Seccibén de radiacién
b) Seccibn de conveccidn
¢) Caldera auxiliar

En disefios modernos de reformadores, la seccifn de caldera auxi-
liar se encuentra integrada en la seccifn de conveccifn.

El reformador tiene como principal funcifn geneyar el caudal de
gases reductores (H, y CO principalmente) necesarios éara éxo-
cesos tales come sintesis de amoniaco o pava el de reducclén
directa del tipg HYL, utilizando como materias prnmas paya ellg
gas natural o cualquier otro hidracarbure reformable y agua en
forma de vapor. Este se realiza a temperaturas muy*eleVadaS'y
en presencia de un catalizader a base de niquel.

La composicién de la mezcla gaseosa a la salida del reformadoy
varlara de acuerdo al t1po de hidrocarburo utilizadq, presxﬁn,
temperatura, relacién vapor-carbén en la alimentacitn y el ti-
po de catalizadaer utilizado.

a) Seccidn de Radiacién.

Es 1la parte en que se encuentran los tubgs catalizadores
con sus cahezales colectores y los quemadores. Estd cons-
tituida de placas de acero al carbén revestidas en su in-
terior con una capa de block y ladrillo aisalntes en las
baredes Y piso; el techo es de ladrillo refractario, cemen-
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to aislante y lana mineral. (Fig. 3.)

Sobre el piso del horno existenm tfineles colectores de gases
de combustibn, conectados a un tragante que une a esta sec-
c16n con la secc;ﬁn de conyeccisn. '

En el techo del horno se encuentran localjzados los quema-
dores, los cuales son verticales. Estos utilizan aire at-
mosférico y como combustible utilizan gas natural o aceite
combﬁstible{ estin colocados en hileras convenientemente

distribuidas a ambos lados de las hileras de los tubos ca-
talizadores para asegurar una 6ptxma dlstr1bu€15n del ca-

lor.

Tubgs Catalizadores

Colocados en forma vertical y formando hileras dentro de
la zona de radiacién se encuentran los tubos catalizaderes
que contienen el catalizador en cuya presencia se efectfia
la reaccitn de vapor y gas natural para obtener la mezcla
de gases reductores. Estos tubos soen de un difmetyo cuyo
valor puede oscilar entre las 3 y 5 pulgadas y de un mate-
rial a base de incoloy (25% cromo, 20% nigmel). - Cada uno
de los tubos se conecta a los cabezales éistribuidqres de
la mezcla por medio de un tuba de conexifn de expansifn.
(Fig. 4.) ' '

Los tubes catalizadores se encuentyan susﬁendidoa de 1z es-
tyuctura (Fig. 5 y 6) de dos en dos éor medio de unos yugos
conectados a un soporte de resorte y los cabezales inferiop-
res de cada hilera de tubos llevan soldadas una guias,

ésto con el ohjeto de que tanto los tubos como lgs cabeza-
les sufran de una manera normal sus dilatacipnes,y‘cohtwac\
ciones sin deformarse. (Figs. 7, 8, 9, 10 y-11.).
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CABEZAL DE TUBOS CATALIZADORES DEL REFORMADOR
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Catalizador

El catalizador que se encuentra dentro de cada uno de los
tubos puede ser obtenido en forma de anillos de 3/8" X 5/8"
X 3/16", 5/8" X 5/8" X 3/16", 3/4" X 3/4m X 3/16" y 1/2" X
3/4" X 3/16", Este catalizador es de 6xido de niquei sobre
un soporte refractario de calcio y aluminio. '

Este tipo de catalizador promueve la reaccitn entre vaﬁor
de agua e hidrocarburos de bajo peso molecular tales como

. gas natural, gases de refineria, gas L.P. o di6xido de car-
bono a temeﬁraturas por encima de 530°C.

El catalizador cuando es puesto en uso es raﬁidamente recdu-
cido el 6xido de niquel a niquel'elemental,'el catalizador

no es pifofGrico y puede ser sujeto a tratamiento yariado
durante un arranque inicial sin temor de afectar su actiyi-
dad o propledades fisicas. No soporta CamblOS bruscos de
temperatura que produzcan choques térmicos pero puede tra-
bajar a temperaturas de 1300°C y a cambios de operac16n de un

rango maximo de 92°C/hora (€sto recomendado por el fabri--
cante). '

La actividad del catalizador se ve disminuida_ﬁor la pre-
sencia de sulfuros en la corriente de gas naturdl alimen-

tado al punto de mezcla, pero al removerles la actividad
del catalizador retorna.

El comportamiento de catalizadores de este tlpo esti es-
trechamente relacionado con el equ1po en que son usados.

El rendimiento o velocidad de espacicé en reactores tubula-
7es estd muy relacionado con el difmetro de los tubos y.1la
teméeratura de pared de los mismos, ésto es a la cantidad
de calor que buede ser transferida en la zona de radiacidn.

19



La velocidad de espacio o especial se refiere a las unida-
des de volumen de hidr8geng praducide ﬁor unidad de volumen
del catalizador asumiendo reaccifn completa del hidrocarbu-
TO Con va@or ﬁara obtener gaﬁes reductores.

Datos referentes al catalizador:

1) Composicifn quimica:

Ni = 12 T 2.0%
Al,0z = 80 a 86%
Ca0 = 0.1%

Mg0 = 1.5% .

2) Propiedades fisicas:

Densidad de masa - = 75 % 2 1n/ge’
Esfuerzo a la compresién = 20 lbs.
Area superficial . = S.a 15 mzlgr.m.

0.2 a 0.3 c,slgr.m.

Yolumen del porxo
3) Factores que afectan la actiyidad del catalizador:

~ Contenido de azufre en el gas mnatural.

- NGmero de paros y arranques del reformador.

-~ Contenido de hidrocarburos pesados.

Cimara de Efluentes

Este es el nombre que se le di al colector gemeral de las
gases reductores'producidqs en el reformador, se encuentya
fuera de la caja de la zona de Ttadiacifn y en su parte in--
ferior. Estd conectada a cada uno de los cahezales infe~ -
riores de les tubos catalizadores. (Figs. 12 y:13.)

20
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b)

c)

‘La cfmara de efluentes estf revestida en su interior de con-

creto aislante y ladrillo refractario, y en el exterior est§
envuelta en una camisa por la que circula agua ﬁara su en-

friamiento. Est# conectada a un cambiador de ‘calor por uno
de sus extremos y tiene una brida ciega éor el otro extremo.

La temepratura del gas reductor a la salida de la cimara de
efluentes depende del disefioc o tipo de reformadory.

Zona de Conveccibn.

Tiene por objeto aprovechar el calor residual de los gases
de combustidn del reformador y de la caldera auxiliar. Es
de placas de acero, de forma rectangular y reyestida de
concreto aislante; en ella se encuentran alojados una seyxie
de paquetes de tubos ﬁara diferentes funciones y que ﬁueden
estar colocados en forma ascendente (segfin el disefio o tipo
de reformador) de la siguiente manera (Fig. 14):

1) Precalentador de la mezcla,

2) Sobrecalentador de vapor.

3) Caldera principal{

4) Precalentador de agua.

5) . Abanico para el tiro de gases.
6) Chimenea.

Caldera Auxiliar.

Tiene como funcién producir vapor a partir de agug tratada
Qpe viene del domo (envolvente cilindrico pe'adefo cuyé fun-
cién es almacenar agua y vapor, es decir; es-el punto de
partida del vapor 2 la planta Yy agua tratada fara la caldera
auxiliar, caldera brincibal y cambiador de calor posterior

a la cimara de efluentes).
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La caldera auxiliar esti formada de paredes a hase de pla-
cas de acero y revestidas interiormente de ladrillo refrac-
tario. Tiene una serie de quemadores colocados en forma

horizontal para mantener una temperatura promedlo de 650° C.
(Fig. 2.)

En muchos tipos de reformadores la caldera auxiliar no exis-
te como una seccibn 1ndependlente en el reformador, Sino

que €sta viene ocupando un lugar determinado en la zona de -
conyeccibn (por lo general E&sto ocurre_en reformadores de
muy' alta produccién de gases reductores).

Cambhiador de Calor.

El cambiador de calor del reformador es la értmera efa?a de
enfriamiento del gaé reductaer. Este enfrlamlento se efectﬁa
por el 1ntercmmhlo de calor entre los flujos de gas reduc-
tor y agua. La alimentacién de agua al_camh;ador de calor
es ?Oi.gravedadfy'viene del domo almacén localizado en la
parte mds alta del reformadar. (Fig. 2.)

Este cambiador de calor se comporta a su vez come un genei
radoy de yapor, €stqo dehido a que el agua utlllzada Para
enfriar el gas reductor es regresada al domo y es pasado a
través de un sobrecalentador localizado en la zona de com-
veccibn para hacerlo vaﬁor recalentado y alimentarlo en se
guida a equipos y al punto de mezcla.
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ESTEQUITOMETRIA

Cualquiey par de las siguientes cuatro rgacciones reversibles
se tomarfn en cuenta para la estequiometria en la refoymacion
vapor-metano:

A) CH, + Hy0 = €O + 3H, (endotérmica)
B) CH, + 2H,0 = CO, + 4H, (endotérmica)
C) €O + H,0 =_CQZ + H, {exotérmica)
D) €O, + CH‘ = 2C0 + 2H, | [éndqtérmica)

El calor nete de reaccidn puede ser calculado por lg prop;a
apllcacrﬁn de cualquier par:

Las reacciones Ay C son comunmente'empleadas para saber lo que
ocurre. Akers y'Camp3 concluyeron que las reacc1ones Ay B de-
ben ser el actual mecanismo cinético. Moe y‘Gerhard conten-
dieron que las reacciones B y D debhen ser el mecanismo ¢inético
actual. Mientras la eleccidn de ecuacignes es'importante cuan-
do tratamos con relaciones clnét1cas, cualquier par de las --
ecuaciones dadas pueden ser selecc1onadas, ‘cuarido tratamos con
relaciones de equilibrio.

Ahora, si nosotros dejamos ser a "X" igual a la fraccién de mo-
les de metano convertlda, entonces las 51gu1ente$ ecuaciones = -
dan el nGmero de moles de cada componente presente en la mezcla
de reacclﬁn por mol de metanc alimentado..
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Caso 1.

Tomando en cuenta las reagciones A Yy B, tenemos:
A) CH, + H,0 = CO + 3H,

B) CH, + 2H,0 = CO, + 4H,

X = Fraccién de moles de metano convertidos en "A"
Y = Fraccifn de moles de CO, producides en "B" .

‘(cH,) = (CHy) -~ X - 1€0y)

(H,0) 8/c -~ x - 2(coy)
(c0p) = (€Op)

(co) = X

i}

N,) (N,)
2 1 &0

S = CHy o+ () (N e S/¢ + 2x + 2(C0p)
s = k +2x+ 2(C02) 1)

Caso 2.

Tomando en cuenta las reacciones A y v, tenemo:



A) CHy + H,0 = CO + 3H,
C) CO+ Hy0 = (0, + Hy

X = Fraccién de moles de metano tonyertidos en "A'.
- Y = Fraccién de moles de di6xido de carbono producidos

en "C"
(CHy) = (CHy) - X
(H,0) = S/¢c - X - (€0p)
(Hp) o = () + 3K + (C0,)
(c0) = X - (COy)
N = (N
(N,) )
(Co,) = (€0,
S - CH H . N + 5/ 2X
. ( 4)9.‘" ( 2)0 ( 2)0 .C*
s = kl + 2X (2)
Céso 3.

Tomando en cuenta las reacciones A y- D, tenemos

CO-+ 3H,

2C0 + ZH
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X = Fracci6n de moles de mentano convertidos en "A'
Y = Fraccifén de moles de CO producidos en "D"

i

= (CH,) -XxX - 0.5Y
(cH,) =  (CH, " _
(r,0) = S/c - X

= (H X-+ Y
(H,) - 2)0 +

=»X+Y

(co)

,) = (co,) - 0.5Y
(coy) = (€O, .

(Ny) = (N,)

= (CcH,) + (H) + (C0,) + S/c+ 2X + ¥ + (N '
Sy B Rt 29 2 c s (N2,

ahora, como la rxn4“D" no es factible dehido a que'(CQZJQ = Qr
entonces: '

s = .k » X (3)

Caso 4.
Tomando en Cuenta a las reacciones "B y "C", tenemos:
A) CH, + ZH,0 = Co, + 4H,

C} Co + H0 = COp + Hy - Rxn no factihle (no hay CQ en
la alimentaci6n)

= Fraccifn de moles de metano convertido en "B".

X
Y = Fraccidn de moles de difxido de carbono ?roducidos en "CV
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(cH,) = CANER

(H,0) = S/c-2X - Y
(Hy) =A~(H2)0 + AX + Y -
(Coy) = X+ Y
(co} = (€0)g - Y-

- (N = (N
(N2) = ( 2)0

s AV (CH4:).0 * (H)y + (€ + (Np) Sfc+ 2X

ahora, como la rxn '"C" no es factible'deﬁido a que'(CO)0 5.9»
entonces: .

-
#»

kv X 4)

Cgso Da
Tomando en cuenta a las reacciones "B" y "I", tenemQs:
B) CHy + ZHZO = CO2 + 4H,

| 2C0 + 2H,

~ Fraccién de moles de metano convertidos en "R"
 Fraccién de moles de CO, conyertidos em "DV

X
Y‘.

N

(CHy) = (CH =X =X
. 4 ; ( 4)_0
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(H,0) = S/C - 2X
() = (H) + AX+ 2Y
(COz) = X =Y
(o) = 2¥
N = (Ny)
(N2 2) 5
g = (CH) + (H,) + (Np) + S/C+ 2X + 2Y
0 0 0
S =k *2X+2y | . (5)
Caso 6.

Tomando en cuenta las reacciones "C" y "D" tenemos:

C) CO + H,0 = CO, + H, ambas reacciones no son
. ‘ . factibles debido a falta de
D) Co, + CH, = 2C0 + ZH, CO y CO, en 1a alimentacibn
X = Fraccién de moles de CH, convertidos en "D"

Y = Fraccidn de moles de CO convertidos en "C"

CAREIICRIES
(H0) = S/C-Y

(Hy) = (_HZ)o . 2X + Y
(Co) = Y - X

(C0) = 2X-7Y
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(Ny) = (Ny)
2 2%,
s = (CH,) + (H,) + (N,) + S/ + 2X
474 2%, 2%, c |

Para el desarrollo de este modelo se tomari en cuenta el caso
no. 2 en el cual el término conteniendo a "X" toma en cuenta
la presencia de H,, CO y CO, formados.

Como la base de este modelo es'por mol de metano alimentado
(CH4)o'es 1. El1 té&rmino S/c es la relacién o razdn vapor—carbﬁn
en la alimentacidn, o moles iniciales de vapor por mol de me-
tano. (Hz)o son los moles iniciales de hidrégeno ajustados por
la siguiente ecuacifn:

), = @), - )" (7)

donde (Hz)é son los moles de hidr6geno producidos a las condi-
ciones de presi6n y temperatura del precalentador en la seccibn
de conveccién del reformador y (HZ)" representa a la cantidad
de moles de hidr6geno consumidos durante el craqueo de hidro-
carburos pesados, lo cual es asumido que ocurre exactamente a
la entrada de los tubos del refprmador. '

Los moles de hidrS6geno iniciales pueden ser negativos, lo cual
no presenta un problema computacional y son encontrados tomando
en cuenta la estequiometrfa del llamado '"hydrocracking":

CsHg + ZH, = 3CH,



& 8 (Hz)iu = 1(X —-1);11(, (8)
todas
K»>1

Las reacciones de craquep son exctérmlcas Yy es tomada en cuenta
la elev3016n de 1la temperatura a la entrada

Nep, = ey, *© - (9)

Ncg‘ = Flujo molar de CH, total inicjal a la entrada de los
tubos del reformador.

Q
nCH4 = Flujo molar de CH4 inicial sin tomar en cuenta los mo-
les producidos por las reacciones de craqueo,
o = Flujo molar de CH, broducido ﬁor las reacciones de

craqueo.
Para el ﬁreSente'caso se conoce el yalor de mg" en lh mo%rt0~

mediante el cual podremos conoceT los moles de hidrocarburos
_ pesados.

1b mol de C Eﬁ
X «. G = 2
C2H6 : , nr,

_ 1b mol de CzH
XC3H8 » G = T S8

X 1b mol de C,H
Cithg - G = rmdae

ahora, mediante 1la estequiometria de craqueq tenemos:
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(Xe H, . G)CH, + 2(X . G) - 3 )
318 318 cHy *+ Bz = *Ycomg . glon,

. G)CHyp K - 1) (X ,
K tyy,, * Oof2me * €~ Nen,,

KX . G)CH
CxHoxe2 4

de lo cual se concluye que:
ty) = =X - 1)0{CK

toda
K >1

H_2K+.2_' . 6)
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CRACKING DE HIDROCARBUROS

El flujo de gas natural alimentado al reformadoy contiene una
mezcla de hidrocarburos mis pesados que el metano.

La mezcla de gases de alimentacifn es generalmente ﬁredalentada
dentro del rango de”tenberatura de 675°F a 1000°F, El meca-
nismo asumido en este desarrollo, eI'cual toma‘én cuenta la de-
saparicidon_de hidrocarubors besados, es el siguiente:

1. El hidrégeno comienza a formarse inmediatamente a partiy de
la reaccitn de metano con vapor de agua.

2. Los hidrocarburos més ﬁeSados que el metano sufren un cra- -
queo para formar metano. : '

3. Una sim?lificaci6n adicional asumida es que el craqueq de
hidrocarburos pesados toma lugar instantfneamente en la en-
trada de 1lgs tubos del reformador.

"4, Debido z que es asumido el "hydrocracking™ de hidrocarbures
pe&ados a metano, este metano formado mis el metano origi-.
nalmente en la alimentacién es llamado para efectos de este
trabajo ''metang equivalente'de'lé alimentacidn" y se calcu-
la como sigue, '

alimentacifn: n, meoles de CHy por hora
ny moles de C,Hg por hora
ng moles de CgHg por hoya -

nyp moleS de'CKﬂZKi+ 2 POr'EOTa

4y



CH, equivalente = ZK my (11)
' toda K
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BALANCE DE MATERIA

Con el propbsito de aplicar las relaciones estequiométricas
obtenidas anteriormente, debemos encontrar la fraccidn de mo-
les de metano convertidos "X" y los moles de diéxido de car-
bono C0, en cualquier punto del tubo del reformador.

X
X, Wf=' Nty

N(H4 Z

Reactor ___,,__,_e . :

Tubular g7 38000 M | ] O ‘2_ Elemento Diferencial

A4
X
L ‘Ngyy Z+82

Partiendo de la ecuacifn puntual de masa:

3Ci

+ VNi = Ri | (az)y
at € '
I:Ii. = Ci Bi' flujo molar relativo a ooord.exiédés- eétacionarias (13)
Jio = CL(vi-v)flujo molar relativo 8 wna velocidad promedio (14)
Ci vi = Ji + Civ ' | (15)
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Ni = Ji + Cis~ gi = flujo difusivo (16)

Civ = flujo convectivo

Flujo difusivo.
Por un lado hay que conslderar a ciértas particulas del flujdo
que pueden alcanzar a otras, por otro lade hay que considerar

a las partfculas que -- ~—-den atrasar.

Flujo conyectivo.

Todas las particulas del fluido se mueven en una sola direc-

cién (X, Y, Z 6 ©) pero como un conjunto, tamhién se le ]llama
"Bulk flow".

Ahora, de la i;y de Fick:

Ji w -Dy.Ci @an
Ni = Cig-Dy.Ci (i8),.
regresande a la ecuacitn puntual de masa tenemos:

aCi

+ wNi = Ri
ot -~
yNi = y.(Ciy) - y.(DyCi) (19).
¢ . -.
0 22k 4 9.(Civ) - y.(DyCi) = Ri (20)

en coordenadas cilindricas:

vo(Ci) = 3T (C3up) + %%‘_ccm‘l + 27 (Ciog) 21)
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de la ley -de Fick:

Ji = _ - DVCi

Yy usandq el t&€rmino VJi en coordenadas cflindricas

vJi = v. (-DvCi)

~ o

yD ﬁ_f.(ﬁosiciﬁn)

vJi = -Dvici
O 7 ¥rT: A . G 1 a%cy
VI = -Dr= (e 7—7 - Dy 557
~ T 9r T 3l T
o ™ s '
o"e BCL o 3 (eipp) + 1 2 (Ciue) + iL-(cipZ)
ot ar T 88 9Z '
Dr 3 . 3Ci. De 3°Ci 22ci
W G (r_— -/ - e - D - Rc + Ra
TNz </ 2 3 Y

" Ecugcifn general de balance de materia.

Consideraciones:

(22)

(23)

(24)

r25)

1. Considerando un fluido incompresible de la ecuacién de con- .

tinuidad:

20 4 y.0pv) = O
it * -

22 4 pV.v + u,.Vvp = 0

ot -



ot

= 0, p= cte, V.v= 0

v.(Civ) = CiV.u + u.VCi

|

v.(Civ) = v.VCi

 Considerar valida la ley de Fick:

Ji = =D Y..Ci

Nulos comﬁonentes en 6.

Se asume nula yelocidad en la direccidn "x"; v, = 0.
Estada esfable.

No hay reaccién heterogenea.

Analizando el término de disberci&n radial (para verifica:
si es comparativamente despreciable en relaci6én al flujo

~convectivo).

Existe una relacién de 1la forma:

Dr

. .aPe,m. Dr
D

Difusiyidad radial
Difusividad moleculay

=4

londe toma los siguientes valores:

g% §~ Pe,n = nlmero de peclet molecular

S |-

con este rango dado de "o podemos estimar el yvalor m&ximo
de la dispersibn radial.
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ahora, empleando Srdenes de magnitud tenemos:

0. ‘D%C
r 9 or Ra

empleando ¢ = fraccifn de espacio huece y asumiende que

Dr . % D Pe,m.
oC . .
vy — = flujo conyectiye
3z . M
3Z N L

. 1 A
Dr 3 ;3C) g ZDPemC

! = .
T 8T 3T ~ Ra

Comparando con el flujo conyective

Dr @ . 3C 1D Pe,m Ce
e == —— (=) = ——"—Z—— :
T 3r  3r < .3 Ro
€ 92 aC e u, C
oz L
pem = Y, dp ap = difmetro de particula
' D
cDr2 (36  1DPemCe
¥ _9or 8T < 3____Ro
ug 3L . e DPe,m C
- 32 dp L°



€ _@?‘_3_ (r -SE)

I osd) ) & . (26)
e v, = 3 Ro Ro
L x

cuando €sto se asume existe dispersifén radial nula con
respecto al flujo convectivo.

El término que me define dispersibn radial despreciablees
el de (Ro/dp) cuyo valor debe oscilar entre 2 y 4.

»°, cuando 2 5 (R2) < 4 se asegura dispersifn (27)
: dp

radial nula.

Analizando el término de dispersibn axial (para verificar

s% es comparativamente despreciable en relacién al flujo

convectiva).

2
Dz 8_‘23_ << v, 2L (28)
3Z 52

AL - 0. G
YA 7L .
ésto se lee,-la 2L s de un orden de magnitud ﬁe’(g).
' 37 L
g _
3 G C
e = 0 (=)
2Z .
b, —-g- << uzg-
L L
P-Z— <<l
UzL
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dado que Pe,a = —— = nfmero de peclet axial (29)
D,
o sea, 2 << 1
Pe,a
6 Pe,a >> 1 condicibn necesaria para dispersifbn  (30)

axial nula.

Nota: Para Re - 30 el Pe,a toma valores casi constantes
(Pe = Re.sh), pero €sto no necesariamente me dice
que el término de dispersifn axial sea despreciable.
Para estos casos hay que considerar otras variables
medibles. ’

En términos de parimetros medibles:

Pe,a >> 1
v, L
z >s 1
DZ

multiplicando y dividiendo por D (difusividad mole-
cular) '

v L D
L._))l

D, D

multiplicando y dividiendo por dp (difmetro de par-

ticula)

v,L D dp

—_— = . — 5>> 1
D, D dp

arreglando tenemos:

L

D
Ww— . — 3> 1 caso de lecho empacado
D b, dp
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Pe,m = no. de peclet molecular = 3293 6 defi-

D
nido mejor Pe, = v, dpe |
. B D (1-¢)
(e () > 1 (31)
D, dp

de esta ecuaci6n, el té€rmino que me dari una re-
lacién mayor que la unidad es el de (L/dp)

(=) »> 1 (32)
dp :

condicibn necesaria para la dispersitn axial nula
> .
- cuando Pe -"10

Por lo tanto, nuestra ecuacibn general del balance
de materia nos queda de la siguiente forma:

8Ci C Co-CoX

uz___ =‘ -RC (33)
3Z -dC = +Co dx
g dxi _ :
v,lo == = Rc (34)
dz
v,Co = flujo convectivo (=),lb—22%- (35)
hr ft
oto = Nl () b got | (36).
z Ain hr £t
o (Na,) :
o o CH4 I dxi Rc (37)
Ain dz
ax " (~rmyq,) Ain
CHy _ CHy (38)
dz (NCH4)I
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Si consideramos que el t€rmino de dispersibn axial no es des-
preciable, la ecuacibn general del balance de materia se¢ re-

duce a la siguiente expresitn

. z -
Ci 3 Ci
v 222 - P = -Rc (39)
2 3g z azz
dxi a%xi
-V CO-—*-DCO'—Z— -Re
z dz %  az
dXi a’xi (40)
v,Co —= - CoD —— = Rc
% dz Z a2
v_Co = flujo convectivo - __l_b_m_o]z.r
z hr. ft°
(Neys ) b
a CHa I _ _1b mol
v : 2
(N, )y X3 P Y. a®xi -
LA A 010 p —5=Re (41)
Ain dz °~ RTo dz’
: 2. —
-PO Yio ' d X1i . (NCH4)I Xm Rc
RTo =M g52 Ain  dz
Z .
Palery)y 4 ¢ Xgm  Meng)1 oy (*e.) (42)
RTo CHa-M ' g, Ain  dz 4
Condiciones de borde:
1) xCH4 = 0 ‘a Z = 0
- 3
2y Zay | . 2 = 1
dz
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BALANCE DE ENERGIA

Teorema:

La velocidad del cambio de la energfa interna y cinética de un
cuerpo es igual a la velocidad a la cual un trabajo es hecho
sobre el cuerbo por fuerzas superficiales y fuerzas gravita-
cionales mis la velocidad a la cual se transmite energia al
cuerpo. -

cambio de energia cambio de trabajo por fuerzas
interna y cinética = suﬁerficiales actuando en el
cuerpo
 cambio de trabajo por cambio de transmisitn
*  fuerzas gravitacionales - T de energia interna -
actuando en el cuerbo al cuerpo

cambio de absorcibn de
+ energia quimica/electro-
magn&tica por el cuerpo

/)

]

Am(t)
—-

1 -
nota: == volumen especifico
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Z D(ﬁ'*l Uz)dV - | T.v.ndA + p g.uvdy -
Dt | . 2 AR 2"
vm(t) Am(t)

um(t)

fq.ndA+ Jm | (43)
An(t) vm(t)

Aplicandg la forma especial del teorema de transporte de Rey-

nolds:
D pSdy = p2§.dv (44)
Dt = Dt
vm(t) vm(t)
D *

jp(ll + = \:z)dv = f p*D—~ (ﬁ + 1 uz)dV (45)
Dt 2 i
um(t) ' vm ()

y el teorema de la divergencia:

j'f.‘g.n&ﬁt - jY.T.udv | (46)
Am(t) um(t)

EJ’ q.ndA = ;S’v.qdv (47)
v

Am(t) m(t)

o [

volyiendo a la ecuacidn general del balance tenemos:

Dt
um(t)

L4 v 2 + o
(92— (ﬁ+%'u.) - v.T.yv - pgev + v.q =-9)dv = 0 (48)
Para un yolumen muy .pequefio, el integrando es igual a cero:
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pll (ﬁ + A-uz) = -V.q + V.
: 2 ~ = ~

.U+ pg.U + § (49)
Dt = =T

¢t =3

Ecuacifn de energia total

De la ecuacibn de momento:

o

pQ; = pg + V.T (50) -
Dt - * -

Haciendo el producto punto con vu:

v
eu. D2 = pv.g + v.v.T (51)

Puede demostrarse que:

.‘ v 2

puU. 2-; = p.g (l v ) (52)
= || D Dt 2

Y7V Foos= v, 4. T Yu:T (53)
D ~1 165 ) )

p— (= v) = pu.g+ V.Tiv = Vu:T (54)
Dt . 2 . == ~ - afalied

Ecuacidtn de energia mecinica

Restando 1la ecuacifn de energia mecinica a 1la de energia total
ienemos: -

DU
p—.

+ ¢ ' (55)
Dt :

= = V.q + Vu:

I |

Ecuacién de energia térmica
(forma de energfa interna)
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donde el tensor Esfuerzo T = -PU + .

-~

de forma que: vo:r T = yu:i(-PU + .)

- o

= Vu:

e A

1 = tensor viscoso de esfuerzo
U = tensor unitario

en forma escalar: Tij = ~-Pgij
de 55, tenemos: '
0®o DU

Dt T

o~

dado que U = H - P/p

Para conversidn a formaz entflpica, diferenciamos:

al - afi+Pa,-Lar
; P

. P

p— = =V.q * Vuit - P(v.v)"

"sustituyendo (60) en (58) tenemos:

p%-bgy.ﬂ_.n_]?. = -V.q+Vu:1:-P(
Dt e Dt Dt T i

De 1la ecnacifn continuidad:

th“ p(v‘U) = 0

Dt ~
6V-'U = -122
- - p Dt
bustituyendo en (61) tenemos:
PN
p-]m = -y.q + Vuig * LL) ?
Dt L

Ecuacién de energia térmica {forma entdlpica)
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tij

V-v) + &

(56)

(57)

(58)

(59)

(60)

61)

(62)

(63)

(64)



como ﬁ = ﬁ(T,P) ‘ ‘ (§S)

- ar + @ty ap (66).
oT oP ;

Entalpia en funcitn de temperatura Y preslﬁn.

Pero de 1la termodmamlca sabemost

@ o Cp | (67)

8T ;
Ay - J-o1 @ = 1.7l s;l.;-;zr_i& (68)
- aP AT, e T e pt T :
ahora, si g = -%-33~ Caeficiente de expansiGn térmica(§91

p 3T =
de (68) tenemos:
Al
&y «SAmpiar) (7Q)
3P g -

Aplicando derivacifn con respecto a "t" (tiempo) en (66) y
sust. (67) y (70) ohtenemos:

Dt Dt p Dt

Por sustitucidn de (71f en (64):

pCP ﬂ + (1 - _gT]‘ P.B = - »v,q‘-a- YuiT + D_P + 3
Dt Dt S - B -

6 oCp o . - "v.q + Vuir + BT DF % 4 (72)
- /Dt el = A .

Ecuacign de energia térmica
(para el cambio de temperatura)
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Consideraciones:

1) Cambio nulo de eﬁergia electromagnética:

2) Presiftn general del sistema constante:.

- DP
Dt

= 0
3) Generacifn nula de calor debido a esfuerzo de corte:

\ Vuir = 0

La ecuacifn (72) se reduce a la forma:

oCp T , v.q = 0 - (73)
Dt ~ls~ ; : :

considerando calor absorbido o emitido ﬁor reaccibn quimica:

a = A ta, (74)
donde q_. = -calor debido a la reaccidn quimica

q, = calor afiadido al sistema
pCp -];—I +V.q = q. +q, ' (75)
t - - ‘ .

Recurriendo a la relacifn consitutiya determindda por la ley
de FOURIER: - N

_=k.vT Para un sistema anisotré?ico (76)

-

1 9 .0
]

-k, 9T Para un sistema isotrépico - (77)



- .

.9 = v(-k.T) (78)

Expresando en coordenadas cilfndricas®
' 2

kr 3 ..oT k. -5°T
v.q = - v.(k.vr) = ( (=) + 4 =)
T = - Y or ;ﬁ 'r)'B
2 ‘ - .
+ ( )) (79)
2
nota: k = tensor de conductividad térmica
k = conductividad térmica

Sustituyendo (79) en (75) tenemos:

2 2 .
DT _ kr o Kg 4T 5T :
pCp— - — Byl — =) -k, (&) = a.tq (80)
Dt r ag ar F e 2 oz ol

4) Por definici6n de derivada material:

L feibe v - (81)

Dt ot ~ -

y en coordenadas cilindricas:

RT: = ﬂ +Oi- a—T +'uﬁa._al + uzﬂ A (82)
Dt ot or T 298 2z

sustituyendo (82) en (80) tenemos:

£+Ur£+ﬂﬂ+uz£-£{—§- r.a_T-%(__ag)
ot ar r Bar 9z T ar thy T o9
- K ( )_ 9c_ 4 la_ (83)
Z
eCp pCp

Ecuacibn general de balance
de energia



Kz = = Difusividad térmica en "z"
pCp
ke 5 . a .
Ke = —— Difusividad térmica en " g"
pCp ®
K = kr . . . . .
. ® — Difusividad térmica en "r
pCp :
q. = (-8 R) Calor por reaccidn quimica
q, = (hA &T) Calor absorbido o emitido por el sistema
Consideraciones:
1. Estado estahble
_al =_0
ot
20\ ri T, A
3. Variaciones nulas de temperatnra en direccidn angulary
M e 0 . K, = 0
2o '
4. Considerando nulos mezclados axial y radial

La ecuacién general se reduce a:

AT L(sH.Rc) , hA AT

Uy — =

Z 3z pCp eCpA,; dz
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‘aT _ p(-aH)(R) , hA AT
dz p Cp " pCpAindZ

dT _ I(-aH)(R) + hA 4T

U}

pL

dz pu, Cp pu,CpA; dz hr ft
N
BTU r & 1b mol
6 Cp(=s) ——— = — Op No. =
hr £t° °F  Ain : hr
dT _ z(-sH) (R)(Ain) _ hn DAZ(Tw-T)Ain
dz ' N Cp Ny Cp Aindz
.QI & zz(-aH) (R) (Ain) + h+D(Tw-T) .. . (85)
.dz Nop Cp ' Np Cp

En forma aniloga al balance de materia; si consideramos que 1la
difusividad térmica axial no es despreciable, la ecuacidn ge-
neral del balance de energia se reduce a la siguiente expresibn:

v ﬂ - K a—z% = -——qc + k— 861
Y %% oCp ~ oCp (86)
 aT _kz 3°T _ 5(sH.Rc) , _ hAgT
ek e
3z  pCp 8z pCp pCp Aindz
dT _ kz gf% - AHA RA | aHc Rc | hqd dz(Tw-T)
d oL =
Z 4z pCp dz p Cp  oCp pCp Aindz
2 - 3
ar _ _kz 4T _ aHA RA . aHe Rc | hnd‘dz(Tw—T)
dz puch dz pUsz Py, Cp pusz Aindz
- N
Py, = @ (=) ‘_lb..z. G CP = _L Cp = ._-B_TUZ_U.F.

hr ft Ain hr ft

dT _ kz Ain dzg - &HA Rp Ain , sHe Rc Ain , hsd dz(Tw-T)Ain
dz NT Cp dz NT Cp NT Cp NT Cp Aindz



Np = (NCH4)IS

ar k, Ain  d’T
L x

_ T . AHp RA Ain  #Hc Re Ain  hnd(Tw-T)
dz  (NcHg);S Cp dz (Nchyg) S €5 (Nemg) (S Cp (NcHy) ;5 Cp
4T _ ¥k, Ain_ d®T _ aHp (Ncu4)y Ain  dXcH |

x Z T & N

dz (NCH4)IS Cp dz. ' (NCH4)IS Cp Ain dz

aH¢ Ain __ d(C02) , hnd (Tw-T)

— — [

(NcHg){S Cp  dz (NeH,) {5 Cp
ar _ _kp Ain_ a'T _ aBy Mgy , MHe Ain _ 4(C07) ,
dz  (NcHy);S Cp dz S Cp dz (NCH4) S Cp dz

hnd (Tw-T)

(NCH4 ); IS ‘ép
Condiciones frontera:

INTcfor\&” T

]
o

) BIE = N | R W ST | (87)

dz



CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Una vez que una planta-refinerla de -hidr6geno es disefiada y
construida, la meta de operaéibn para cualquier yelocidad de
broducciﬁn dada es usualmente maximizar pureza. Casi inva-
riablemnte la transferencia de calor a la mezcla gaseosa den-
tro del tubo llega a ser critica. Dos importantes resisten-
cias a la transferencia de calor dehen ser consideradas: una

adyacente a la pared del tubo, la otra en la cama de catali-
zador. '

Altas resistencias en la cama de catalizador causan gradien-
tes de temperatura radiales. Para el presente;_gradientes
radiales y también efectos de la reaccibn quimica sobre la
transferencia de calor son despreciados aqui.

El modelo unidimensional usa un "coeficiente fisico" global de
transferencia de calor, hin, encontrado por la sigujente corre-
lacién por Beek4:

hin(Dp/kf) = z.sscnep')l/'3(pr)1/3- x 0.094@ep)°°scpr)°'4 (88)

Denpostyacidn.

Existe atin mis incertidumbre en la estimacién del coeficiente
de transferehcia de calor en la pared'del tubo que en lg es-
timacidn de la conductiyvidad t€rmica eféCtiva en la cama de
catalizador. La principal dificultad encontrada al efectuar
mediciones depende de una extrapolacién de un perfil de ‘tem-
peraturas en la pared o en la determinacidén de la reSistencia
a la transferencia de calor encontrada tanto en la fared del
tubo como dentro de la cama empacada de catalizador (resisten-
cia global a la transferencia de calor).



Mediante la analogia de Chilton y Colburn se cbtiene la si-
guiente expresidn: '

2/3 _ sh med Sc2/3

st Sc = J. .= 1/2f = vy(Re) (89)
ned Re Sc -D
st pr2/3 o dmed .2/3 _ 5 - 1728 = vw(Re)  (90)
med Coo. H
DUy P
J, = J = ¥(Re) = aReh (91)
H D -

El propio exponenete para ser usado sobre la velocidad de flu-
jo para obtener la variacifn del coeficiente de transferencla
de calor ha sido reportado como 0.33 .(Coberly y'Marshall)

0.47 (Campbell y Huntlngton) 0.50 y 0.77}(Hanratty)7, 0,75
(Aerov y Umn1k)8 y 1.00 (Quinton y Storrow)

Thoenes y Kra'mers10 han presentado una precisa ﬁlscn516n de
transferencia de masa desde una particula del empacado hacia
el fluido, la cual puede ser transformada en un tratado de
transferencia de calor bor substitucién de los nfimeros de Nus-
selt y Prandtl ﬁor los ntmeros de Sherwood y Schmidt. Estos
autores sugirieron usar tres términos para representar las
contribuciones asociadas con conduccién en flujo laminar, con-
ducciton de Eddy y conduccifn de Stagnént.l La eXﬁresiGn fara
1a transferencia de calor que ellos recomendaron bara el flujo

a través de ductos circunlares empacados con esferas normales
es:

N, = 2.42 Re}/3prt/3 4 0.129 Re®Bpr0t 1.4 ReO:2 (92)
Esta expresif6n da una muy precisa representacién de la linea

interrumpida recomendada ﬁor Hougen y Watson para un empacado
random. (Fig. 15.)

£7



— |

prAmNE

60 100 200 400

AEROV Y UMNIK - e
"00BERLY Y MARSHALL

HANRATTY (CILINDROS)

HANRATTY (ESFERAS) -
QUINTON Y STORROW

YAGI Y WAKAO

FI5, 15

600

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

SR

1000

2000



La figura 15 muestra mediciones experimentales de hw en compa-
rasifn con la f6rmula de Thoenes-Kramers. Como dehe ser espe-
rado para diferentes condiciones el coeficiente de transferen-
cia de calor para el empacado, es mayor que el de la pared.
Una rasonable aproximacién puede ser obtenida tomando €l coe-
‘ficiente bara la ﬁared como un nmultiplo (constante} del coefi-
ciente para el empacado. Una adicional abroximaci6n inyolu~-
crando una caida en el término para la conduccién stagnant, es
admisible si el nGmero de Reynolds es restringi&o a sexy mayor
que 40. La expresién simplifiéada'bara el ntimero de Nusseiﬁ
es: ' A
No = 3.22Re}3prl/3 4 0.117Re?- Bpr 04 (93)
y con un factor de 0.8 para tomar en cuenta la diferencia en-
tre la transferencia a una particula y a la pared, el coefi-~
ciente de transferencia de calor en la ﬁare& llega a ser:

hw = (K£/dp)(2.58Re/ 3pri/3 4 0.004re?"3p;0 4

(88)
Hanratty apuntd que‘existe_eVidencia que la transferencia de
calor a la pared es diferente cuando el empacado son particu-
las esféricas o cilindricas. '

Esta correlacibn (ec'n 88) incluye un factor el cual toma en

cuenta la resistencia adyacente a la péred. Las unidades de

hin son BTU/(hr., °F ftz)-basado sobre el &rea interna de la
pared del tubo. Esta correlacién did rasonahles resultados

" cuando fud probada contra datos de planta piloto con cataliza-

dor peletizado, reportado por Moe y Gerhardz.

Para partfculas de catalizador en forma de anillos como los

. usades en la unidad comercial simulada aqui, el coeficiente de

transferencia de calor fué aproximadamente un 40% del valor

gQ



calculado por la ecuacién (88). Este valor es predecible si
se considera la fraccifén hueca de los anillos (la conductivi-
dad t&rmica es méas grande en el catalizador s6lido que en las
regiones huecas). '

El coeficiente de transferencia de calor "efectiyo" es algunas
veces mayor que el "coeficiente fisico de transferencia de-ca-
lor" si &ste Gltimo es influenciado por reacciones quimicas en
fase gaseosa dentro de la cama de catalizador. Este efecto de
la reaccidn quimica sohre el coeficiente de transferencia de
calor ha sido correlacionado para mezclas bhinarias homogeneas
por Brianl. Cuando el criterio de Brlan1 fué aplicado a este
problema de multicomponentes, solo un ligero efecto de la reac-
cidbn quimlca fué encontrado.

El coeficiente de transferencia de calor "efectiyo" seri di-
ferente de hin calculado por la ecuaci6n (88) si gradientes
radiales de temperatura son significatives en la seccidn trans-
versal del tubo. Como -quiera que sea Beskdvlz reﬁortG que -
para un reformador tubular de metano propiamente disefiada, el
cambio de temperatura con el radio es muy pequefio. Su trabajo
indict que un disefio el cual permitiera gradientes rtadiales
podria resultar en imprﬁcticas condjiciones de'oﬁeracién,

]

hinQp/kf) = 0.40(2.58C;, )1/3(pr)1/3 + 0. 094(Re 19804 - (o4

€0



VELOCIDAD DE REFORMACION DE METANO

P

Varias expresiones cinéticas para la reformac;én de metano con
vapor han 51do propuestas,. las cuales pueden dar (TCH4)

Akers y Camp , por ejemplo, encontraron que la velocidad era
igual a Kpeyy, ‘

La expresibtn proﬁuesta por Moe y Gerhardz, quienes basaron sus
resultados sobre corridas experimentales a altas presiones en
disefios modernos de reformadores, es aplicada aqui. Tambifn
estos experimentos fueron corridos a temperaturas la mayoria
de las cuales estuvieron dentro del rango de operacifn de re-
formadores comerciales, en una ﬁlanta ﬁiloto semejante Teen-
samblada de equipo comercial.

| 3 A | o 2

La expresibn de velocidad encontrada por Moe y Gerbard para la
reaccibn “B", puede ser representada como 51gue, con las pre-
siones parciales expresadas en atmésferas.

< ~ 2 4 3 ,
*oie = *a(X9Pew;Po T PryPco,) (95)

Las unidades son pies cbicos estandar de metano conyertido
por hora por bie ctibico de catalizador (bulk) por razﬁn molar
de metano a la alimentacifn total. "Entonces k, es la constan-
te de velocidad especiflca de la reacc16n nBWY,

31720
T+460

k, = exp - 7.912) {(96)

con unidades de atmbsferas cuadradas, K, es la constante de
equilibrio para la reaccitn "B", y es igual al producto de las
1stantes de equilibrio de las reacciones A" y "C" 6 KqKg.
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Donde X; y K; han sido tubiladas como funciones de la tempera-
tura. . '

Por lo tanto fué mis conveniente encontrar el ﬁrqducto K.K4
que encontrar K, directamente.

3 4
- DgoP - Pgo,P = Pgo,P
Ky = ZCOHz K, = 2t K; = ZC0p7Hp
PeHgPH20 PcH,PH,0 PcoPH20
PooPi Pco,P ooy, P
K, = K;.Kg = ZcoPHp = PcopPHp .£EELJ%Z (97)
PeHgPH20  PeoPhz0 PcH,PAZ0

Alternativamente, las constantes de equilibrio ?ueden ser de-
terninadas a partir de calores de formacidn publicados por el
Bureau nacipnal de estandares.

K, = exp(22435 . 30.707), atn? ~ (98)
T+ 460 _ |
Ky = exp(E22% - 4.33), abajo de 1,100°F (99)
T+460 : :
Ky = expgééélj§%~- 3.765), a 6 arriba de 1,100°F (100)
1 A

Las presiones parciales son encontradas como sigue (con unida-
des en atmbdsferas). '

. [(cHa) - (H0)
(H2) ' (C02)
P = =<z P P P
) S COz S
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sustituyendo los valores de las presiones parciales tenemos:

=

2
TCH4.:1‘(2(K‘Z'(_CHJ1’P‘[_H28)_'pZ

S S
4
__(%3)_ . P4. .g.C_Z.Zl . P) . | - (101)
kZPS . 2 (H2)4(C02) 2 ) 102

Moe y Gerhardz arbitrariamente fijan el té&rmino P3 igual a 1.0
con el fin de correlacionar datos tomados a presiones arriba
de la atmosférica para dar:

4
oy - 4 (K, (CH,) (H,0) % - (Hz>s_gc=°z) p?) (203)

Comportamiento de gas ideal es asumido ﬁara las ?Tesiones'mo-
deradas y altas temperaturas inyolucradas.
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CONCENTRACION DEL DIOXIDO DE CARBONO

Si la velocidad de 1a reaccibn "D" fuera conocida, un balance
de masa para el CO, podria ser desarrollado en forma similar
que el balance de metano. Moe Y Ge'rhardz aparentemente no de”
sarrollaron o desconocieron de una expreslﬁn cinética de ve-
locidad ﬁara 1a reacci6n "D". En su lugar'ellos'prOpusieron
la relacitn embirica dé'(COzll(CO) camo sigue:

(Coz2) _ S/g (Xequil - X ) & ((COz)) . (104)
(co) ~( (C02)/(C0) ) equil Xequil (C0)  equil

donde el suscrito "equil" denota el valor que la yvariable poz
dria tener §i todas las concentraciones fueran las de equili~
brio a 1la temperatura y‘pr6516n de la mezcla gaseqsa. Tam-
bién S/g es la relacifn vapor/gas a la entrada.

Pruebas de este modelo desarrollado indicaron que 1la conyer-
sién de metano y la temﬁeratura de 1a mezcla gaseosa No son

muy sensitivas a los valores usados por la concentracitn de

Co,. ‘

Un método adiciepnal simple para encontrar 1a concentracifn de
€O, es actualmente empleado en el modelo desarrollade aqui.

La razén (€0,/(CO) fué encontrada desde la ecuacign (104)
cerca de 1la entrada a las condiciones de una corrida plloto
de esta planta quimica. El valor de esta razbn a la salida
fué encontrado directamente del anflisis de efluentes de una

prueba plloto La concentracifn de CO, fué tomada pr0por61o*
nal a la conversifén de metano.

El factor de proporc1ona11dad varlﬁ aproxlmadamente 20 pQr
ciento de la entrada a la salida. Asi qpe, comQ una aproxl-



macibn, el factor fué tomado como una funcidn lineal de la
distancia:

(€0,) (e =B 2<) X (105)

Con el fin de aplicar la ecuacitn del balance de energia di-
rectamente, ambas Tcy, Pare la reaccidn "B" y una expresibn de
velocidad para la reaccidn "D", son necesarias. Como quiera
que sea, Moe y Gerhard2 concluyeron que las velocidades: rela-
tivas netas (en el sentido de los productos) de las reacciones
"B" y "D" son de tal manera que la velocidad neta (en el sen-
tido de productos] de la ecuacién "B" por si sola repreSenta
la velocidad neta de la conversifn de metano.

Por consiguiente (por estequiometria y por calores de forma-
cibn), es conveniente aplicar el calor de formaciﬁniéaia 1a
reaccién "A" para tomar en cuenta la conversifn de metano y
aplicar el calor de la formaci6n de la reaccitn "C" para to-
mar en cuenta la formacidn de CO,. '

d(Coz) es facilmente obtehida de la ecuacidén (105) dando:
dz

a(C02) . (a2 -1 4y - &y x - (106)
dz ZT dz ZT

El iltimo término de la ecunacidn (106) es despreciable compa-
rado al primero. Para esta planta prodﬁctora de'hidrGgeno.en
cuestibn se encontraron los siguientes valores para las cons-
tantes "a'" y "b".

0.666

w
[

o’
[]

0.100



ahora, la ecuacidn del balance de energia es como sigue:

4T _ z(-aH.R)(Ain) , hvD (Tw-T)

(107)
dz Ny Cp Ny Cp
dT _ BHA (NCH,), Ain dx  aH_ Ain d(CO0,)  Dh (Tw-T)
5 ik e 2, (108)
2 S (Ncag)y Cp Adn dz S Cp Ain dz (NcH,) S Cp

dz SCpdz SCp dz (Nci,) S Cp



CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION

-

Un gran nfmero de investigaciones han propuesto correlacio-
nes para encontrar ia caida de presifén de un gas fluyendo a
través de una cama empacada. La que usaremos para nuestro
desarrollo es la propuesta por Erguﬁls.

P . B a5 (& L (110)
dz Rep o Dp 3
Demostracidn.

Consideramos el flujo laminar en estado estacionario de un flu-
ido de densidad constante "p" en un tubo "mny largo"™ de longi-
tud L y radio R. Se‘esﬁeCifica que el tubo sea muy largo para
suponer que 7o éxisten efectos finales; es decir, que se ya a
ignorar el hecho de que a la entrada y a la salida el flujo no
serd necesariamente paralelo a la superficie del tuba.

Eligiendo como sistema una envoltura cilindrica de espesor AX
y longitud "L" enumeraremos las distintas contribucienes al ba-
lance de cantidad de moviwmiento en la direccibmn "Z'.

velocidad de entrada de cantidad (2mrL =
de movimiento a través de la su-
perficie cilindrica situada en

" rll .

rz)/r

velocidad de salida de cantidad (Zvrl =
de movimiento a través de la su-

perficie cilindrica situada en

r + Ax- -

ri)/f,+ Ar



velocidad de entrada de cantidad (Znrar °z)t°“z)/z - 0
de movimiento a través de la su- -
perficie anular situada en A.a 0

velocidad de salida de cantidad (2rr a7 v ) (pv,) ), oy
de movimiento a través de la su-
perficie anular situada en 2=L

fuerza de gravedad que actGa so- (Znr Ar L)pg
bre la envoltura cilfndrica

fuerza de presi6n que actfia so- (23TAT) PO
bre la superficie anular situa-
da en z = 0 '

fuerza de presi6n que actfia so- -(Zwrﬂr)PL
bre la superficie anular situa-
da en z = L

Hay que tener en cuenta que la “entrada™ y "salida" se toman
- en la direcci6n positiva de los ejes.

Sumando las contribuciones al halance'de'cantidaq de moyi-
miento se obtiene:

(ZnILtrz)/r - [Zu‘rLTrz)/r —

+ (ZnTATpUZZ]/zA=~0

-(2rraren,?) ), o+ (Zavirleg) + 2ersr(p - P) = 0 (11)

como se supone que el fluido es incombre§ib1e,'uz es la misma
para z = 0 y 2z = L, y por lo tanto, los términos tercero y

- cuarto se anulan entre si. Dividiendo la ecuacitn (3111) por
" 27LAr. | '



+ rpg + L (P, - P )=0 (112)

™

T

1
(Z;Q(rtrz/r -

“rz/r + b
ahora, tomando el limite cuando Ar tiende a cero queda:

1im (Ttrz)/r + A (rrrz)/r

P -P
( 4]
Ar+0

) = ( (2—1Ly + pg) r (113)
AT L '

El primer miembro de la ecuacifn anterior es por definicitn la
derivada primera y por lo tanto la ecuacién (113) puede escri-
birse como sigue:

[ et N LT o~ PLy . (114)
dr L L
en la que P = p - pgz. Ahora la ec'n (114) pue&e integrarse

para obtener:

o e N Pa = Blyy /5L (115)
XF 2L T

La constante C; tiene que ser cero si la demsidad de flujo de
cantidad de movimiento no es infinita para r = 0. La distri-
bucién de la densidad de flujo de cantidad de movimiento es
por consiguiente:

' _'PQ-pI
Tyz T ¢ 2L ) r (116)

La ley de Newton de la viscosidad bara este caso es:

dv
= -p—.z..

Trz a% (117)



Substituyendo este valor de T.p 0 la ecnaci6n (116), se
obtiene para la velocidad 1a siguiente ecuacitn diferencial:

dv; o . -EQ_:_EL)T (118)
dr 2uL. - :

Integrando se llega a la siguierts arwacifn:

o, = - (Bo = PLy;2, & (119)
qpL

teniendo en cuenta la condicién 1imite de que v, es cero para
T = 'R, se obtiene para la constante C,-el valor:

4 2

C2 = (PO PL)R (120)
4uL

La distribuci6n de velocidad es pdr lo tanto:

2 2
X7 & (Pp - P)x” | (Pp - PLIR
2 4L 4ulL
| z 2

v, = Loz PR &)y (121)

4uL

Una vez que se conoce el perfil de velocidad pueden calcularse
fécilmente las siguientes magnitudes:

i) La velocidad mSxima Y, max® tiene lugar para r = 0 ¥ su
valor es:

2
_ (Pg - PL)R .
Oymax = . 2 (122)
4uL
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ii) La velocidad media <v> , se calcula sumando todas las ve-
locidades €n una seccifn transversal y dividiendo por el

Grea de dicha seccifn: \
2af{ R . ;
rdrde . Nl
w,p Ioz as ‘2 = (Pg - PLIR
' Io v ,  rdrde | 8ul:

2% R _ 2 R S A
f; jo uzrdrde J-o L (Po-PLIR" (1-{3)2)1'&1'
4uL’ R

¥

(123)

=J02“ -—-Q———L-(P.. 7 Py (R? - rz)rdr = {Po-Pr) )IOZ“LR(.RZr-rs)dr

4¥L

Ul qp)fzu _---)de . o -P) R (2m)
4L 4
4
. (Pg - PLIR'™
8uL
2v (R A J.Z"‘ Z 2.
fo J; rdrd® Jo R g6 =;_‘R— (27) =~IRZ"
_ (Po - PLIR "v/8uL
<v,> =
y . y A
R nm
Po - PR
Y, r = =0 —— 1
SuL

e Pl

(124)



ENU%%AIE gg?IDADIE
MOVIMIENTO IDA AL FLUJO
PRESION P

[
.

ENVOLTURA IE

ESPESOR Ar A :

L LA QUE SE APL &4———PARED DEL TUBO
" CA EL BALANGE]

H DE CANTIDAD

3 DE MOVIMIENTO

\ 4
SALIDA DE CANTIDAD DE PRESICN PL
MOVIMIENTO DEBIDA AL FLUJO

Ahora, considerando que el lecho de relleno es un tubo de sec-

cién muy~comp1icada cuyo radio hidriulico es Rh. Por defini-
cién: . '

2

—
-

Seccifn disponible bara el flujo _ R

(125)
: : . 27R
Perimetrq mojada

Ry

[ 3-- B

- Volumen di‘s;ﬁoh‘iblmara‘ el flujo
' Superficie mojada total

Volumen de ’hu'ecos‘)

““Wolumen del lecho”
T ‘Fup‘erfi‘cie m‘o‘j‘.ada)

.VQ}umen del lecho

= £
a
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La magnitud “a" estf relacionada con la < superficie especi-
fica > "a," (superficie total de las particulas/volumen de
las particulas), mediante la eXxpresibn:

a = a, (1-¢) (126)
La magnitud a se utiliza a su vez para definir el dismetro
medio de la partfcula Dp ‘

D, = 6/a, (127)

Finalmente observe que el valor medio de la velocidad en los
intersticios <v>, no es de gran inter&s para el Ingeniero pero,
en cambio, si lo es la velocidad superficial v_; estas dos ve-

(¢}
locidades estén relacionadas por la signiente ecuacidn:

Ug | | Ave ' ; ; (128)

S

Por lo tanto sustituyendo la ecuaciém (125) en 1a (124) tene-
mos: :

\

_ (Po - PL)(2Rp)?

<v, >

3 Bk
, 2 :
<ugz? 5 (‘Po - PL)RL : ('.12_9)_
ZiL

Ahora sustituyendo la ecuacitn (128) en la (129) tenemos:

, = (g - PL)Rp > ¢ - P2 | (o - PL)E

0. S * : - «€ , 2
AN 2uL Zula

. - _(pg “ZPL)es L _ (s = gL)e“‘Z

o 2ul a ® (1-)® . 2uL(6/Dp)“(1-¢*)

o = o =Pop? & o -P)  _mp?

o) 2L (36u) (1=e)* ° L° 2(36y)  (A-¢3*
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2 3
s = (Po ~P1) Dp . E (130)

= L 2036p)  (1-e)”

Para el flujo laminar, la sup051c16n del radié hidriulico medio
conduce generalmente a caudales demasiadq grandes para un de-
terminado gradiente de presi6m; por lo tanto, debido a esta su-
posicibn, es de esﬁerar que el segundo miembro de la ecuacitn
(130) debiera ser algo mas pequeﬂo. Una segunda suﬁosiciﬁn que
estd implicita en la anterior deduccién es que la lcngltud del
camino que recorre el fluido a través del lecho es "L"; es de-
cir, 1la misma longitud de 1la cclumné de relleno.

En 1a realidad el fluido atrayviesa un camine muy tortugso cuya
1ong1tud puede ser incluso doble de L. Segﬁn Esto, es de es-
perar que de nuevo deba disminuir el segundo mlembro de la ec'n
(130).

Las medidas experimentales indican que 1la £6rmula tefrica se
mejora si el 2 del denominador del segundo miembro se substi-
tuye por un vyalor compxend;do entre 4 y 5. Mediante el ané-
lisis de una gran cantidad de datos se ha obtenido el valox
25/6, que es el que se acepta aqui. Introduciendg este valor
en la ec'n (130) se obtiene: . : '

v, o= (Po - P) Dp° & — | | - (131)

L 150p (1-¢)

La ecuacién (131) es 1a de Blake-Kozeny. Este resultado es,
generalmente, satisfactorio para fracciones de huecos inferio-
res a 0.5 y es valida solamente para la regidn laminar que
viene dada por

CEEﬁEQ) (1-e)"1 <10 | | (132)
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Siendo G, = pv,, obstrvese que la ecuacibn de Blake-Kozeny
corresponde a un factor de friccidn para el lecho de:

e>  Dp Gy/v

£ = ([l-e)z) 75 | . (133)
Puede repetirse exactamente el mismo tratamiento para el flu-
jo altamente turbulento en columnas de relleno. Partiendo de
la definicidn del factor de friccidn para el flujo en un tubo-
circular; sin embargo, se observa Que para el flujo altamente
turbulento en tubos con una apreciable rugosidad,-el factor de
fricci6n es una funcifn exclusiva de la rugosidad. Admitiendo
que todos los lechos de relleno tienen una rugosidad caracte-~
ristica semejante, se puede utilizar un factor de friccibn
finico “fo'" para el flujo turbulento. |

Siguiendo un procedimiento similar se hacen las siguientes sus-
tituciones en la ecuacibn de Fanning que muestra explicitamente
como se calcula el factor "f'" a partir de datos experimentales:

£ = YDycRo~ PLy Ec'n de Fanning : (134)
4 L' %_ p<u>2 : !

<v> = v /e, D = 4Ry, Ry = €/a, a = auclfe):

Dp = 6/a,

€sto conduce a los siguientes resultados:

ED..._.EL = .:.l. . l p<1,>2 . 4f(5- - Gfo . i. . l puoz A %.
L D 2 Dp 2 €

Los datos experimentales indican que 6 f, - 3.50, con lo que

se obtiene:



Bo - P . 350X 1,72 1_*§ A ’ (135)
L Dp 2 >

que es la ecuacibn de Burke-Plummer, valida para :
(Dp G(,/u)(l-e).1 »1000, Este resultado corresponde a un factor
de friccisén que yiene dado por:

1

£f = 0.875 "'37' _ - (136)

Se puede observar que la dependencia de '"." es diferente que
para el flujo laminar.

Sumando la ecuacién de Blake-Kozeny para el flujo laminar y la
de Burke-Plummer para el turbulento, se ohtiene:

~ 2 2 '
Po - P, . 130wo (1-9)" 4 1.75 pug {1 e) - (137)

L e (AT Dp 3

Esta ecuac16n puede expresarse"en func16n de grupos adimensio-
nales:

| 3
¢ (o -«-gL)p ) EByE—y = 150 -0 -ed 43,75 (138)
- Go ‘L 1-¢ (Dp Go/u) :

Esta es la ecuacibn de Ergun que se ha utilizado con &xite para
,gases, tomando para la densidad del gas la media arltmétlca de
los valores a las presiones extremas. Obsérvese que para ele-
yadas velocidades de flujo, el primer término del segundo miem-
bro desaparece y la ecuacidn se transforma en la de Burke-
Plummer. A bajas velocidades de‘flujo,_el'que'de&aﬁarece’en
cambio esel-segundo término y se obtiene la ecuacibn de Blake-
Kozeny. A ' -



De la ecuacidn (138) tenemos:

2 - .
(Po - PL) = (230.028) 4495 Gy dyd =
Dp Go/wu ‘ p Dp €

derivando esta ecuacibn con respecto a "'z"

2
dp _ 150 (1 -¢) G 1,71 - ¢
- + 1.75) (22 () (=)
dz Rep P Dp €
,
& . . @0 Qe , s EGHddny (110)
“dz _ Rep P Dp £

como pa:ra este caso en partlcular la planta opera Con nﬁmero
de Reynolds muy grandes (Re - 5000) tenemos:

1 Il 2

E - oe oy ags Edyd ol

dz Rep o]

ap Go”

& = - (constante) (=22) (139)
dz P -

La constante fué evaluada para esta planta en particular:

~-10

constante = 3 X 10 ~ atm/1b (140)

Demostr ac idn.

2
dp . G 1.1 -c¢
— (=)(1.75) (=) (ﬁ) (———3)
dz ' o

2 o

ar 1b% . ft° 1= 0.175
(=)(1.75)¢( (: )(—) ( )

dz ft“) lbm £t (0.175)°




L (=) 269.38776 _Lbm

dz hr-ft
dp 1bm 1 hr®
— (=) 269.38776 — X —
dz hr“ft® (3600 seg)
-5
seg ft
8 (o) 3.0528 x 10710 atm
dz : ft
cte = 3.0528 X 10710 e = 0.175

Deduccién de 1a Ec'n de Fanning a Partir de la Definicién de
Factor de Friccidn

Vamos a considerar el flujo estacionariec de un fluido de densi-
dad constante dentro de un conducto recto de seccitén uniforme.
El fluido ejercerd sobre las superficies s6lidas una fuerza "F"
que puede desdoblarse en dos: "Fg" la fuerza que eferceria el
fluido aunque estuviese en reposo y "Fx" la fuerza adicienal
relacionada con el comportamiento cinético del fluido. En este
sistema "Fi" tiene la misma direccifn que la velocidad media <uv>
en la conduccién. El valor de la fuerza "Fi" Puede exbresarse
arbitrariamente como el producto de un &rea caracteristica "A",
una energia cinética caracteristica por'unidad de yolumen “K"
y un nmero adimensional "f" denominado factor de friccifn:

Ohsérvese que la ecnacifn anterior no es una ley de mec@nica
de fluidos sino una definicifn de “f"; es eyidente que para un



determinado sistema de flujo "f" no esti definido mientras no
se especifiquen "A" y "K". Esta def1n1c16n resulta Gtil por-
que el nfimero adimensional "f" puede expresarse mediante una
funcién relativamente sencilla del nfimero de Reynolds y la for-
ma del sistema.

Para nuesto caso en particular de flujo en un ducto circular,
generalmente se toma para “"A" la superficie mojada y para "K"
la magnitud de 1/2 p<vg. Por lo tanto ﬁara tubos circulares
de radio "R" y longitud "L", "f" estd definido por:

F = (zm)(}. p<U>2)f - (Q4z2)
2
Generalméﬁte 1a magnitud que se mide no es Fy sino la caida de
presion Po - Py y la diferencia de altura ho - hy. Aplicando
ahora un balance de fuerza al fluido entre 0 y L en 1la direc-

ci6n de flujo, cuando €éste esti totalmente desarrollado se ob-
tiene : '

F, = ( (Po - PL) + pglho - h) )R’

F, = (Po - PL)R’ | | | | (143)
igualando las ecuaciones 142 y 143 tenemos:

(278 p<vsf)f = (po - Pp) R’

haciendo D = 2R, se obtiene:

(nnL)ci o<usl)E = (Py - PLJncg)z

Po - PL éC'n de Fanning bara el
(1)( )( 7 p<u> ) clculo del factor de friccién e
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CALCULO DE LOS CALORES DE REACCION A 25°C

\

Estos pueden ser obtenidos aplicando la ley de Hess de suma de
calores de reaccibn:

(A) CH4(g) + Hzo(g) = co(g) + 3Hé(g) (endotérmica)
hZ(g) + 1/2 dz(gl = Hzo(g] M, = -57,800 cal/gr mol
Ma gy * Cey = CHagy Mg = -17,890 cgl/gr mol
1/2.03(3) * Cgy = 00y MHe = -26,420 cal/gr mol

Aplicando la ley de Hess tenewos:

20,y = Bagg) * /2070, & = 57,800 cal/gr mol
CH4£g) = My * Cy B = 17,890 cal/gr mol
1/2 Oz(g) *Crgy = CO(g) 8H. =‘~26,420 cal/gr mol
CHy gy * H2) gy (= 00y + SHapy
BHpycopr = 49,270 cal/gr mol
SHyjep = 88,615 BTU/1h mol

(€) gy + HO(yy = 0205 * Hzey " (exotérmica)

1/2 0205y *+ Crgy = COry fH; = -26,420 cal/gr mol



fHpycec = . 9,830 cal/gr mol

S8H

77°F

= -17,680 BTU/1b mol

Hz(g) + 1/2 Og(g) f~.H20(g)h AHf = -57,800 cal/gr mol
Oz(g) + C(s) = COz(g) 8He = -94,050 cal/gr mol
Aplicando la ley de Hess tenemos:

Hzocg) = Hz(g) + 1/2 OZ(g) sH = 57,800 cal/gr mol
Oz(g) + C(s) = C02(g) 8H = -94,050 cal/gr mol



CALCULO DE LOS CALORES DE REACCION A CUALQUITER TEMPERATURA

Usando las capacidades calorificas de cada gas involucrado,
podemos calcular la capacidad calorifica de la mezcla gaseosa
a presifn constante como una funcifén de la temperatura .

(Tabla No. 2)
Cp (=) Cal/gr mol °K
Cp = Cp VAP A + Cp VAP BT + Cp VAP CTZ + Cp VAP DT>  (144)
A B o D

-2 -0 -y
1 cH,  4.598  1.245X10 2.860X10 ~2.703X10
2 H0  7.701  4.505x107%  z.521x107%  -0.859x107°
3| \co, 24l 728 1.754X10"2  -1.338X10°° 4.097%x10"7
4 co  7.373 -0.307%10°%  6.662x107%  -3.037%10°°
5 H,  6.483  2,215X107° ~3.298%10"° 1.826X10°°

Tabla No. 2

Capacidades Calorificas como Funcién de la Temperatura

Demostracibn.
1 Cal . 1 __BTU . g Cal
gr mol °K 1b mol °F gr mol °C
" BTU 1 Cal 2.205 1b mol (59.9-58.1)°F
1b mol °F 3.9658X10 “BTU 1000 gr mol  (15.5-14.5)°C
~ 1.000 — C21

gr mol °C




Por definicifn de Calorfa: Es la cantidad de calor que hay que
aplicar a un (gra:mo o gramo mol) de
agua (H20) para elevar su temperatu-
ra un grado centigrado (de 14.5 a
15.5°C). |

(A) CHyg) + Hz0(g) = CO(g) + 3Hz(g)

T
AH = AH®+ S ACp dT
T®

T .
- o . 2

3 2
~D,T*)+3(A+B T+CsT 4D T°))

2 2

i -((A1+BIT+CIT +D1T3)+(A2+BZT+CZT +D2T3) )) aT

T

2 ' 3
-Cl—Cz)T + (-D4+3D5-D1-—D2]T }dT

' ' (ré-7988y
B, = tBH® + (Ay*3Ag-A;-A,) (T-298)+(By+3Bg-By-B,) T —328 )

R
Y .zgg ), (3D¢-D,-D;-D,)

AL

4

- (145)

© Cogg) * MOy = D2¢) * Fa(e)




T
AH =- AH® + jo AdeT
T

- : ‘ 2 3 2
8H. = AHZ + \g;o (((Asz3T+C3T +D3T )+(A5+BST+CST

+D,T%))

2

2 3 3
*((A4+B4TfC4T +D,T7)+ (A, +B,T+C,T+D,T7)) ) AT

T
= o 2
8H. = 4HZ + ‘S;o ((A3+A5-A4-Az)+(B3+BS-B4-BZ)T+(C3+C5-C4-CZ)T
+(Dg+Dg+D,+D,) T)dT
AHC FC M‘lc' + (A3+A5‘A4‘A2)(T‘298)+(B3+B5—B4—le—ﬂ— (146)

ar3 -
2987) (T"- )
TR D gl )

oS .
+(CS+Cs‘C4"c2) (T -



CALCULO DE LA VISCOSIDAD DE LA MEZCLA GASEOSA

La viscosidad de la mezcla gaseosa puede ser obtenida a partir
del tratado de Chapman-Enskog, utilizando les potenciales de
Lennard-Jones (Tabla No. 3).

n = viscosidad, wp 1 poise = 1X10%¢p = 1x10%p
M = peso molecular 1 wp = 1X107% = 1x10‘6cm_:eg
T = temperatura, °K S

¢ = difimetro de la esfera, A°

k = constante de Boltzmann's

e = energia caracteristica

Qu = colisibn integral

aA® e/k,°K M

CH, 3.758 148,60 16

H,0 2.641 | 809.10 18

€O, 3.941 ' 195.20 44

co 3.690 £ 91.70 28

H, 2.827 59.70 2
Tabla No. 3

Potenciales de Lennard-Jones para viscosidad

Una vez obtenida la viscosidad en unidades c-g-s, hay que en-
contrar un factor de conversifn para cambiar al sistema inglés:

1. gy

2.205 1bs 30.48 cm _ - 1bhs

0.06720

Cm-se¢

g 1000 gr - 1. ft - ft-seg



1bs 3600 seg '241 g2 1bs

——

ft-seg hr : ft-hrx

0.06720

—8L - 241,92 _ibs_

. cm-seg . ft-hr

Chapman-Enskog theory:

{ 1] | | (147)

n =

pv = (B —E— 4 —F (148)
s exp DT* exp FT*

TH)a ek A = 1.16145 B = 0.14874
(/%)
| (149)

C = 0.52487 D = 0.77320 E = 2.16178 F = 2.43787

Con este método se calcula la viscosidad de cada componente de
la mezcla gaseosa. La viscosidad de 1a mezcla gaseosa se cal-
cula de la siguiente manera: '

rlmezclg ~ z“iYi (a50)

Yi = composici6n del componente "i'" en 1la mezcla gaseosa



CALCULO DEL DIAMETRO EQUIVALENTE DE PARTICULA Dp

6 X Volumen de particula (151)
superficie total de la partfcula ‘

Dp.ﬂ

dimensiones de los anillos catalizadores = 5/8 X 5/8 X 3/16 en
pulgadas

vo men de partfcula = wL(RZ-r2)=(x)(5/8) ((2)2-2H
' 16 16
Sx2s 2 y.0.3227 ia®
8 256 256
superficie total de la partfcula = DL = («)(5/8)(5/8)
= 1,2271 inz
pp = SX 01227 _ g g sne-1EE by - gl05 £t
1.2271 - 12 in
verificando con otra ecuacidn:
Dp = \JZrCLc + ZICZ T = radio del cilindro (152)
L. = longitud del cilindro
Dp = \](2)(_3/15)(5/3) + 2(3/16)2|= Vo.zsu + 0.07031|
= \|0.30461|
. 1 ft _
Dp = 0.5519 invyy—3= Dp 0.046 ft

Resultados casi idénticos fueron obtenidos.

88




i Mi (1b/1b mol)

CHy 16
H20 18
Co2 44
Co 28
HZ 2

CALCULO DE LA VELOCIDAD DE FLUJO DE METANQ EQUIVALENTE ALIMENTADO

cor 52 s 2
1b , 19.625 in® _ 1 ftz = 746.2951 1b/hr

hr ft 1 144 in

G = 5476

Cdlculo del peso molecular de la mezcla gaseosa en la alimenta-
cibn:

H,0 = 18 X 0.8407 = 15,1326

Hy = 2X0.0156 ‘= 0.0312

cH, = 16X 0.1283 = 2,0528
C,He = 30 X 0.0061 =  0.1830
CiHg = 44 X 0.0027 =  0.1188
CyHyp = 58 X 0.0007 =  0.0406
N, = 28X 0.0058 = 0.1624
My = 17.7214 1b/ib mol -
& = 74g.2951 1B 1R mol . 45 4436 1D Wel

hr 17.7214 1ih ' ~ hr



e 1b
WNey,) 1 (42.1126 -f;EEL ) (0.1283)
-
: : 1b mol
(N.. ). = 5.,4030 b mol
CH4 I b -
CALCULO DE LA RELACION VAPOR/CARBON EN LA ALIMENTACION
2 = Relacién vapor/carbon = =2oles de vapor inicial (156)
c ' : moles de metano

|t

0.8407 X 42.1126

0.1283 X 42.1126

6.5526

CALCULQ DE LA DENSIDAD DE LA MEZCLA GASEOSA

La densidad de la mezcla gaseosa puede sei calculada facil;

nmente

PM

suponiendo una ‘mezcla de gases ideales.

(M) CP)

R(T+460) (157)

densidad de 1la mezcla gasegsa -

. peso molecular de la mezcla gaseosa

presidtn_a cualquier punte dado de los tubos catalizadores



CALCULO DE LA CAPACIDAD CALORTFICA~-DE LA MEZCLA GASEOSA

Cp; = A+ BT+ cr? + or?

- . BTD

Cpy = I Cp. Y. (=) (158)
M g r1 1b mol °F

CALCULO DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA DE LA MEZCLA GASEOSA

Como no existe un método generalizado para calcular la conduc-
tiyidad térmica de una mezcla de multicomponentes, €sta seri
determinada calculando la conductividad de cada combonente mul -
tiplicando por su composicifn de la siguiente manera:

Key = Zi Ke; Y5 (159)
Kfy = conductividad térmica de la mezcla
Kegy = conductividad térmica del comﬁonente "i" de la mezcla

Utilizando la correlacidén de Eucken modificada tenemos:

(Kgs) (M:) 1.32 Cp,

i Sl SARNP S S (160)
n. v
i

M; = peso molecular del componente "i'

“i = wviscosidad del combonente niw

Cp; = capacidad calorifica del componente "i"

v = relacidn Cpi/Cui



Sabemos que para gases ideales Cp-Cy ~= R Cb, = C -R

Cpi Cpi
v = — =
: 1,32 Cp. .(n.)
0% Kg, = (3.52 + T . (160-A)

vs (Mi)

solo hay que ser consisténte en unidades y obtener BTU/(hr)(ftZ)
(°F/ft) o las equivalentes en sistema cgs Cal/(hr)(cmz)(°K/cm)

CALCULO DEL NUMERO DE MOLES TOTALES INICTALES
DE LA MEZICLA GASEOSA

S = (CH, + (Hp), + (N2), + S/C

0.0156 . 0.0058 . 0.8407
0.1283 0.1283 0.1283

S = 1.0 +

S = 1.0 + 0.12159 + 0.04520 + 6.5526

S = 7.71940 1b mol



CALCULO DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA "EFECTIVA"
DE LA MEZCLA GASEOSA

Una discusién detallada del transporte de calor en camas empa-
cadas fué hecha por Argo y-Smith14. Estos antores reconocie-
ron que no hay una teoria.completa que ﬁueda ser construida
sobre las hases conocidas hasta ahora, pero ellos intentaron
tomar en cuenta todos los procesos que podrian ser esperados
que tomaran parte en el transporte. La expresién que ellos
derivaron fué& necesariamente basada sobre una muy simﬁlifica-
da descripcibn de la cama empacada pero presumiblemente tiene
el correcto tipo de dependencia sobre los varios té&rminos que

aparecen:
K, = e(kg+ SROAR o dezordply o (5.) DiKsdp (161)
fi ¢ Pe 2-¢, 2K_+h'dp

Los té€rminos de la ecuacidn anterior representan en el orden
en que se encuentran la conduccién molecular, conduccidn de
Eddy, radiacibn a través de los espacios huecos y conduccidn
a trayés del s61ido. La cantidad h' que aparece incluye to-
dos los caminos para el transporte de una barticula a) la|sis
| guiente, estando compuesta por términos como radiacidn, pun-

" tos de contacto y transferencia convectiva a y desde el flui-
do. Es remarcable decir que esta expresifn contiene parame-
tros no ajustables estanda hasada completamente sohre el anfi-
lisis tedrico y sohre correlaciones eStabIeCidas~§ara condi-
ciones especiales.

La mayoria de las mediciones en este campo han sido hechas ba- -
jo condiciones en las cuales solo los té€rmines de transporte
de Eddy y conduccidén a través del s6lido necesitaron ser con-



siderados. Si es asumido que por analtogia con transferencia de
masa €l nGmero de Peclet modificado se incrementa cuando el nfi-
mero de Reynolds es decrementado abajo de 100, toda la eviden-
cia indica que la conduccifn a través del s61ido es por lo me-
nos tan importante como el transporte de Eddy cuando el nfimero
de Reynolds es menor que 50, aGn con sb6lidos pobremente conduc-
tores como el vidrio. Esta caracteristica de los resultados
experimentales es bien reproducida por la teoria de Argo-Smith
Es en la regifn de muy alta conductividad que la teoria falla.

14

La variable h' es al menos tan grande como el coeficiente de
transferencia de calor por conveccibn h, de tal manera que un
limite bajo para el 'término de conduccibén es dado calculando
~&éste, usando h en lugar de h'.

La diferencia en temperatura entre la supefficie del cataliza-
dor y el fluido a lo$ alrededores de los cilindros puede'tener
un importante efecto sobre la yelocidad y puede ser camhiada
significativamente cambiando el didmetro de barticula o el flu-
jo. La finica yariable que estd peﬂdiente por definir aqui es
el coeficiente de transferencia de calor el cual para una com-
posici6n dada y temberatura del fluido puede ser escrito en la
forma h = g(NRe /d' donde 1la funcidn del nfimero de Reynolds
escrita como g(Ng,) puede ser expresada como proporcipnal a al-
guna potencia del ntmero de Reynolds, con el exponente entre 0. 5
y 0.6 en el rango de interg&s general. Por lo tanto el coefi-
ciente de transferencia de calor por conveccibn entre cataliza-
dor y fluido queda rebresentado de 1a siguiente manera:

a,
(N ) "+°
dp

Ahora, por otro lado, si es suﬁuesto que la expresidén como da-
da es una buena aproximacién, debe ser concluido que 1as hases



experimentales para el cf8lculo de la <onductividad t€rmica
efectiva son inciertos. Hasta que alguna otra teoria sea de-
sarrollada y que represente mejor los resultados experimenta-
les 0 hasta que la teoria de Argo-Smith14 sea confirmada ex-
perimentalmente, podria ser recomendable temner una expresitn
simplificada conteniendo parimetros que puedan ser ajustados
a los resultados experimentales. Una expresibn seria:

XK = 0.6 h dpKs ; (162)
2K_ + 0.7h dp

la cual es exactamente anéloga al Gltimo térmlno de la ec! n
(161) pero con el h menor substituida en lugar de h', con un
factor de 0.6 en lugar de (1-e) y con un factor de 0.7 intro-
ducido en un término del denaminador para reducir el efecto de
un gran incremento en la conductividad de el sélido ¢uando el
nfimero de Reynolds es alto.

Para el término de transporte por radiacidn no hay las sufi-
cientes bases experimentales para incluir el factor e. Po-
lackl5 concluyd de sus mediciones experimentales que el Dam-
kohler'® estimado de 0.5 para el coeficiente es aceptable.
Como fué probado, el efecto de la radiacidn debe ser incremen-
tado tanto como la fracci6n hueca lo sea; la wvariacibn en el
usual rango encontrado es presumlblemente pequefia y puede ser
despreciada.

Como también es sabido, el efecto de 1la conduccién molecular
es desbreéiable cuando el ntimero de Reynolds es mayor que 40,
Todas las anterlores cons1deraclones nos. llevan a la siguien-
te expreslﬁn propuesta para el cdlculo de la conductividad
térmica efectiva en una cama empacada‘



, = GG, 06N ﬁp s 4+ 2, o ap T (163)
NPe 2](S + 0.7 hdp :

La expresifn anterior es comparada con los resultados experi-
mentales de las correlaciones de otros autores y los resulta-
dos son mostrados en la figura 17. |

La decision de mantener un limite superior de 10 sobre el nfi-
mero de Peclet aparente para la conduccidén de calor a altos
nfmeros de Reynolds es justificada para los resultados de las
mediciones sobre difusifn de materia. b

La conclusién de que un nftimero de Peclet de 10 describe difu-
si6n de materia a elevados ntmeros de Reynolds nos lleva di-
rectamente al valor limite de 10 para la conducc16n térmica,
donde la entalpia debe ser transportada por lo menos tan efec-
tivamente como la materia.
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CALCULO DEL NUMERO DE PRANDTL DE LA MEZCLA GASEOSA

Com

Pr = (viscosidad) ——
Kf
(n )(Ep ) hay que usar el Ep en
fx = = 2 unidades masicas: T%Ig— (164)
(Kf'M) € . T
y = viscosidad de la mezcla
EPM = capacidad calorifica de 1la mezcla

Ky = conductividad t&rmica de la mezcla
CALCULO DE LA DIFUSIVIDAD DEL METANO EN LA MEZCLA GASEOSA

Considerando una mezcla de gases ideales, 1a difusién de un
componente "i" queda expresada por la siguniente ecuacifn:

2
3, = (165)
P

we e
<
=
=
<}
b
=
1
=t
-
~N
‘
=

1 = s 1 s

Para una mezcla gaseosa ideal de '"n" componentes se conoce la
relacitn existente entre T4 (1a difusividad de la pareja i-j
en una mezcla de varios componentes) Y-Dij (1a difusividad de

la pareja i-j en vna mezcla hinaria).

Puesto que las difusividades ¥ dependen de la concentracifnm,
no es conveniente utilizar la ecuacidén (165). Curtis y Hiw$~
chfelder demostraron que la ec'n (165) puede re-arreglarse para
dar: :



C.C. 2- 1
j=1 C D

‘H
~

<
(o

'

c
o
(o

n

; — (XiNj - xjNi) (166)
1)

Estas ecuaciones se denominan ecuaciones de Stefan-Maxwell.

Obsérvese que aqui interviene "Di‘" en vez_de ‘ij" y que las

difusividades "Bij" son virtualmente independigntes de la com-

posicién.

Para algunos cilculos asf como para ciertas correlaciones, es
conveniente definir una difusividad binaria efectiva "Dim"
para la difusifén de "i" en una mezcla.

Recordando que "DAB" estd definida mediante la expresién:
NA =| = DAB VX, * XA(NA % NB) | (167)
"Dim" se define mediante una relacifn andloga:

N, | (168)

N. = -c¢ D. vX. + X.

i im 1

{0 e I~

3
despejando vX; de la ecuacién (168) e igualando el resultado
a vX; de las ecuaciones de Stefan-Maxwell, se llega a

n
z (1 D..)}(X.N. - X.N.
s ] j=1[ by~ 1])( My i J) L6s
c Di 1 n ( )
n N. - X. £ N.

: o J=1,J

En general, las difusividades "Dy " varian con la posicién.

En los casos en que esta variaci6n es de poca importancia se
pueden generalizar las foérmulas de la difusidm binaria y las
correlaciones del coeficiente de transferencia de materia re- ,

emplazando simplemente "Dpp" DoT "Dim"'



Para algunos tipos especiales de sistemas de difusién, esta
f6rmula de "Dim" (ecuacibn 169) resulta especialmente senci-
1lla:

a) Para trazas de los componentes 2, 3, ...,.n en la especie
1l pricticamente pura,

Din = Djia

b) Para sistemas en los que todas las difusiyidades Dij son
idénticas,

c) Para sistemas en los que los componentes 2, 3, ..., n se
mueven con la misma velocidad (o estén inmdviles),

A= X <X
1 S g /Lo (170)
D1 1> Dlj
' 3/2 [ ’
Dag |t 0.001858; T ) . S (171)
Teoria de Chapman-Enskog
K 2 -1
DAB (=) cm” seg
& (=) °K

P (=) atm
YpR (=) A° (Angstrom)

2Dpn (=) funcién adimensional



b Uypo (e /K)"’K M G1jpe (e/K)lj oK QD,lj

1 CH, - 3.758 148.6 1630 - -

2 H,0 2.641 809.1  .18.0 3.200 3.150.
3 H, 2,827 59.7 2.0 3.292 3.259
4 o 3.690 91,7 28.0 3.724 3.723
5 o, 3,941 195.,2 44,0 3.850 3.848

Tabla No. 4
Potenciales de Lennard-Jones para difusividad

vy (e/K) son 1lamados potenciales de Lennard-Jones y son de-
terminados a partir de datos de viscosidad y @ es una funcién
adimensional de la temperatura y del campo de potencial inter-
molecular para una molécula de A y otra de B. Este campo de
potencial viene dado, aproximadamente, ﬁor la funcién de Len-
nard-Jones:

I

La estimacidn de los potenciales de Lennard-Jones puede reali-
zarse satisfactoriamente combinando empiricamente los paréme—
" tros individuales de las especies A y B:

1

9 = > (o, + op) (173)

AR €7CB (174)
_ A C E G :

QDA,B = + = + + - (175)

B exp DT*¥ exp FT* exp HT*




T# = 2% A = 1.06036 B = 015610

€AB
C = 0.19300 D = 0.47635 E = 1.03587 (176)
F = 1.52996 G = 1.76474 H = 3.89411



CALCULO DE LA DIFUSIVIDAD DE EDDY

Bernard y Wilhelm18 mostraron que la difusividad radial en un
tubo empacado es proporcional a la velocidad misica y difme-
tros de particula cuando el nfimero de Reynolds estéd arriba de
200 y que la difusividad en este rango es mayor qué la difusidn
molecular. Ellos concluyeron de estos resultados que la difu-
sibn en este rango de nfimero de Reynolds puede ser relacionada
por completo .a un nfmero de Peclet igual o cercano a 10, con
el difmetro de las particulas usado para calcular la longitud
caracteristica (L/dp). |

Numerosos investigadores han realizado trabajos de mediciones
de difusiyidad radial en camas embacadas (Latinen17, Aeroy y
Umniks, Cambell y Huntington6, etc.) y todos han estado en
acuerdo que el promedio radial ﬁara el nGmero de Peclet es cer-
cano a 10 cuando el nfimero de Reynolds estd arriba de 100 y
que éste aumenta cuan&o el nftimero de Reynoids es disminuido en
su valor. Los resultados de Latinen17 pueden ser tomados como
representativos y son mostrados en la figura 18 que es una gra-
fica suvavizada por &l mismo y ajustada con un factor bara hacer
al ntimero de Peclet aproximarse a 10 a altos nfimeros de Rey -
nolds.

Debe ser mantenido en mente que todas estas mediciones fueron
hechas con agua.en la cual la difusividad molecular es desére4
ciablemente pequefia. Cuando el fluido es un gas con un nfimero
de Schmidt teniendo el orden de magnitud de la unidad, el nfi-
mero de Peclet para difusibn molecular es el producto de el
ntmero de Schmidt y el ntmero de Reynolds. AOGn si el efecto
de la difusién molecular es multiplicado por la fraccidn hueca
y por otro factor de 1/3, para tomar cuidado de la tortuosidad
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de el camino de la difusi6én, la comtribucién llega a ser con-
siderable cuando el ntGmero de Reynolds es menor que 20.

Las descripciones de transferencia de calor y masa ensambladas
en este estudio no deben ser usadas para un nfimero de Reynolds
menor que 40.

INTEGRACION NUMERICA

Las ecuaciones del balance diferencial de masa, halance de
energia y caida de presién pueden ser integrados a lo largo
del tubo:

(A, )(rgHy)
_d_x o ( in 4 (38)
(z sH.)r. Ain Dh (Tw-T)
aT_ . il ¥ .. (85)
dz NT Cp NT Cp
[ P (constante)(Gz/p) (139)
dz ’ ‘

El método de cuatro orden de Runge-Kutta fuég Emplea&o aqui
usando incrementos de AZ de 1.0 ft.



DIAGRAMA DE FLUJO

A) Programa Principal.

Y1(0), Y2(0), Y3(o)
Xo, XE, ZT, N

1

CTES. DE CP'S.
A, B, C, D

I Ta1® %A2° “A3° a0 OpS

(/)5 (7Kg, (&/K)g, (/KD (e/K);

|

(A MY1, MV2, MA3, MH4, MN5

)

CTES. DE LA EC'N. DE g,
SA, SB, C, D, E, F

[:1-2, °1-3, °1-4, °1-5




(E/k)l_z’ (E/k)l_s’ (E/k)1_4’ (E/k)l_s

F

CTES. DE &

1y PARA J = 2, S

‘A2, B2, C2, D2, E2, F2, G2, H1

;

DP, PE, KS

I

_ XF - X0
THH

I

M

RUNGE KUTTA gt 1) RUNGE

I

Z, XCH4: T 2




B)

Diagrama de flujo para la subrutina RUNGE

DIFERENCELALES

‘—-——1

@
9
% A
4 x
I A @
I> M
Y
RETURN FIL $, L = 1, N
LA
W\
& (7
x
°
J > 1
INCREMENTOS | PASOS DE
FI, = FI,,, ; L=1, N :
” e EVALUAR ECUACIO }---
Yoo " Y p*tFI "HEL=1N g g DIFERENCTALES




1J
F2 = K,
F3 = Kg;
DD = 1
J=263
31,1 D =
NO
FI, = FI, # DD * K, .0 L = 1,




C) Subrutinas para evaluar los incrementos en cada variable
dependiente,

PASOS DE RUNGE KUTTA

_iLiJL_;<E%1,Z,”.,IE>-—¢rq.=(YL%)-—y X=X {t—» RETURN

i * HH .

J=23 ﬁﬁ * HH
—o@, 2% Y= O+ RETURN

._2:13_.*<i: j>_;ﬂh - )  * 1 X“X-rHH
L1, 2,..., N Y =0y + K *H A




D) Diagrama de flujo para la subrutina DIFERENCIALES

M1, BMZ, FM3, PM4, RMS




4

g ‘/’\{)
Ir> §
NO
SI
L TI-I = TK/EKII
MM, RO, RE
' OVyp, VPrp
HP, KE, PR - *
Y™M=VM+ VPII FMII

'

H, Kv2, KCZ, R2

;

F1, F2, F3

il

RETURN




SENSIBILIDAD DEL ANALISIS

Un perfil de la temperatura de un tubo de una unidad comer-
cial de reformacidn es aproximado mediante la siguiente ex-

presibn:

. 2
T, = 1390 + 172y - 0.2(Zp) (177)
para la porcién calentada de 40 pies de longitud de tubp con
los primeros 3 pies sin calentar. Este perfil estéd basado en
cientos de lecturas tomadas con pirSmetro dptico.

La figura 19 es una representaci6bn grafica de este perfil.
La temperatura de la mezcla gaseosa dentro del tubo embieza
30°F mads alta que 1la temperatura actual de alimentacidn, lo
cual es debido a que se toma en cuenta el caloxr liberado por

las reacciones de craqueo.

Debido a l1a alta naturaleza endotérmica de las reacciones de

" reformacién, la temperatura cae aproximadamente 70°F en la por-
ci6én del tubo sin calentar. En la porcidén calentada la tempe-
ratura se eleva monotonicamente. La conversibn es indicada en
la porci6n media de 1a figura 19. '

Altas temperaturas favorecen tanto a la velocidad como al equi-
librio de las reacciones de reformacifn. La pendiente del per—
fil de la conversibn es menor en el tramo de tubo sin calentar
que en el resto del -tubo calentado.

La pendiente vuelve a bajar nueyvamente cuando la conyeysign se
aproxima al 90 por ciento donde las concentraciones de los res
activos son poco favorables para llevar la conversidn mfs ade-

lante.



La caida de presi6n dentro del tubo es indicada por el decre-
cimiento monot6énico del perfil de presibn. Este perfil es
mostrado en la porcién baja de 1a figura 19,

Debe ser aclarado que la temperatura de la ﬁared del-tubo T
ha sido tratada como una variable independiente para todos los
casos y no puede ser mantenida como constante cuando la pre-
s$i6n de alimentacidn, temperatura o velocidad son cambiados.
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RESULTADOS

El listado del programa desarrollado, asi como los valores
encontrados por el mismo (tabla No. 5) de las variables (con-
versitn de metano, temperatura de la mezcla gaseosa y caida de
presiﬁn en los tubos catalizadores) como una funcién de 1la dis-

tancia a lo largo de los tubos del reformador, se muestran a
continuacién,.

Del mismo modo, las figuras 20, 21 y 22 muestran gr&ficamente
el comportamiento de la:conversidn de metano, tempeiatura de
la mezcla gaseosa y caida de presidn en los tubos catalizado-
res respectivamente a lo largo de los tubos del reformador.



L2

0 DIM X(100),K(4,4),Y(4,100},F1(4),YI(100)

20 ESC$ = CHR$ (27):1ET¢ = ESC$ + "T":1SUB® = ESCS + "S" + CHR$ (1)

1 REM LECTURA DE DATOS

10 GOSUB SB80

50 REM LLAMADA A RUNGE-KUTTA

o GosuB 130

1 KEM IMPRESION DE RESULTADOS

[0 PRINT ™ Z($t) X"3;ESC$; "S"; CHR$ (1);"CHA"; ESCS;
g T*;SUB$; "GAS";ET$; " (gdo. F)“;" Platm)“; CHRS (9)

|5 PRINT : PRINT

% FOR I =1 TOM

00 PRINT TAB( 2003 INT (100 % X(I + 1)) / 100; TAB( 27); INT (100000 k Y
4,1 + 1)) 7/ 1000003 TAB( 37); INT (100 % Y(2,1 + 1)) / 100; TABC 10)5 INT
(1000 & Y(3,I + 1)) 7 1000

10 NEXT I

120 END

130 REM SUBRUTINA RUNBE-KUTTA

140 XF = 2T

50 PRINT : PRINT :M = (XF - X0} /7 HH

O N = 3 |

76 PRINT : PRINT

80 REM
90 HOME
00 FOR I
20 PRINT
20 FOR L
% FIC(L) = O

0 NEXT L

B0 X1 + 1) = XO + I & HH:X = X(I)

%0 FOR J = 1 TO 4 '

0 REM VIAJE A CALCULO DE K

%0 ON J GOSUB 500,520,530, 550

%0 REM  VIAJE A SUBRUTINAS PARA CALCULAR DY/DX

00 GOSUB 800 .

10 REM ASIGNACIDN DE LAS DY/DX A LAS ). CORRESPONDIENTES Y SUMANDO LAS K

1 TOM
PRINT
1 TON

AR ]

20 DD = 1

% IFJ =20RJ =3 THEN DD = 2

W FOR L =1 TON

B0 FI(L) = FI(L) + DD % K(L,J)

50 NEXT L

10 NEXT J

80 REM

%0 REM

00 REM

0 REM ASIGNACICN DE LDS VALORES DE X,Y A SUS VECTORES CORRESPDNDIENTES
20 FOR L = 1 TD N:FI(L) = FICL) 7/ & NEXT L
0 REM

W FORL=1TON

B Y(LoI + 1) = Y(L,I) + HH ¥ FI(L)

0 NEXT L '

70 NEXT 1




g0 RETURN

90 REM PAB0OS DEL METODD RUNGE-KUTTA

0 X = X¢Id: FOR L = 1 TO NrYI(L) = Y{(L,I)z NEXT L: RETURN

k10 RETURN

20 X = X(I) + HH /7 2: FOR L = 1 TO N:YI(L) = Y(L,I) + HH ¥ K(L,J -~ 1) /7 2:
NEXT Lt RETURN

FOR L = 1 TO N:YIC(L) = Y(L,I) + HH ¥ K(L,J — 1) 7/ 2¢ NEXT L

RETURN

X = X(I) + HH 7 2: FOR L = 1 TO N:YI(L) = Y(L,I) 4+ HH ¥ K{L,J - 1): NEX

RETURN .

REM SUBRUTINA PARA EVALUAR LAS ECUACIONES DIFERENCIALES
REM LECTURA DE DATOS

READ X0,Y(1,1),Y(2,1),Y(3,1),SC,ME,A, B, ZT,HH

DATA 3,0.08,600,14.2,6.5526,293.5512 ,0.666,0.10,05,1
READ A(1),B(1),C(1),D(1)

DATA 4.598,1.245E-2,2.B4E~&,~2. 703E~9

READ A(2),B(2),C(2),D(2)

DATA  7.701,4.595E~4,2,521E-6,~0.B859E~%

READ A(3),B(3),C(3),D(3)

DATA 4.728,1.754E-2,-1.338E-5,4.097E-9

READ A(4),B(4),C(4),D(4)

DATA  7.373,~0.307E~2, b, b62E~b, -3. 037E-9

READ A(5),B(5),C(5),D(5)

DATA 6.483,2.215E—3,—3.298E—6,1.826E—9

READ SM(1),SM(2),SM(3),SM(4) ,SM(5)

DATA 3.758,2.641,3.941,3.6490,2.827

READ EK(1) ,EK(2),EK(3),EK(4) ,EK(5)

DATA 148.6,809.1,195.2,91.7,59.7

READ MW (1), MW (2) ;MW (3) , MW (4) , MW (S)

DATA 16,18,44,28,2

READ SA,SB,C,D,E,F

DATA 1.16145,0.14874,0.52487,0.77320,2. 16178,2. 43787
RETURN

REM SUBRUTINA PARA EVALUAR LAS EC’NS DIFERENCIALES

§ = 7.7194076 + 2 % YI(1)

REM FRACCIONES MOLARES

(1 — YI(1)) / S

=3
-
=
o~
-
-
]

0 FM(2) = (SC - YI(1) - ¢A-B X X.-/ 2IT) %X YI(1)) /' 5

W FM{3) = ((A - B x X / ZIT) X YI(1)) / S

0 FM(4) = (YI(1) — (A - B X X /7 ZT) % YI(1)) /s 8- -

0 FM(S) = (0.0156 + 3 % YI(1) + (A - B x X / ZT) % YI(1)) / S

#0 REM CALCULO DE CP*S DE CADA COMF. Y EL MEDIOD DE LA MEZCLA
WEM = 0:TK = (YI(2) - 32) / 1.8 + 273.15

FOR I1 =1 7O S ;

10 CP(II) = ACII) + B(II) & TK + C(I11) % TK ™~ 2 + DC(II) % TK ~ 3
MWECM = CM + CPCIX) ¥ FM(IID)

M H2 = BB&1IS + 14.523 % (TK - 298) - 4.656725E - 3 & (TK ~ 2 - 298 ~ 2) =

W H3 = — 17680 — 3.B63 ¥ (TK - 298) + 1.11825E ~ 2 % (TK ~ 2 - 298 ~ 2)
B6I73E — & % (TK ~ 3 - 298 ~ 3)



570 REM TEMPERATURA DE PARED

%0 ZD = O

wo IF X > = 3 THEN ZD = X - 3

1000 TT = 1300+l7tZD—02* (ZD) ~ 2

{010 TW = TT

020 IF X < 3 THEN TW = 700

(03¢ KEM CALCULO DE VISCDSIDAD DE I

040 VM = O

050 FOR II =1 TO0 S5

060 T(II) = TK / EK(II1)

070 OV(II) = SA /7 (T(1I) ~ SB) + C / EXP (D % T(II)) + E / EXP (F ¢ T(I1]
] '
1080 VP{(II) = 6.45898E —~ 3 ¥ SOR (MW(II) % YI(2)) / (OV(II) ¥ SM(II) ~ 2)
090 VM = VM + VP(II) %X FM(II)

100 NEXT 11

1110 REM PESO MOLECULAR FROMEDIO

1120 MM = ©

130 FOR II = 1 TO 5:MM = MM + MW(II) % FM(II)
1140 NEXT 11

1150 RO = MM ¥ YI(3) / (0.7302 ¥ (YI(2) + 440))

|60 RE = 273.8 / VM

170 REM CONDUCTIVIDAD TERMICA DE MEZCLA

1180 DP = 0.05:PE = 10:KS = .1209

190 FOR II = 1 70 &

1200 HP = (RE =~ .53) / DF

210 KE = CM ¥ 42.134011 X DP / PE + (.6 ¥ HP X DP X K5) / (2 X KS + .7 * H
P& DP)

220 REM FRANTL

230 PR = CM x VM /7 (KE % MM)

240 REM COEF. DE TRANS. DE CALOR H

250 H = 0,004 % (KE /7 DP) % (2.58 ¥ (RE ~ .3333) ¥ PR * .3333 + 0.094 ¥ (R
f~ 0.8) ¥ PR ~ 0.4)

260 REM CTE DE EQUILIBRIO Y CTE CINETICA

270 KV2 = EXP (31720 7/ (YI(2) + 460Q0) — 7.912)

80 KE2 = EXP ( = 41195 / (YI(2) + 4460) + 26.377)

%0 REM VELOCIDAD DE REACCION

300 R2 = KV2 ¥ (KC2 ¥ FM(1) X FM(2) ~ 2 — FM(5) ™~ 4 ¥ FM(3) ¥ YI(Z) ~ 2)
310 REM ECUACIONES DIFERENCIALES

20 F1 = 1.236E - & ¥ R2

330 T1 = (H2 % YI(1) 7/ (S % CM))

40 T2 = (HZ / (S K CM)) % ((A — B & X /7 ZT) % YI(1)) ¥ 5.4057937
350 TX = (0.241247 ¥ H & (TW — YI(2))) / (S % CM) -

360 F2 = T1 + T2 + T3

370 F3 = - (3E - 10) % (5476 ~ 2) / RO

30 K(1,d) = Fi

390 K(2,d) = F2

00 K(3,3) = F3

40 RETURN



xcuq

« 07374
. 07338
. 07322
07841
« 08286
. 0887

094617
« 10558
L11732
. 13187
= 14974
. 1716

= 19803
» 2296

« 266718
« 3094

- 39719
= 40896
« 46303
91736
- 56997
51927
- 66427
« 70454
« 74011
« 77128
« 79849
« 82224
« 84297
86112
« 87703
. 89101
« 90333
- 71421
- 92383
- 93236
« 93992

TABLA NO. 5

Toas (gdo. F)

632.01
672,39
712,74
753.75
795.88
83%.62
B85. 49
234.09
986. 1
1042,25
1103, 36
1170.25
1243, 64
1324, 01
1411.35
1504, 89
1602.79
1702
1798.5

1887.98 -

1966.78
2032, 72
2085. 47
2126.17
2156.88
2179.89
2197.31
2210, 83
2221.75
2230.96
2239.06
2246. 37
2253.43
2260. 1

2266, 6

2272.97

227%9.246

P(atm)

14.17

14.14

i4.108B
14.076
14,042
14.007
13.97

13,932
13.892
13.851
13.807
13.761
13,713
13.8662
13.60%
13.551
13.49

13.425
13.355
13.281
13.203
13.122
13.037
12.949
12,858
12.765
12.67

12,573
12.475
12.375
12.274
12,171
12.067
11.961
11.854
11.745
11.635
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Z(ft) Xera Teweas (gdo. F) P{atm)
4 07367 631.26 14,17
S 07308 £65.74 14.14
(3 « 07455 700.49 14. 109
7 - 07727 736.08 14,077
8 . 08109 772,95 14.043
Q » 0B&07 Bli.54 14.00%9
10 - 09237 852.28 13.973
11 « 10024 895.6&8 13.934
12 « 10999 Q42. 33 . 13.897
13 « 12201 e22.88 13.857
14 - 13679 1048. 07 13.815
15 « 35486 1108,71 13.772
16 . 1768B6 1175.5¢9 13.726
17 « 20343 1249, 45 13.677
i8 205318 1330,.73 13. 626
19 27252 1419.4 13.572
20 « 31558 1814.6 - 13.514
21 « IHILET 1614,35 13,452
22 - 41583 1715.3% 13,384
23 « 47024 i813.4%9 13.315
24 - 02481 1904.11 13.241%
25 2775 1983. 49 13.162
26 - 52674 2049 49 13.07%
27 - 67152 2101.88 12.99X
28 « 71147 2142 12.904
29 - 744666 2172.05 12.813
30 - 77742 2194.42 12.719
31 80421 2211.26 12.623
32 - 82755 2228 .31 12.525
33 - 8B4789 2234.84 12.42%
34 - 86556 2243, 73 12.325
35 - 88122 2251.59 12.223
36 . 89488 2258.8 12.119
37 - 7069 2265. 61 12.014
38 9175 2272. 16 11.907
39 » P26856 2278.56 11,799
40 . 23514 2284 .86 11.689

.cos resultados fueron obtenidos utilizando el valor de 0.1
como exponente del ntmero de Reynolds utilizado en l1la ecua-
cién para el c@lculo del coeficiente de transferencia de ca-
lor. " A su vez esta funcién del nfimero de Reynolds fué sns-
tituida en la ecuacifn del cdlculo de la conductiyidad t&r-
mica efectiva de la mezcla gaseosa.

(Ver ecuacidn 161.)



Z(ft) Xcra Toas (gdo. F) P(atm)
4 -.074 &635. 36 14.17
S - 07455 701.3 14.139
& 07775 764,2 14.107
7 . 0829 825.3 14.072
8 - 09021 B885. 67 14,036
Q » 10008 946. 33 13.998
10 « 11299 1008, 32 13.958
11 » 12943 1072.7 13.916
12 - 14995 1140.4%9 13.872
i3 . 17508 1212.64 13.825
i4 « 2053 1289.85 13.776
15 « 29089 1372.41 13.724
16 . 28189 1460 13. 6469
17 - 32787 1551.41 13.61
i8 e 37792 14644, 43 13.547
19 - 43058 1735.94 13.481
20 - 48407 iB22,.35 13.41
21 s O3657 1900, 31 13.336
22 - 08649 19467.47 13.258
23 : 6327 2022.88 13.176
24 67461 2067. 02 13.092
25 - 71206 2101.3 13.00S
26 « 7452 2127.62 12.915
27 « 77438 2147.8%9 12.824
28 = BOOO2 2163.77 12.73
29 . B2253 2176.57 12,635
30 « 84233 2187, 26 12.539
21 «.B5977 21946,54 12.441%
32 - 87516 2204.87 12.341
I3 » 88878 2212.57 12.24
34 « 20086 2219.83 12.138
35 « 71158 2226.8 12.034
3é 22112 2233.56 11.929
37 - « 922961 2240.16 11.822
38 « 93717 2246, 64 11.714
39 - « 94395 2253.03 11.605
40 « 24999 2259.35 11.494

Estos resnltados fueron obtenidos utilizando el valor de 1.0
como exponente del nfimero de Reynolds utilizado en la ecua-
ci6n para el cdlculo del coeficiente de transferencia de ca-
lor. A su yez esta funci6n del nfimero de Reynolds fué sus-
tituida en la ecuacién del cdlculo de la conductiyidad téxr-
mica efectiva de la mezcla gaseosa.

(Ver ecuacién 161.)



Z(ft) XeHa Tnp..(gdo. F) P(atm)
4 . 07553 656. 462 14.17
S « 08004 881.47 14.1356
6 « 0931 1041.44 14.097
7 - 11541 1162.45 14.054
B » 14626 1259.49 14,007
b4 . 18397 1341.55 13.957
10 » 226656 1413.87 13.905
11 « 27252 1479.32 13.849
12 » 32001 1539.29 1X3.791
13 « 36779 1594.35 13.731
14 -41481 1644. 64 13. 667
15 - 46024 1690.2 13. 602
16 - 5035 1731.08 13.533
17 « 04421 1767.48 13.463
i8 - 08219 1799.71 13.321
19 »&1737 1828. 18 13.316
20 « 64979 1853, 34 13.24
21 » &7956 1875. 65 13.162
22 « 70684 1895.54 13.082
23 . 7318 1913.41 13
24 = 754862 1929,57 12.917
25 « 77548 1944.3 12.833
26 « 79454 1957.84 12.747
27 81197 1970.346 12.66
28 - 8279 1982. 01 12.571
29 . 84248 1992.92 12.481
30 - 85582 2003.18 12.3%9
31 « 86804 2012.87 12,297
32 . 87923 2022. 08 12.20X
33 - 88948 2030.8 12.108
34 . 892888 20392.12 12.012
35 - 20749 2047.08 11.914
36 » 91538 2054.7 i1.815
I7 - 92262 2062.01 11.715
38 . 22926 2069.03 11.613
39 - 93535 2075.78 11.5¢
40 « 74093 2082.28 11.406

Resultados de una corrida de programa utilizando un factor
de 0.1 en la ecuacién del calcule del "coeficiente fisico"
global de transferencia de calor. (Ver ecuacién 94.)



Z(£t) Xerae Teas (do. F) P(atm)
4 « 07651 673,63 14.17
S - 08543 1020. 16 14.133
) - 10972 1199.83 14.09
7 . 14579 1305.8 14,042
8 » 1B832 1376.73 13.991
9 - 23355 1430.17 13.938
10 « 27929 1474 ,27 13.882
i1 » 32429 1512.88 13.825
12 . 36788 1547.8 13.765
13 - 409465 1579.89 13.704
i4 » 4494 160%.6 13. 641
15 « 487 1637.17 13.576
16 - 02244 1662.77 13,509
17 o072 16B6.57 13.441
ig - 5B69 1708, 69 13.371
19 « 56156035 1729.28 13.299
20 « 643235 1748.47 13, 226
21 « 6468562 1764,37 13.152
22 - 69224 1783, 11 13.076
23 «71424 i798.78 12.999
24 - 73471 1813, 49 12.92
23 . 73374 1827,32 12.84
26 . 77144 1840, 34 12.75%
27 - 7879 1852.63 12.676
28 .80321 18464, 23 12.592
29 81743 1B75.21 12.507
30 - B306S 1885.6 12_.421
31 - 84295 1895. 46 12.334
32 - 85437 1904.81 12.245
33 -B46499 1913.68 12.155
34 » 87486 1922.114 12.064
35 . BB403 1930.12 11.972
36 . 89255 1937.73 i1.878
37 - 90046 1944.94 11.784
38 . 20781 1951.83 11,688
39 « 91443 1958. 36 11.5%1
40 - 92097 -1964,55

11.492

Resultados de una corrida de programa utilizando un factor
de 0.2 en la ecuacidn- del cdlculo del "coeficiente fisico"
global de transferencia de calor. (Ver ecuacidn 94.)



CONCLUSIONES Y RECQMENDACIONES

El modelo desarrollado muestra resultados de conversibn
de metano y de caida de presibn casi idénticos a los re-
portados por M.H. Hyman en su:articule.

Por otro lado, el mismo ﬁodeln muestra resultadgos de la
temﬁeratﬁra de la mezcla gaseosa a la salida de los tubos
del yeformador los cuales difieren a los reportados por
M.H. Hyman en su articulo.

La temperatura de la mezcla gaseosa a la salida de los:tﬁ-
bos del reformador obtenida ﬁor el programa desarrallado
aqui puede ser considerada camo “alta" tomando en cuenta
que desde el punto de vista de operac16n de reformadares,
Temperaturas superiores a los 1000°C son pellgrosas para
los tubos catalizadores.

Se llega a la conclusl6n de enumerar una serie de factaresn
que influyen directa e indirectamente en la temperatura de
la mezcla gaseosa a lo larga de los tubos del reformadar
(balance de energia):

a) La expresifn utilizada pa}a el calculo del coeficiente
de transferencia de calor globhal "hin' desaxrollada
por J. Beek resulta hasta cierta bunto "empirica" de-
bide al multiplo utilizado dentro de esta ecuacién yre-
gcomendado por M.H. Hyman. Originalmente esta exbresién
fue desarrollada paxa un reactor tubular utilizando ca-
talizador en forma de esferas y no de cilindros. Va-
riando ligeramente este mGltipla considrables yaria-
ciones en la temperatura del gas fueron encontradas.



b) La expresibn utilizada para el cilculo de la conducti-
vidad térmica efectiva (teoria de Argo-Smith)} es com-
pletamente empirica. El wvalor del coeficiente de ca-
lor por conyeccitn "h" utilizado en esta ecuacidn es
calculado mediante una correlacidn empirlca Y genérlca
de reactores tubulares empacados la cual fué desarro-
llada por J. Beek.

c) En este estudio fueron empleadas las reacciones "A"
(endotérmica) y "C" .(exotérmica) mientras que Moe y
Gerhard2 en el articulo publicado por M.H. Hyman reco-
miendan utilizar las reacciones "B" y "D" las cuales
son endotérmlcas. {(No fué& encontrada c1nét1ca de este
par de reacciones en blbllografia )

Es recomendable encontrar una expresidn adecuada para el

‘c8lculo del coeficiente de transferencia de calor global

"hin" para un reactor tubular utilizando cilindros como ca-
talizador.

Demostrar mediante la experimentacidn que la teoria de Argo-
Smith reproduce valores congruentes en el cilculo de la con-
ductividad térmica efectiva a elevados nfimeros de Reynolds,
asi como verificar que la correlacidn utilizada para el
calculo del coeficiente de calor por conveccidn "h" como

una funcitén del ntmero de Reymolds xeproduce valores satis-
factorios.

Es recomendable utilizar datos de otra planta ﬁrodnctora

de hidrbgeno aplicados al mismo sistema de ecuaciones desa-

‘rrollado en este trabajo y verificar resultados.



El mé&todo numérico recomendado por M.H. Hyman para resolver
el sistema de ecuaciones planteado aqui es el de Runge-Kutta-
Gill, Este mé&todo no fué encontrado en bibliografia pero
serfia de gran utilidad saber si es mids preciso o disminuye

el nGmero de iteraciones para llegar a la solucibn.



"NOMENCLATURA

N6 se incluyen en ésta relaci6én los simbolos empleados circuns-
tancialmente y definidos en cada caso. Para aclarar las dimen-
siones de los diferentes simbolos se dan las unidades correspon-

dientes.
) Designa moles de componenete alimentado por mol de
metano equivalente en la alimentacién, moles/mol.

AIn Area superficial de la seccibén transversal interna
del tubo, pies cuadrados.

a,b Constantes.

Cp Capacidad calorifica a presidén constante, BTU/(1D)
(°F).

~

Cp Capacided calorffica a presidén constante, BTU/(mol)
(CF),

D Difmetro interno del tubg, pies.

Dp Dismetro equivalente de particula ( 6 X volumen de

particula/superficie total de la particula), pies.
G Velocidad mésica (superficial), lb/(hr)(ftz).

Moles de hidrdgeno iniciales>ajustados.por ia ecua-
cién "(7)" por mol de metano equivalente, mol/mol.



~ AH.
J

hin

Calor de reaccibn de la java reaccidbn, BTU/mol.

=

Coeficiente de transferencia de calor referido a
la pared interna del tubo, BTU/(hr)(ftz)(°F).

Constante de equilibrio para la reaccién "A", atmz.

Pe— : 2
Constante de equilibrio para la reacci6én "B", atm.

Constante de equilibrio para la reaccibn "C", adi-
mensional.

NOmero de Aatomos de carbdén en una molécula de hidro-
carburo gaseoso saturado en la alimentacibn.

Constante de velocidad especifica para la reaccifn

7 nRy

Conductividad t§rmica BTU/(hr)(ftz)(°F/ft).
Peso molecular, 1b/mol.

Velocidad de flujo dél componente i, moles/hr.
Velocidéd del flujo total, méles/hr.

Velocidad de flujo de metano equivalente alimentado,
moles/hr.

Presitn, atmdsferas.

Presidn parcial,atmésfera;



Pr

.

Constante de equilibrio para la reaccién "C", adimen-
sional, -

Nfimero de Atomos de carb6mn en una molécula de hidro-
carburo gaseoso saturado en la alimentacibn.

Constante de velocidad especifica para la reaccidn "B".
Conduc?ividad térmica, BTU/(hT)(ftz)(°F/ft).

Peso molecular, lb/mol.

Velocidad de flujo del chponente i, moles/h

Velocidad del flujo total, moles/hr.

Velocidad de flujo de metano equiyalente alimentado,
moles/hr.

Presién,'atmﬁsferas.
Presifn parcial, étmﬁsferas.
Nfmero de Prandtl, (viscosidad)(Cp/kg).

Velocidad de conversién de metano por pie cfibico de
bulk de catalizador,-moles/(hr)(fts).

Velocidad de conversidn de CHy (.ftsstd/h’r)(ft3 bulk
catalizador)por(mol de CH_4 equivalente/moles totales
alimentados). :

Yelocidad de la java reaccién por pie cfibico de bulk
de catalizador, moles/(hr)(ft3).



'Pr

s/C

S/g

scf

Nimero de Prandtl, Cviscosidad)(Cp/kf).

Velocidad de conversifn de metano por bie ctibico de
bulk de catalizador, moles/(hr) (ft”).

Velocidad de'conversiﬁn de CHy » (fts std/h:r)(ft3 bulk

catalizador) por (mol de CH, equivalente/moles tota-
les alimentados).

Velocidad de la java reaccibn por pie clihico de hulk
de catalizador, moles/Chr)(ftS). '

Ntimero de Reynolds de particula, Dp G/viscosidad.

Sunma de los moles presentes en la mezcla gaseosa por
mol de metanc equivalente alimentado, moles/mol.

Raz6én de vapor inicial a metanc equivalente alimen-
tado, mol/mol (razén vapor a carb6n en la alimenta-
cibn).

Raz6n de vapor/gras en la alimentacitn, mol/mol.

Volumen de gas en unidades estandar (60°F, 1 atm),
pies cfibicos.

Temperatura, °F.

Temperatura de la pared exterior del tubo, °F.

Fracci6n de metano equivalente convertido.

Distancia tomada desde la entrada del tuhg, ft.



(Hz)2

(HZ) 1"

Longitud de tubo calentado externamente, ft.
Densidad, 1b/ft°.

Fraccitn hueca en la cama de catalizador, adimensio-
nal. '

Moles de hidr6geno producidos a las condiciones de P
y T del precalentador, moles/hx.

Moles de hidr6geno consumidos durante el craqueo de
hidrocarburos pesados, moles/hr.

Flujo molar de CH, broducido por las reaccCiones de

craqueo, moles/hr.

Flujo molar de la especie "i" relativo a una yeloci-
dad promedio v, moles/hr £t2.

Flujo molar de la especie '"i" relativo a cooyxdenadas

estacionarias, moles/hr ftz.

Velocidad molar (de produccidén o consumo) de la gs-
pecie "i" debido a la reaccibn quimica, moles/ft™ hr.

Difusividad molecular de 1la esbedie "i"._ftzlseg.



A(iJ
B(I)
c(1)

D(I)

SM(I}

EK (I}

W(I)

NOMENCLATURA DEL PROGRAMA

Relaci6n vapor/carbén en la alimentacifn.

Constantes en la expresifén de la concentracibn de CO2
como una funcién de Z y conversibdn de CHy.

Longitud total a integrar.
Incremento en la integracidn.

Vector para la constante "A"™ de la expresifn de célculo
de capacidad calorifica para cada componente. T = 1, 5,

Vector para la constante "B" de la expresidn de cllculo
de capacidad calorifica para cada componente. I = 1, 5.

Vector para la constante "C" de la expresibén de célculo
de capacidad calorifica para cada componente. I = 1, 5.

Vector para la constante "D" de la expresifn de célculo

de capacidad calorifica para cada componente. I = 1, 5.

Didmetro de 1la esfera, A°para el cdlculo de la viscosi-
dad de cada componente en la mezcla gaseosa.

Relacién de energia caracteristica/temperatura °K para
el cdlculo del factor de colisifn integral de cada com-

ponente en la mezcla gaseosa.

Peso molecular de cada componente en la mezcla gaseosa.



SA

SB

FM(T)

TK

CP(I)

H2

Constante en la expresifn
colisién integral).

Constante en la expresidn
colisién integral).

Constante en la expresidn
colisién integral).

Constante en la expresién
colisitn integral).

Constante en la expresién
colisidn integral).

Constante en la expresién
colisién integral).

de

de

de

de

de

de

cilculo

cilculo

céilculo

cilculo

cilculo

cilculo

Moles totales en la mezcla gaseosa.

Fraccitn molar del componente "i' en

Distancia "z,

Temperatura en °K.

de

de

de

de

de

de

la

Capacidad calorffica del combonente b Bk

gaseosa.

Qy (factor de
2, (factor de
2, (factor de
Qy (factor de

iy (factor de

Q, (factor de

mezcla gaseosa.

en la mezcla

Capacidad calorifica de la mezcla gaseosa.

Calor de reaccién como una funcién de la temperatura

para la reacci6n "A".



H3 Calor de reaccifn como una funcién de la temperatura
para la reaccibén "C".

ZD Longitud del tubo catalizador calentado externamente.

TT Temperatura de la pared de los tubos catalizadores (TW).
VM Viscosidad de la mezcla gaseosa.

T(I) Temperatura corregida (T*) para el cdlculo de @, (factor

de colisi6én integral).

OV(I) Factor de colisifn integral de cada componente en la
mezcla gaseosa. |

VP(I) Viscosidad del combonente "i* en la mezcla gaseosa.

MM Peso molecular bromedio de la mezcla gaseosa.

RO Densidad de la mezcla gaseosa.

RE Nﬁmero de Reynolds.de la mezcla gaseosa.

DP Didmetro equivglente de ﬁarticula.

KM Conductividad térmica de 1a mezcla gaseosa.

KE Conductividad t&rmica efectiva de 1a mezcla gaseQsa.

YI(1) Conversidén de metano XCH4-
YI(2) Temperatura, °F.

YI(3) Presitn, atmésferas.



K(r,J)
FI(I)

Y(I,J)

XF

X0

PE
KS
PR
Kvz
KC2

R2

Constantes de1<método de Runge-Kutta.
Variable para acumular el valor de 2.
Matriz que almacena los valores de Yi,J.
Ntmero de datos a integrar.

Nfimero de parficiones a'integrar.

Limite deréCho de integraciﬁn.

Limite izquierdo de integraciﬁn.

Variable que controla el cilculo de las "K" bara cada
valoxr integrado de X, T y P.

Coeficiente global de transferencia de calor.
Coeficiente de transferencia de calor por conyeccibn
utilizado en la expresifin de cdlculo de la conductivi-
dad térmica efectiva de 1la mezcla gaseosa.

NGmero de peclet de la mezcla gaseosa.

Conductividad té&€rmica del catalizador.

Nfmero de Prandtl de la mezcla gaseosa.

Constante de velocidad especifica de 1a reaccifn “B".

Constante de equilibrio de la reacci6n “B".

Velocidad de la reaccién ''B".



F1 Ecuacibfn diferencial del balance de materia.
F2 Ecuacibn diferencial del balance de energia.

F3 Ecuaci6n diferencial de la caida de ﬁresiﬁn.
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