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Prologo

La Ingenieria de las reacciones quimicas es la rama de la Ingenieria que estudia
las reacciones quimicas a escala industrial. Su objetivo es el disefio y funciona-
miento adecuado de los reactores quimicos, y probablemente la Ingenieria de
las reacciones quimicas es la actividad que, por si sola, hace que la Ingenieria
quimica constituya una rama de la Ingenieria.

En una determinada situacion, el técnico se enfrenta con una serie de cuestio-
nes: la informacion necesaria para abordar un problema, “cémo obtener la infor-
macion mas adecuada y cémo seleccionar el disefio mas favorable entre las dis-
tintas alternativas posible. El objeto de este libro es ensefiar a responder a estas
preguntas adecuadamente. Para esto se le da gran importancia a los argumentos
cualitativos, a métodos de disefio sencillo, a los procedimientos graficos y a la
comparacion entre los distintos tipos de los reactores mas importantes; con ello
se pretende desarrollar un fuerte sentido intuitivo orientado hacia el disefio mds
acertado, que puede después guiar y reforzar los métodos formales de disefio.
Este es un libro de Yexfo y, por lo tanto, se estudian en primer lugar una serie
de conceptos sencillos que después se extienden a fendbmenos mas complejos.
Por otra parte, se insiste mas en el desarrollo de una técnica de disefio aplicable
a todos los sistemas, tanto homogéneos como heterogéneos.

Como se trata de un libro de introduccién se considera detenidamente la formu-
lacidn de ciertas hipdtesis, se discute el por qué no se emplea una determinada
alternativa y se indican las limitaciones del tratamiento cuando se aplica a situa-
ciones reales. Aungue el nivel matematico no es dificil (o Gnico que se necesita
son célculos elementales y ecuaciones "diferenciales lineales de primer orden), no
quiere decir que las ideas y conceptos utilizados sean particularmente sencillos;
no es facil desarrollar nuevas lineas de pensamiento y nuevas ideas intuitivas.
Considero que la resolucién de problemas, que se lleva a cabo aplicando los
conceptos a situaciones nuevas, es esencial para el aprendizaje. En consecuencia
se han incluido un gran nimero de problemas, algunos son muy sencillos‘ y sola-
mente requieren razonamientos cualitativos, otros complementan las cuestiones
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estudiadas en el texto, mientras que otros exigen cierto grado de imaginacion. Se
da una visién de conjunto en algunos problemas no convencionales que sirven
para poner de manifiesto la flexibilidad de los métodos empleados que pueden
aplicarse a situaciones muy diferentes.
Lo que me ha llevado a esta nueva edicién ha sido lo siguiente: En primer
lugar he de indicar que se ha seguido la misma linea que en la obra original
intentando mantener un planteamiento sencillo; sin embargo, como es. inevitable
en toda segunda edicién, es mas extensa que la original. En todo caso, la pri-
mera mitad de esta edicidn abarca esencialmente las mismas cuestiones que la
original, aunque se ha introducido una serie de pequefias modificaciones junta-
mente con algunos cambios importantes. La segunda mitad, la parte que trata de
fluio no ideal y sistemas heterogéneos ha sido reestructurada totalmente y am-
pliada de modo significativo; sin embargo, se ha mantenido el mismo nivel en
cuanto a su presentacion.
En esta nueva edicién he prescindido de algunas cuestiones que no abordaba
en las explicaciones de Catedra. También he prescindido de unos 80 problemas
gue consideré inadecuados por distintas razones. Estos problemas han sido sus-
tituidos por otros 160 nuevos problemas, y la mayoria son mds sencillos. Creo
gue estos mini-problemas constituyen un medio eficaz para la ensefianza.
Me pregunto frecuentemente qué es lo que he de ensefiar, a cada nivel y como
he de hacerlo. Creo que los Capitulos 1-8, 11 y 14 constituyen una base adecua-
da de la ensefianza para licenciatura, sin embargo, si sélo se estudia un curso, en
vez de estudiar unos cuantos capitulos prefiero dar una visidn de conjunto de
todos ellos. Por efemplo, en mi ensefianza a lo largo de un curso a estudiantes
con conocimientos amplios de quimica-fisica prescindo de los Capitulos 1, 2y 3,
sustituyéndolos por una o dos conferencias y la resolucién de unos cuantos pro-
blemas representativos que sirvan para definir los términos. Después, como los
Capitulos 6, 7 y 8 refuerzan los conceptos del Capitulo 5, estudio brevemente
estas cuestiones y entro directamente en la resolucidn de problemas. Finalmente,
en el Capitulo 14 prescindo de las secciones referentes a la distribucion del pro-
ducto y al disefio de lechos fluidizados.
Para el programa de graduados estudiamos del Capitulo 9 en adelante. Aungue
su estudio no resulta matematicamente dificil, han de considerarse distintos as-
pectos y asimilar nuevos conceptos, y yo creo que no pueden estudiarse en me-
nos de dos semestres.
El plan anterior es el que yo desarrollo, sin embargo, cada profesor ha de llevar
a cabo su propio plan. En realidad, sé que este programa se ha desarrollado con
éxito en un curso de ensefianza programada; quiza sea interesante profundizar
en este campo.
Deseo expresar mi agradecimiento, en primer lugar, a Tom Fitzgerald, un colega
gue me ha ayudado e insinuado una serie de ideas, buenas y malas, y espero que
yo haya sido capaz de discriminarlas. Quiero expresar también mi agradecimiento
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a Milorad Dudukovic, de Belgrado, por su extensa revision y critica del manus-
crito, a Moto Suzuki, de Tokyo, por sus observaciones sobre el Capitulo 10 y a
Soon Jai Khang, de Seul, por su ayuda en el Capitulo 15. También expreso mi
agradecimiento a los muchos profesores y discipulos que me han escrito por sus,
sugerencias. Espero que no les desilusione con esta nueva edicién. Finalmente,
mi especial agradecimiento a Mary Jo, por su ayuda y continuo estimulo.

OCTAVE LEVENSPIEL

Otter Rock, Oregon,
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Simbolos

No se incluyen en esta relacion los simbolos empleados circunstancial mente
y definidos en cada caso. Para aclarar las dimensiones de los diferentes simbolos
se dan las unidades Cgs correspondientes.

ab. ... ..,
a

a

ai, as

A, B,..
Ca
G
C curva

oRAQQ

coeficientes estequiométricos de las sustancias reactantes
A'B...,RS ...

area de interfase por unidad de volumen de !a torre, cm?/cm?®;
solamente en € capitulo 13 ‘

actividad de una padtilla de catalizador; adimensional; véase
ecuacion (15-4) ; solamente en € capitulo 15

area de interfase por unidad de volumen de liquido, cm?/cm3,
solamente en e capitulo 13

reactantes

concentracion del reactante A, moles/cm?

calor especifico molar, ca/mol. °C

respuesta adimensional de una sefial trazadora que corresponde
a una sefia de entrada en impulso idedlizado; véase la ec. (9-3)
calor especifico de la corriente de fluido por mol de reactante
(normamente se toma como referencia € reactante A), cal/mol
de A.°C

calor especifico de la corriente de alimentacion sin reaccionar
por mol de reactante de referencia, cal/mol « °C

calor especifico de la corriente de producto s € reactante de
referencia estd completamente convertido, cal/mol-°C

didmetro, cm

orden de desactivacion; véase pag. 596

didmetro de la particula, cm

didmetro del tubo, cm

dispersion o coeficiente de dispersion axial, cm?/seg; véase pa-
gina 299

XVII



m

M~ eymm

Fa
F(R)

F curva

AG”

IT~

H,
AHr

AH,

SIMBOLOS

coeficiente de difusion molecular, cm?/seg

coeficiente de difusién. efectiva en una estructura porosa,
cm?/seg

energia de activacion; véase la ec. (2-32); para las unidades
véase la nota de pie de pagina, pag. 24

factor de crecimiento en transporte de masa con reaccion. véa-
se pag. 455

enzima

funcion de distribucion de salida, adimensional; véase pig. 279
factor de eficacia, adimensional, véase la ec. (14-11)
fugacidad, atm; solamente en € capitulo 8

fraccion en volumen de una fase; solamente en € capitulo 13
caudal de sdlidos, o caudal mésico si la variacion de la densidad
del slido es. despreciable, cmd/seg, 0 g/seg; solamente en e
capitulo 12

caudal molar de la sustancia A, mol/seg

caudal de solidos de tamafio R;, cm?/seg O g/seg, Solamente
en d capitulo 12

respuesta adimensional del trazador que corresponde a una sefial
de entrada en escaldn, fraccion de trazador en la corriente de
sdida; véase pag. 280

= G’ puy/=, cauda molar ascendente de inertes en la fase ga
seosa por unidad de area de seccion norma de torre, moles/
cm? seg, solamente en €l capitulo 13

caudal molai ascendente de todos los gases por unidad de érea
de seccién normal de torre. mol/cm?seg; solamente en € ca
pitulo 13

entalpia libre normal de una reaccion para la estequiometria
considerada, cal; véase la ec. (1-2) o (8-9)

altura de la columna de absorcion, cm

entalpia, ca

coeficiente de distribucion entre fases, para sistemas en fase ga-
seosa H = p/C, atm-cm3/mol, constante de la ley de Henry;
solamente en € capitulo 13

entalpia de la corriente de alimentacion sin reaccionar por mol
de entrada del reactante de referencia A, cal/mol de A.
entalpia de la corriente de producto s el componente de refe-
rencia ha reaccionado completamente, cal/mol

calor de reaccion a la temperatura T, para la estequiometria
considerada, cal; véanse las ecs. (I-1) o (8-1)

calor de reaccion por mol de reactante de referencia, cal/mol
pardmetro de coalescencia; vtase eg, (10-14)



SIMBOLOS

~ G

Kfs KD) Ku; KC
K,

1

L
L

LI

intensidad de segregacion; véase e¢, (10-13)
coeficiente cinético de la reaccion (mol/cm®)"/seg; véase la

ec (2-6)

coeficiente cinético para la reaccidn de desactivacion; solamente
en € capitulo 15

conductividad térmica efectiva, cal/cm . seg- “C; solamente en €l
capitulo 14

coeficiente de transporte de materia, cm/seg; véase la ec. (12-4).
En o capitulo 13, k, se refiere especificamente a la fase gaseos,
moles/cm?-seg-atm; véase la ec. (13-2)

coeficiente de transporte de materia en fase liquida, cm/seg;
véase la ecuacion (13-2)

coeficiente cinético de la reaccion de primer orden basado en la
unidad de superficie, cm/seg; véase capitulo Il o la pag. 518
constante de equilibrio para una reaccion de estequiometria con-
Siderada, adimensional; véanse las ecs. (1-2) o (8-9)
coeficiente de intercambio burbuja-nube en lechos fluidizados,
seg! véase ec. (9-76)

coeficiente de intercambio nube-emulsién en lechos fluidizados,
segl; véase ec. (9-77)
véase la ecuacion (8-10)
coeficiente integral de transporte de materia basado en la fase
gaseosa, mol/cm?-seg-atm

longitud, cm

longitud de reactor, cm

= L’'CyCy, caudal molar descendente de inertes en la fase li-
quida por unidad de area de seccion normal de torre, mol/
cm?- seg; solamente en € capitulo 13

caudal molar descendente de todo e liquido por unidad de
area de seccion normal de torre, mol/cm*seg; solamente en
e capitulo 13

= L }/k/2, modulo de Thiele, adimensional, Capitulos 14 y 15
parametro de conversion de la pelicula; véase la ec. (14-25)
orden de reaccion; véase la ec. (2-5)

nimero de reactores de mezcla completa de igual tamafio en
serie

moles del componente A.

presién parcial del componente A, atm

presion parcia de A en e gas en equilibrio con € liquido de
concentracion Q\; por lo tanto Px = HxC,, am

veneno

1,
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i(Ry)

Ve
Vs
W(Ry)
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SIMBOLOS

intensidad de intercambio de calor con €l sistema reaccionante,
cal/seg

flujo de materia, mol/cm?seg; solamente en los capitulos Il
Y 12

calor intercambiado con € sistema reaccionante por mol de
componente de referencia, cal/mol

posicién radial dentro de una particula

velocidad de reaccion basada en € volumen dd fluido, moles
de A formado/cm?®-seg; véase la ec. (1-3)

velocidad de reaccion basada en la unidad de masa de catali-
zador, molesde A formados/gr. -seg; véase la ec. (1-4) 0 (14-34)
velocidad de reaccion basada en la unidad de superficie, moles
de A formado/cm?- seg; véase la ec. (1-5)

velocidad de reaccion basada en la unidad de volumen de sblido,
moles de A formado/cm3-seg; véase la ec. (1-6)

velocidad de reaccion basada en la unidad de volumen del reac-

tor, moles de A formados/cm?®-seg; véase ec. (1-7)
radio del nlcleo sin reaccionar, cm

radio de la particula
constante de la ley de los gases |deaI&q
= 1,98 Btu/mol-lb-°R
= 1,98 cal/mol-g-°K
= 0,730 atm-pie’/mol-1b-°R
= 0,08206 atm-litro/mol-g-°K
productos de reaccion
relacion de recirculacion; véase ec. (6-15)
velocidad espacial, seg?; véase la ec. (5-7)
superficie, em?-
tiempo, seg
= Vv, tiempo de permanencia en € reactor o tiempo medio de
residencia de un fluido en un reactor de flujo, seg; véanse pagi-
nas 283 y 284
tiempo medio de residencia de las particulas de tamafio R,, en
el reactor, seg
temperatura, °K
caudal, cmd/seg
volumen, cm?
= ¥/e, volumen de reactor, si es diferente del volumen ocupado
por € fluido reactante, cm?
volumen del solido, cm?
masa, g
masa de las particulas de tamafio R;, g.



SIMBOLOS
Xa
XA

Ya
Ya

4

Xxx1

fraccion de reactante A convertido en producto; véanse las
ecs. (3-10), (3-11) y (3-72)

= Ca/Cu, moles de A/mol de inerte en @ liquido; solamente
en e capitulo 13

= PpJ=, fraccion molar de A en & gas

= Pa/Pyu, moles de A/mol de inerte en @ gas; solamente en €
capitulo 13

= I/L, longitud relativa en € reactor

SIMBOLOS GRIEGOS

y
0

3(t-1p)

relacion estela a burbuja en lechos fluidizados; véase pag. 343
fraccién solida en lechos fluidizados; véase ec. (14-66)

funcion delta de Dirac, un impulso ideadlizado que se efectla
en e instante ¢t = 0, seg?; pég. 287

funcion delta de Dirac que se efectla en € instante £,
porosidad o fraccién hueca en un lecho de relleno o en un lecho
fluidizado

variacion fraccional del volumen para la conversion completa
de A; véanse las ecs. (3-70) a (3-72)

= ¢f#, tiempo reducido, adimensional; véase la ec. (9-25)
condante de la velocidad de elutriacion, seg™; véase la ec. (12-67)
presién total, atm

densidad molar, mol/cm?

varianza de la curva de trazador o funcion de distribucion; segz;
véase pag. 285

— CAoV
Ao

— CAO'W
Ao

tiempo necesario para la reaccion completa de una particula

solida, seg

tiempo necesario para la conversion completa de particulas de

tamafio R;, seg '

rendimiento fraccional instantaneo ; wéase la ec. (7-7)

rendimiento fraccional instantaneo de M con respecto a N,

moles de M formados/mol de N formado o que ha reaccionado ;

véase pag. 187
rendimiento fraccional global; véase la ec. (7-8)

, tiempo espacial, seg; véase la ec. (5-6)

tiempo mésico, g seg/cm?; véase ec. (15-23)
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b discontinuo

b fase de burbuja de un lecho fluidizado

c fase nube de un lecho ‘fluidizado

¢ nicleo sin reaccionar

d desactivacion

d aguas muertas

e fase emulsién de un lecho fluidizado

e condiciones de equilibrio

f sdlida o find

) referida a la fase gaseosa o corriente del gas principal
1 entrada

l referido a la fase liquida

m flujo en mezcla completa

mf condiciones minimas de fluidizacidn

P flujo en pist6n

s en la superficie o basado en la superficie

T moles totales en la fase liquida; solamente en € capitulo 13
U portador o componente inerte en Una fase

0 entrada o de referencia

6 utilizando unidades adimensionales de tiempo; véase pag. 298
ABREVIATURAS

ei(«) = = Ej (- a), integral exponencid, véase ec. (10-9)
Re = dup/e, modulo de Reynolds, adimensional

RTD distribucion del tiempo de residencia; véase pag. 279

Sc = y[p2, modulo de Schmidt, adimensional
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Introduccidn

Los procesos quimico-industriales se han de proyectar para obtener econémi-
camente un determinado producto, a partir de diferentes materias primas, que se
someten a etapas diferentes de tratamiento, como se indica en € esguema general
de la Fig. 1-1. Las materias primas se someten primero a una serie de etapas de
tratamiento fisico para ponerlas en la forma en que puedan reaccionar quimica
mente, y a continuacion pasan al reactor. Los productos de reaccién han de some-
terse después a nuevos tratamientos fisicos (separacionés, purificaciones, etc.)
para obtener el producto deseado.

El disefio de los aparatos empleados en las etapas de tratamiento fisico, se
estudia en las operaciones bésicas de la Ingenieria Quimica En esta obra estudiamos
la etapa de tratamiento quimico de un proceso. Econdmicamente, la etapa de tra-
tamiento quimico puede ser de poca importancia, como por gjemplo, S se realiza
en un simple tanque de mezcla; sin embargo, es mas frecuente que esta etapa sea
la més significativa del proceso, es decir, la que econémicamente decide la posibi-
lided del mismo.

El disefio del reactor no es cuestion de rutina, ya que para e mismo proceso
pueden proponerse diferentes disefios. El disefio éptimo no ha de basarse precisa-
mente en el coste minimo del reactor; puede hacerse un disefio con un coste bajo
de reactor, pera los materiales que salen de la inst: ilacion pueden estar en condi-
ciones tales que su tratamiento requiera un cose mucho mas elevado que empleando

—_—

Materias| Etapa de \ Etapa de Etapa de >
—d tratafr'nllen- procesos > tratafrlnlen- Productos
primas | tos fisicos quimicos tos fisicos| . 5
primas | /

]
Recirculacién

Fig. 1-1. Esquema general de un proceso quimico
1
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otros disekos. En consecuencia, en el disefio més adecuado ha de considerarse la
economia global del proceso.

Para € disefio ddl reactor hemos de disponer de informacién, conocimientos
y experiencia en diferentes campos. termodinamica, cinética quimica, mecanica
de fluidos, transmision de calor, transporte de materia y economia. La Ingenieria
de las reacciones quimicas es la sintesis de todos estos factores con el objeto de di-
sefiar, de modo adecuado, un reactor quimico.

El disefio de reactores quimicos es la parte de la ingenieria especifica del in-
geniero quimico, y tal vez esta actividad justifica, més que ninguna otra, la exis-
tencia de la ingenieria quimica como una rama distinta de la ingenieria

En el disefio de un reactor quimico hemos de responder a dos preguntas:

1. ¢Qué cambios hemos de esperar que ocurran ?

2. {Con qué rapidez tendrén lugar?

La primera pregunta concierne a la termodindmica y la segunda a los diferentes
procesos de velocidad (cinética quimica, transmision del calor, etc). El relacionar
todos ellos y comprobar las interrelaciones puede ser un problema extremada-
mente dificil; de agui que empezaremos por las situaciones mas sencillas y efec-
tuaremos €l andisis considerando factores adicionales hasta que estemos en con-
diciones de abordar problemas mas dificiles.

En primer lugar, vamos a dar una vision globa del problema recordando al-
gunas cuestiones, a modo de repaso, Yy estudiando otras nuevas. Las consideraciones
termodinamicas y cinetoquimicas seran € punto de partida para un bosguejo de
la marcha a seguir.

Termodinamica

La termodinidmica suministra dos fuentes importantes de informacién nece-
sarias para e disefio: € cdor desprendido o absorbido durante la reaccién y la
exteng 6n maxima posible de la misma

Las reacciones quimicas van siempre acompafiadas. de liberacion-o_absorcion
de calor, cuya magnitud ha de conocerse para efectuar €l disefio adecuado. Con-
sideremos la reaccion :

positiva, endotérmica (1-1)
aA—rR + 58, AH\ oqativa exotérmica
El calor de reaccion a la temperatura T, es € calor transferido desde los alrede-
dores a sistema reaccionante cuando a moles de A desaparecen para formar r moles
de Ry s moles de S, suponiendo & sistema a la misma temperatura y presion antes
y después de la reaccion. Puede calcularse la magnitud de los efectos calorificos
durante la reaccion conocidos los calores de reaccidn, o estimados a partir de datos
termodinamicos.
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La termodinamica permite también & cdlculo de la constante de equilibrio K
a partir de la entalpia libre normal G° de las sustancias reaccionantes. Asi, para la
reaccion anterior tenemos.

AG" = rGy + sG3 — aGa = = RT In K (1-2)

Conocida la constante de equilibrio puede estimarse € rendimiento méximo de
los productos de reaccién.

Cinética quimica

Bajo condiciones apropiadas unas sustancias pueden transformarse en otras
gue constituyen diferentes especies quimicas. Si ocurre esto solamente por reor-
denacién o redistribucion de los &omos para formar nuevas moléculas, decimos
que se ha efectuado una reaccion quimica; en quimica se estudian estas reaccio-
nes considerando su modo y mecanismo, los cambios fisicos y energéticos que
tienen lugar, y la velocidad con que se forman los productos.

La cinética quimica trata principalmente ‘del estudio de la velocidad, consi-
derando todos los factores que influyen sobre ellay explicando la causa de la mag-
nitud de esa velocidad de reaccion. Entre las numerosas razones que hacen im-
portante su estudio, podemos citar:

1. Para los quimico-fisicos, es la herramienta que les permite profundizar
en la naturaleza de los sistemas reaccionantes, comprender como se forman y se
rompen los enlaces quimicos, y estimar sus energias y estabilidades.

2. Para los quimico-orgéanicos, € valor de la cinética es ain mayor porque
el modo en que reaccionan los compuestos les sirve de guia sobre su estructura.
La fuerza reativa de los enlaces quimicos y la estructura molecular de los compues
tos se pueden investigar con esta herramienta.

3. Por otra parte, esla base de importantes teorias sobre combustion y diso-
lucién, suministra un método para € estudio del transporte de calor y materia,
y sugiere métodos para tratar fendmenos de velocidad en otros campos.

4. El Ingeniero Quimico ha de conocer la cinética de la reaccion para hacer
un diseffo satisfactorio del aparato en el que ésta ha de efectuarse a escala téc-
nica. Si la reaccion es suficientemente rdpida para que e sistema esté practica-
mente en' equilibrio, €l disefio es muy sencillo ya que no es necesaria la informa
cion cinética y resulta suficiente la informacion termodinamica.

Dado que el modo de expresar las leyes cinéticas depende, en gran parte, del
tipo de reaccion que se va a efectuar, estudiaremos, en primer lugar, la clasficacion
de las reacciones quimicas.
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Clasificacion de las reacciones

Hay muchas maneras de clasificar las reacciones quimicas. En la Ingenieria
de las reacciones quimicas probablemente el esguema mas Util es el que resulta
de dividirlas, de acuerdo con el nimero y tipo de fases implicadas, en dos grandes
grupos: sistemas homogéneos y heterogéneos. Unareaccion es homogéneasi se efec-
tda solamente en una fase, y es heterogénea si, a menos, se requiere la presencia
de dos fases para que transcurra a la velocidad que 10 hace. Es indiferente que la
reaccion heterogénea tenga lugar en una, dos, o mas fases, o en la interfase, o si
los reactantes y los productos estan distribuidos entre las fases o estan todos con-
tenidos en una sola fase; 1o Unico que interesa es que se necesitan, al menos, dos
fases para que la reaccion transcurra del modo que 10 hace.

Esta clasificacion no estd, a veces, perfectamente diferenciada, como ocurre
en el gran grupo de reacciones biolégicas sustrato-enzima, en las que la enzima
actlla como catalizador para la produccién de proteinas. Ahora bien, las propias
enzimas son proteinas altamente complicadas de gran peso molecular y de tamafio
coloidal comprendido entre 10 y 100 mg, por 10 que las soluciones que contienen
enzimas representan una region confusa entre los sistemas homogéneos y hetero-
géneos. Otros ejemplos en los que la distincion entre sistemas homogéneos y hete-
rogéneos no es tajante, lo constituyen las reacciones quimicas muy répidas tales
como la Ilama de combustion de un gas, en las que puede ‘no existir homogenidad
en la composicion o en la temperatura. Por consiguiente, estrictamente hablando,
no tienen una sola fase, ya que una fase implica uniformidad en la temperatura,
la presion y la composicion. EI modo de clasificar estos casos limites es sencillo;
depende de como decidamos tratarlos, y esto a su vez depende de qué descripcion

Tabla I-l. Clasificacién de las reacciones quimicas empleada en el disefio de reactores
' No catalizadas Catalizadas
Lamayor parte delasreacciones Lamayor parte de |as reacciones
Homogéneas en fase gaseosa en fase liquida
Reacciones répidas tales como la Reacciones en  Sdemas  coloidaes
combustién de una llama Reacciones con enzimas microbio-
logicas _
Combustion del carbén Sintesis del amoniaco
Tostacién de minerales Oxiqgclén del amoniaco para dar
Ataque de s6lidos por &cidos &cido  nitrico
Heterogéneas Absorcion gas-liquido con reaccion  Cracking del petrdleo
Reduccién de minerales de hierro a  Oxidacién de SO, a SO,
hierro y acero
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creamos que es la mas util. Por lo tanto, solamente con el conocimiento de una
situacién dada podemos decidir € mejor modo de tratar estos casos limites.

Superpuestas a estos dos tipos de reacciones tenemos las cataliticas cuya velo-
cidad esta alterada por la presencia, en la mezcla reaccionante, de materiales que
no son reactantes ni productos. Estos materiales extrafios, denominados cataliza
dores, no necesitan estar presentes en grandes cantidades; |os catalizadores actlian,
en cierto modo, como mediadores, retardando o acelerando la reaccion a la vez
gue ellos pueden o no sufrir pequefias variaciones.

La tabla |-l muestra la clasificacion de las reacciones quimicas, de acuerdo
con e esquema indicado, con algunos ejemplos de reacciones caracteristicas de
cada tipo.

Variables que afectan a la velocidad de reaccidn

La velocidad de una reaccidon quimica puede estar afectada por diversas va
riables. En los sistemas homogéneos las variables son la temperatura, la presion
y la composicion, mientras que en los sistemas heterogéneos, como esta presente
més de una fase, e problema serd mas-complejo. En estos Gltimos sistemas puede
ocurrir que los materides pasen de una fase a otra durante la reaccion, en cuyo caso
sera importante la velocidad de transporte de materia. Por gemplo, en la combus-
tion de briquetas de carbdn la difusién del oxigeno a través de la capa gaseosa
que rodea la particula, y a través de la capa de ceniza en la superficie de |a par-
ticula,ha de jugar un papel importante en la limitacién de la velocidad de reaccion.
Por otra parte, también influira la intensidad de paso de calor. Consideremos como
gemplo, una reaccion exotérmica que tiene lugar en la superficie interior de una
«pastilla» de catalizador poroso. Si el calor desprendido por la reaccién no se disipa
répidamente, puede producirse dentro del catalizador una distribucién de tempe-
raturas no uniforme que originara velocidades de reaccion diferentes en distintos
puntos. Estos efectos de transmision de calor y materia tendran mayor impor-
tancia en las reacciones de velocidad elevada, y en las reacciones muy rapidas,
tales como combustién de llamas, estos factores seran los controlantes. Por lo
tanto, la transmision de calor y materia puede jugar un papel importante en la
determinacién de las velocidades de reaccion en sistemas heterogéneos.

En todos los casos considerados, si la reaccién global consta de varias etapas
en serie, la etapa mas lenta de la serie es la que gerce la mayor influenciay pode-
mos decir que es la etapa controlante. Un problema importante es determinar
qué variables afectan a cada una de estas etapas y en qué grado; solamente cuando
conocemos la magnitud de cada factor tenemos una representacion clara del efecto
de estas variables sobre 1a velocidad de reaccion, y s6lo cuando disponemos de esta
informacion podemos extrapolar estas  velocidades a condiciones nuevas y  diferentes.
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Definicion de la velocidad de reaccién

Nuestro préximo objetivo sera definir la velocidad de reaccion de modo que
sea significativa y Util. Para ello adoptamos una serie de definiciones de velocidad
de reaccion relacionadas entre si, empleando magnitudes intensivas mejor que
extensivas, seleccionando un componente i para definir la velocidad en funcion
de este componente. Si la velocidad de cambio en el nimero de moles de ese com-
ponente debido a la reaccion es dN,/dt, entonces la velocidad de reaccién en sus
diferentes formas se define de los modos siguientes:

Basada en la unidad de volumen del fluido reactante:

_ 1dN, _ _moles de i formados
Vdt ~ (Volumen de fluido) (tiempo) (1-3)

Basada en la unidad de masa de solido en los sistemas soélido-fluido:

, 1 dN; moles de i formados (1-4)
"'~ W dr ~(masa de dlido) (tiempo) -

Basada en la unidad de superficie de interfase en los sistemas de dos fluidos,
0 basada en la unidad de superficie de sélido en los sistemas gas-sdlido:

1dN, _moles de i formados (1-5)
S dt — (superficie) (tiempo)

r =

Basada en la unidad de volumen de sdlido en los sistemas gas-solido:

w_ 1dN, moles de 1 formados (1.6
"=V, 7d ~(volumen de solido de reactor) (tiempo) (1-6)

Basada en la unidad de volumen del reactor, si es diferente de la velocidad
basada en la unidad de volumen de fluido:

1 dN; moles de i formados

"l _.
ry =

ek L 1-7)
Vr dt ~ (volumen de reactor) (tiempo) (
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En los sistemas homogéneos el volumen del fluido en el reactor es casi siempre
idéntico a volumen del reactor, y en estos casos no hay distincion entre V'y V,,
empleandose indistintamente las ecs. (1-3) y (1-7). En los sistemas heterogéneos
resultan aplicables todas las definiciones anteriores de la velocidad de reaccion y
la eleccion de la forma de la ecuacidn cinética empleada en cada caso particular
es cuestion de conveniencia.

La velocidad de reaccion es funcion del estado del sistema, es decir:

r;= T (estado del sistema)

La forma de esta relacién funcional es independiente de la definicion de la velocidad
de reaccién. Solamente cambia el coeficiente de proporcionalidad y sus dimensiones,
segln la definicion de la velocidad de reaccion.

A partir de las ecs. (1-3) a (1-7) estas definiciones intensivas de velocidad de
reaccién estan relacionadas por:
(Volumen de) o (masa de') ;o (Superﬁcie de) v (Volumen de) Y
i i

fluido sélido sélido o sélido i
— {/olumen de) .../ .
- reactor !
0 bien
Vrp=Wr] = Sr{' =Vr" =V (1-8)

Plan de la obra

Dentro del plan general de esta obra empezamos con el estudio de los sistema:,
homogéneos (Capitulos 2 al 10), para ver como, a partir de la teoria, se sugieren
las expresiones cinéticas (Capitulo 2), cdmo se determinan experimentalmente
(Capitulo 3), y como se aplican al disefio de reactores quimicos discontinuos y
de flujo, considerando €l flujo ideal (capitulos 4 a 8) y € flujo no ideal en los reac-
tores reales (capitulos 9 y 10). Introducimos después nuevas complicaciones del
disefio para sistemas heterogéneos (Capitulo II), y efectuamos un breve estudio
de los problemas especificos de sistemas solido-fluido no catalizados, sistemas de
dos fluidos, y sistemas solido-liquido catalizados (Capitulos 12 a 15).

e
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Cinética de las reacciones
homogéneas

En las reacciones homogéneas todas las sustancias reaccionantes se encuen-
tran en una sola fase: gaseosa, liquida o solida. Por otra parte, si la reaccion esta
catalizada, € cataizador también ha de estar presente en la misma fase. Aunque
la velocidad de reaccion puede definirse de diversas formas, en los sistemas homo-
géneos Se emplea cas exclusivamente la medida intensiva basada en la unidad
de volumen de fluido reaccionante. De este modo, la velocidad de reaccién con
respecto a un componente cualquiera A se define como: *

12 T)por reaccion . (unidad de volumen)(unidad de tiempo)

, 1 (dNA (moles de A que aparecen por reaccionl — (2-1)
A

De acuerdo con esta definicion, la velocidad sera positiva si A aparece como pro-
ducto, mientras que sera negativa si A es un reactante que se esta consumiendo;
es decir, = ry es la velocidad de desaparicion del reactante.

Es de esperar que € transcurso de este tipo de reacciones dependa de la com-
posicién de las sustancias en la fase considerada, asi como de la temperatura y
presion del sistema. No deben influir sobre la velocidad de las reacciones homo-
géneas. la forma del recipiente, las propiedades de las superficies de los solidos
en contacto con la fase, y las caracteridticas difusionades del fluido. Por consiguiente,
para la velocidad de reaccion del componente A, podemos escribir:

ra = flestado del sistema)
= f (temperatura, presién, composicion)
Estas variables: presidn, temperatura y composicion, son interdependientes, en

d sentido de que la presién queda determinada dada la temperatura y la compo-
9



10 CAP. 2. CINETICA DE LAS REACCIONES HOMOGCNEAS
sicion de la fase * En consecuencia, podemos escribir, sin perder generalidad:
ra = T (temperatura, composicion)

En este capitulo estudiamos las formas de esta rélacion funcional y basan-
donos en la teoria quimica consideramos sucesivamente la influencia de la com-
posicion y la temperatura sobre la velocidad de reaccion, asi como la prediccion
de velocidades de reaccion.

FACTOR DEPENDIENTE DE LA CONCENTRACION
EN LA ECUACION CINETICA

Para encontrar la relacién entre la velocidad de reaccion y la concentracion,
hemos de digtinguir diversos tipos de reacciones, edta digtincion se basa en la forma
y en e ndimero de las ecuaciones cinéticas utilizadas para describir € transcurso
de la reaccién. Como estamos considerando el factor de la ecuacién cinética que
depende de la concentracién, supondremos que la temperatura del sistema perma-
nece  constante.

Reacciones simples y multiples
L

En primer lugar, cuando las sustancias reaccionan para formar productos,
suele resultar sencillo decidir, por su estequiometria, si la reaccién es simple o
multiple, sobre todo s se conoce la estequiometria a mas de una temperatura.

Decimos que la reaccion es simple cuando €l transcurso de la misma se puede
representar por una sola ecuacion estequiométrica y una sola ecuacién cinética
Tenemos reacciones multiples cuando para representar 10s cambios observados se
necesita mas de una ecuacion estequiométrica, necesitandose entonces mas de una
expresion cinética para seguir las variaciones de la composicion de cada uno de
los componentes de la reaccion.

Las reacciones multiples pueden clasificarse en:
reacciones en serie
A->R-S§

reacciones en paralelo, que son de dos tipos:

R
A A->R

Y
N B—S
S
competitiva simulténeas

o Estrictamente hablando, esta inter dependencia solamente es aplicable en el equilibrio; sin embargo,
al no disponer de una hipétesis niejor suponemos que también se cumple en los sistemas que, aun no
estando £n equilibrio, no cambian muy rdpidamente.

A
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y esquemas més complicados, como por eemplo:
A+B—>R

R+ B—>S§

Aqui la reaccion transcurre en paralelo con respecto a B y en serie con respecto
aA RyS

Reacciones elementales y no elementales
Consideremos una reaccion simple con ecuacién estequiométrica
A+B—>R

S la hipotesis del mecanismo c1ue controla la velocidad de reaccion implica la
colision o interaccion de una sola molécula de A con una sola molécula de B,

entonces e nimero de colisiones de las moléculas de A con B es proporciond a
la velocidad de reaccién. Como a una temperatura dada € nimero de colisiones
es proporciona a la concentracion de los reactantes en la mezcla, la velocidad de

desaparicion de A vendra dada por: .
—Fp = kCACB

Este tipo de reacciones en las que la ecuacion cinética corresponde a una ecuacion
estequiométrica se denominan reacciones elementales.

Cuando no hay correspondencia entre la ecuacion estequiométrica y la ciné-
tica, las reacciones se denominan no elementales. El ggemplo clasico de una reaccién
no elemental es la que tiene lugar entre € hidrégeno y @ bromo:

H, + Br, —» 2HBr

Cuya ecuacion cinéticaes *

_ k,[H,][Brs]*/2
TeBr = k. + [HBr}/[Brs]

Las reacciones no elementales se explican suponiendo que lo que observamos
como reaccion simple es, en realidad, € efecto global de una secuencia de reac-
ciones elementales. El hecho de encontrar solamente una reaccion simple en lugar
de dos 0 més reacciones elementales, se debe a que la cantidad de productos inter-

* Para simplificar expresaremos las concentraciones utilizando corchetes, por eiemplo :Cgpr = [HBr]
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medios formados es despreciable y no puede detectarse. Consideramos mas ade-
lante las expresiones referentes a las reacciones no elementales.

Punto de vista cinético del equilibrio en reacciones elementales

Consideremos las reacciones elementales reversibles
A+BZR+S, Ke, K

La velocidad de formacion de R para la reaccién de izquierda a derecha, o reaccion
directa, es :
I R, directa = kchCB
y su velocidad de desaparicion por la reaccion de derecha a izquierda, o reaccion
inversa, es :
= IR, inversa = kzcn Cs
En & equilibrio no hay formacion neta de R, por consiguiente:

I R, directa +r R, inversa = 0

ki _ CrCs -

ks~ CaCa 2-2)
Por otra parte, para esta reaccion K¢ vendra definida por la expresion *:

Kc - CRCg (2_3)

T CaCy

En consecuencia, en €l equilibrio podemos combinar estas dos ecuaciones para dar:

_ki _ GG

Ko = ta= CiCa
Dado que tanto Kc como k,/k, son constantes independientes de la concentracion
e iguales para la concentracion de equilibrio, han de ser iguales para cualquier
concentracion. Ahora bien, las ecs. (2-2) y (2-3) se cumplen solamente para las con-
diciones de equilibrio, por consiguiente, para la ecuacion elemental considerada:

=2 [- 24 (2-4)

- ka - CACB s6lo en el equilibrio

« Véase cualquier obra de termodindmica paraingenieros quimicos o la breve revision termodind-
mica dada en el Capitulo 8.
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Para reacciones no elementales no podemos relacionar de este modo sencillo las
condiciones de equilibrio, las velocidades de reaccidn y las concentraciones; sin
embargo, Denbigh (1955) estudio esta cuestién e indicd |las restricciones impuestas
por la termodindmica a las formas posibles de la ecuacion -cinética.

Por consiguiente, la cinética considera € equilibrio como un estado estacio-
nario dinamico que implica un intercambio constante de moléculas de reactantes
y productos, y no como una situacién estética con todo el sistema en reposo.

Podemos estudiar € equilibrio desde los tres puntos de vista siguientes:

1. Termodinamicamente decimos que un sistema esta en equilibrio con sus
alrededores a una temperatura y presion dadas, si la energia libre acanza su valor
mas bajo posible. Por lo tanto, para cuaquier algamiento del equilibrio:

(AG),r > 0

2. A partir de la mecanica estadigtica, € equilibrio es € estado del sistema
gue consta del mayor nimero de configuraciones moleculares andlogas, que no se
distinguen macroscopicamente y pueden considerarse idénticas. Por lo tanto, ma-
croscopicamente, se denomina estado de equilibrio a estado del sistema que tiene
mayor probabilidad de ocurrir.

3. Cinbticamente e sistema esta en equilibrio s son iguales las velocidades
directas e inversas de todas las reacciones elementales.

Estos tres criterios dependen, en cada caso, de consideraciones energéticas,
probabilisticas y cineticas. En’ realidad, los puntos de vista termodinamico y pro-
babilistico son enunciados del mismo teorema expresados en diferentes términos.
Sin embargo, € punto de vista cinético tiene implicaciones mas profundas, ya que
requiere € conocimiento del mecanismo de la reaccidn para los sistemas que no
estén en equilibrio. Por consiguiente, para comprender mejor los hechos resulta
mas adecuado el punto de vista cinético.

Molecularidad y orden de reaccion

La molecularidad de una reaccion elementa es e nimero de moléculas que
intervienen en lareaccidn, y se ha encontrado que puede valer uno, dosy, en oca
siones, tres. Obsérvese que la molecularidad se refiere solamente a una reaccion

elemental.
Frecuentemente encontramos que la velocidad con que transcurre una reac-

cion en la que intervienen las sustancias A, B, . . ., D puede darse aproximada-
mente por una expresion del tipo siguiente

rA:kCAaCBb‘.'CDd, a+b+--+d=n (2'5)

donde a, b, . ... d no han de estar necesariamente relacionados con |os coeficientes
estequiomeétricos. El orden de reaccidn es €l exponente a que estan €levadas las con-
centraciones. Asi, la reaccion anterior es de
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orden a con respecto a A
orden b con respecto a B
orden globd »

Como € orden se refiere a expresiones cinéticas determinadas experimental-
mente, no tiene por qué ser un ndmero entero, mientras que la molecularidad de
una reaccion ha de expresarse por un nimero entero, ya que se refiere a meca-
nismo de reaccion y puede aplicarse solamente a una reaccion elemental.

Para expresiones cinéticas de distinta forma de la ec. (2-5), por gemplo,
la ec. (2-11) o la reaccion de HBr, no tiene sentido el empleo del término orden
de reaccion.

Coeficiente cinético k

Cuando una expresion cinética para una reaccion quimica homogénea esta
escrita en la forma de la ec. (2-5), las dimensiones del coeficiente cinético k para
la reaccién de orden n son:

(tiempo)-' (concentracion)‘-" (2-6 a
y para una reaccion de primer orden serd simplemente:
(tiempo)-’ (2-6 b)

Representacién de la velocidad de reaccidn '
Para expresar una velocidad, en lugar de emplear la concentracion podemos

emplear cuaquier otra magnitud proporcional a €la, por gemplo las presiones
parciales de los componentes, en cuyo caso:

ra = kpa®ps®- 1 - pp?

B orden es e mismo cualquiera que sea la magnitud que empleemos; sin embargo,
afectard a coeficiente cinético k.

Por brevedad, muchas veces las reacciones elementales se representan por una
ecuacion en la que se expresa smultdneamente la molecularidad y € coeficiente

cinético. Por gjemplo :
2A -2, 2R @27

representa una reaccién bimolecular irreversible con coeficiente cinético de segundo
orden k,, de modo que la velocidad de reaccion es:

=ra =1 - kchn
No seria adecuado escribir la ec, (2-7) en laforma:

AL R
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puesto que indicaria que la ecuacion cinética seria:
—Fp = 143 = kICA

Se ha de tener sumo cuidado para distinguir entre la ecuacion que representa la
reaccion elemental y las multiples representaciones de la estequiometria.

Hemos de insistir en que € escribir la ecuacion elemental con e coeficiente,
cinético, tal como hemos indicado en la ec. (2-7), puede no ser suficiente para evitar
ambigiliedad. A veces, es necesario especificar en lareaccion € componente a que
esta referido el coeficiente cinético; por gjemplo, consideremos |a reaccion:

£ ¢

B + 2D =25 3T (2-8)

S la velocidad se mide en funcién de B, la ecuacién cinética es;

n
7 voom

—ry = KyCsCs? & © t
Si se refiere a D, la ecuacion cinética ser&

—rp = kaCaCp?
y s se refiere a producto T, resulta:

ry = k3CgCp?

De la estequiometria se deduce que:

~rg = —4rp =1rr
entonces

ks = i = 3k3

(A cud de estos tres valores de k, estareferidala ec. (2-8)7.No |o sabemos; en-
tonces, para evitar dudas cuando la estequiometria contiene nimeros diferen-
tes de moléculas de los distintos componentes, hemos de indicar €l componente a
gue esta referida.

En resumen, hemos de evitar que pueda conducir a confusion la expresion
de la velocidad en forma condensada; para ello se ha de escribir la ecuacion este-
quiométrica seguida de la expresion completa de la velocidad, indicando las uni-
dades del  codficiente  cingtico.
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Modelos cinéticos para reacciones no elementales

Para explicar la cinética de las reacciones no elementales, suponemos que esta
ocurriendo una secuencia de reacciones elementales, pero que no podemos medir
u observar los productos intermedios formados debido a que estan presentes en
cantidades muy pequefias; por o tanto, observamos solamente los reactantes ini-
cides y los productos finades de lo que aparenta ser una reaccion simple. Por
gemplo, s la cinética de la reaccion

Az + B;—>2AB

indica que la reaccion es no elemental; para explicar su cinética podemos suponer
una serie de etapas elementales, tales como
Ay 2 2A*

A* + B;==AB + B*

A* + B* 2> AB
donde los asteriscos se refieren a los productos intermedios no observados. Para
afirmar que es correcto € esgquema supuesto hemos de comprobar si la expresion
cinética predicha por el esquema se corresponde con la eipresic’m cinética encon-
trada experimental mente.

Los tipos de productos intermedios que podemos suponer que estan relacio-
nados con la naturaleza quimica de las sustancias, pueden clasificarse en los gru-
pos siguientes :

Radicales libres. Se denominan radicales libres a los aomos libres o frag-
mentos estables de moléculas mas grandes que contienen uno o mas electrones
no apareados. El electrén no apareado se representa por un punto junto a simbolo
quimico de la sustancia. Algunos radicales libres son relativamente estables, como
por gemplo € trifenilmetilo

)

pero, en general, son inestables y atamente reactivos, tales como

CHa', C2H5°7 I', H', CC]s'
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lones y sustancias polares. L os iones son los atomos, moléculas, 0 fragmentos

de moléculas cargados eléctricamente, tales como:
N3-, Na+, OH-, HgO*, NH,*, CH,OH;*, I-

Pueden actuar como productos intermedios activos en las reacciones.

Moléculas. Consideremos las reacciones consecutivas

A—->R->S

Generalmente a este tipo de reacciones se |e trata como a las reacciones multiples.
Sin embargo, s € producto R es altamente reactivo, su vida media sera corta y
su concentracion en la mezcla reaccionante puede hacerse demasiado pequefia
para que pueda medirse. En estas condiciones no se aprecia la presenciade R y
puede considerarse como un producto intermedio reactivo.

Complejos de transicién. Las numerosas colisiones entre las moléculas reac-
tantes originan una amplia distribucidn de energias entre las moléculas individuales.
Esto puede originar tensiones en |los enlaces, formas inestables de moléculas 0 aso-
ciaciones inestables de moléculas, que pueden descomponerse para dar productos
0 bien volver a formar moléculas en estado normal por colisiones posteriores.
Estas formas inestables se denominan complejos de transicion.

Los esquemas de las reacciones supuestas con los cuatro tipos de productos
intermedios que hemos considerado pueden ser de dos clases:

Reacciones s§n mecanismo en cadena.  En lareaccion sin mecanismo en cadena
el producto intermedio se forma en la primera reaccién y desaparece a reaccionar

después para dar el producto. Es decir:
Reactantes —  (productos intermedios) e

(productos  intermedios) e -» Productos
Reacciones con mecanismo en cadena. En las reacciones con mecanismo en

cadena € producto intermedio se forma en la primera reaccién, llamada eslabén
de iniciacién; después reacciona con el reactante dando €l producto y mas pro-
ducto intermedio en & eslabdn de propagacion. (A veces e producto intermedio
se consume en € eslabon final.) 0 sea:

Reactante — (Prod. interm.) * Iniciacion
(Prod. interm.) e + Reactante — (Prod. interm.) * + Producto  Propagacidn
(Prod. interm.) * —» Producto Terminacion

La etapa de propagacion es la caracteristica esencial de la reaccidén en cadena. En
esta etapa € producto intermedio no se consume Sino que actla simplemente
como un catalizador para la conversion de la sustancia; de este modo, cada mo-
lécula del producto intermedio puede catalizar una larga cadena de reacciones

antes de que se destruya.
A continuacién indicamos algunos gjemplos de diferentes tipos de mecanismos.

1. Radicales libres con mecanismo de reaccién en cadena. La reaccion
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H, + Br, = 2HBr
con ecuacion cinética experimental
P = ky[H,}[Br,]'/2
BBr = kg + [HBr)/[Brs]
puede explicarse por € esguema siguiente:

Br, = 2Br . Iniciacion y terminacion
Br- + H; 2 HBr + H. Propagacion
H. + Br,—~ HBr + Br. Propagacién

2. Productos intermedios moleculares, sin mecanismo en cadena. El tipo
general de reacciones de fermentacion catalizadas por enzimas
con

enzima

se supone gue transcurren del modo siguiente:

A + enzima= (A-enzima)

(A-enzima) * » R + enzima
En tales reacciones la concentracion del producto intermedio puede no ser despre-
ciable, en cuyo caso se requiere un andisis especia pro;;'umto inicialmente por
Michaglisy « Menten (19 13).

3. Productos intermedios idnicos en reacciones catalizadas sin mecanismo en

cadena. La cinética de la hidratacion catalizada por 4cidos del hidrocarburo no
saturado isobuteno :

CHs CH3
| HNO, diluido |
CH;—C=CH,; + H;0 CH;—COH—CH;,
isobuteno alcohol terc-butitico

estd de acuerdo con un mecanismo en multiples etapas que implica la formacion
de diversos productos intermedios, todos ellos polares. Asi, en genera

IR R N I S
|
H

rapida. . . “rapida
~ d
~+ .,

H

complejo lon carbonio
| * répida | * rapid |
—é+—(lz— +HO0—=> —c—él-— — PN N
- [
H A* H O H

i u i
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4. Complejo de transicion sin mecanismo en cadena. La descomposicion
espontanea del azometano

(CHa)zNa b CQHG + Na (o] A—->R + S

presenta caracteristicas cinéticas de primer orden, segundo orden, o de productos
intermedios, segun las condiciones de operacion. Este tipo de comportamiento
puede explicarse suponiendo una forma del reactante energetizada e inestable,
es decir:

A+A - A* + A Formacion de la molécula energetizada
A*+ A >A+ A Vudtaalaforma estable por colision
A* >R + S Descomposicién espontanea en productos

Lindemann (1922) fue € primero que sugirié este tipo de producto intermedio.
5. Complejo de transicion sin reaccién en cadena. El producto intermedio

en la reaccion
H; + I, 2HI

con cinética elemental de segundo orden, es un gjemplo de otro tipo de compleos
de transicion, que consiste en una asociacion de moléculas; es decir;

H I [H-I]* H-I
| + | 2[5 o= 4+
H | H---1 H—I

Este tipo de reaccion se denomina de cuatro centros.

En un principio se supuso la existencia de radicales libres para explicar los
comportamientos Cinéticos sin tener un conocimiento directo de su existencia real.
Sin embargo, en los Ultimos afios, con € desarrollo de técnicas experimentales
mas sensibles, tales como los andlisis espectroscopicos de alta resolucion y la con-
gelacién de reacciones a temperaturas muy bajas, se ha comprobado directamente
la existencia de muchos radicales libres. Actualmente se cree que estas sustancias
juegan un papel importante en muchos tipos de reacciones. En general, las reac-
ciones, con radicales libres transcurren en fase gaseosa a temperatura elevada. La
mayor parte de las veces tienen lugar por un mecanismo en cadenay pueden estar
muy afectadas por la radiacion y por trazas de impurezas. Las impurezas pueden
inhibir la reaccion a consumir rgpidamente los radicales libres, mientras- que la
radiacion puede desencadenar la reaccion a originar € pequeiio nimero de radi-
cales libres necesarios para iniciarla y mantenerla

Las reacciones idnicas se efectlan principalmente en soluciones acuosas 0
en otros solventes polares. Sus velocidades dependen de la naturaleza del disol-
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vente, y a veces estan catalizadas por bases o por &cidos, también pueden efec-
tuarse en fase gaseosa, pero en este caso solamente en condiciones energéticas ex-
tremas de ata temperatura, por descarga eléctrica, o irradiacién por rayos X,
Olah (1970) hizo una revisién actualizada de este importante tipo de productos
intermedios en reactivos organicos.
Los productos intermedios del tipo de transicién se consideran inestables

por encontrarse en e méximo de la curva de energia (véase pag. 29, Fig. 2-1).
No hay evidencia directa de su existencia; sin embargo, su empleo explica los datos
observados.

- LOs productos intermedios, que constan de moléculas que se descomponen
répidamente, tienen existencia real y se han encontrado en muchas reacciones,
tanto gaseosas como liquidas.

Ensayo con modelos cinéticos

En la busqueda del mecanismo correcto de una reaccién se presentan dos pro-
beres :

1" La reaccidn puede transcurrir por varios mecanismos, por ejemplo por
radicdes lires 0 por iones oon ddintes veocddades rdaives ssgin less  condidones
de operacion.

2." Los datos cinéticos experimentales pueden estar de acuerdo con mas de
un mecanismo.

La resolucion de estos problemas es dificil y requiere un amplio conocimiento
de la naturaleza quimica de las sustancias consideradas. Prescindiendo de esto,
veamos cOmo se ensaya la correspondencia entre el mecanismo supuesto, que im-
plica una secuencia de reacciones elementales, y los datos cineticos experimentales.
Para comparar la expresion cinética prevista con la experimental se aplican las
dguates reges

(1) Si el componente i toma parte en mas de una reaccion, su velocidad neta
de camhio es igud a la uma de todss les vdoddades de carbio de e componante
en cada una de |las reacciones elementales; es decir:

T'i, neta = Z r;

todas las
reacciones
elementales

(2) €Como los productos intermedios se encuentran presentes en cantidades
pequefias después de un tiempo muy corto, sus velocidades de cambio en e sistema
nunca pueden ser grandes; por lo tanto, pueden considerarse nulas sin error apre-
ciable. Esto se denomina aproximacion al estado estacionario. Si hemos de resol-
ver e problema matematicamente Se hecesita Una aproximacion de este tipo y su
justificacion se encuentra en que los resultados predichos, basados en esta hipé-
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tesis coinciden, muchas veces, con jos eXperimentales. En e gemplo siguiente se
indica un método de tanteo para averiguar € mecanismo de una reaccion.

Ejemplo 2-1. |nvestigacién del mecanismo de reaccién
Se ha estudiado cindticamente la reaccion irreversible

2A + B = A;B (2-10)

y se encontrd que la velocidad de formacién del producto se gjusta a la ecuacion cinética
siguiente:

072C,*Cs _ 0.T2[A]’(B] .
'8 = T+ 2c, = 1+ 20A] @10

¢Qué mecanismo de reaccion se sugiere para esta expresion Cinética, si la naturaleza quimica de
la reaccion indica que € producto intermedio es una asociacion de moléculas reactantes, y
que no tiene lugar reaccion en cadena?

Solucién. S fuera una reaccion elemental, la velocidad vendria dada por:
Pagn = KCo*Ca = KIAP[B] ' @12

Como las ecs. (2-11) y (2-12) no son del mismo tipo, es evidente que se trata de una reaccion no
elemental. En consecuencia, ensayemos varios mecanismos y veamos cud da una expresién de
la velocidad similar a la determinada experimentalmente. Comencemos por modelos simples
de dos etapas, y si no resultan satisfactorios, consideremos modelos mas complicados de tres,
cuatro, O cinco etapas.

Modelo 1. Supongamos un esquema reversible de dos etapas en el que se admita la forma-
cién_de una sustancia intermedia A,*, Cuya presencia no puede observarse realmente, y por con-
siguiente consideremos que esta presente sélo en cantidades. muy pequefias. De este modo
tenemos :

k
242 AL

. (2-13)
Af + B —k<_:> A.B
gue reamente implica cuatro reacciones elementaes:
2A 15> Ag (2-14)
A5 2A ; (2-15)
A + B—2> A.B 2-16)

AB > A% + B (2-17)
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Los vaores de k se refieren alos componentes que desaparecen; es decir, k, e refierea A, k, 2
refiere a A3, etc.

Escribamos ahora la expresion para la velocidad de formacion de A,B. Como este compo-
nente aparece en las ecs. (2-16) y (2-17), su velocidad global de cambio es la suma agebraica
de las velocidades individuales:

razs = ks[AZ][B] — k4[A.B] (218)

Como |a concentracién del producto intermedio A,* no puede medirse, la expresion cinética an-
terior no puede ensayarse directamente. Por o tanto hemos de sustituir [A,*] por concentraciones
de sustancias que puedan medirse, tales como [Al, [B] o (AB]. Bato se hace delmodosiguiente:
De las cuatro reacciones elementales que contienen A,* resulta

ray = ¥a[AP = ki[A3] = ks[AZ][B] + k[A.B] @19

Debido a que la concentracion de A,* es siempre muy pequefia, podemos suponer que su velo-
cidad de cambio es cero, o sea:,

ra; =0 (2-20)

Esta es Ia aproximacion a estado estacionario. Combinando las ecs. (2-19) y (2-20) tenemos:

[A3] = y“[;:;]i +k :[gf’m @21)

que sustituida en la ec. (2-18) da la velocidad de formacién de A,B en funcién de magnitudes
mensurables

_ Yaks[AP[B] — kiky[AqB]
a® kﬂ + ka[B]

En la busqueda de un modelo concordante con |0s datos ¢inéticos experimentales podemos limi-
‘tamos a un modelo mas general seleccionando ‘arbitrariamente la magnitud de varios de los coe-

- ficientes cineticos. Como la ec. (2-22) no concuerda con la ec. (2-11) veamos s concuerda con
alguna de sus formas simplificadas. Asi, S k; €s muy pequeita la expresion se reduce a :

(2-22)

Ta

rags = (AP (2-23)
S k, €s muy pequea, razB se reduce a :

" (kako/2k)[AP(B] _
Fas = G kBT &9

Ninguna de estas formas especiales, ecs. (2-23) y (2-24), coincide con la ecuacion cinética experi-
mental,@. 2-11); por consiguiente, el mecanismo supuesto,(ec. 2-13),no es correcto.
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Modelo 2. Como nuestro primer modelo da una ecuacion cinética (ec. 2-24), parecida a la
ec. (2-1), probemos para nuestro segundo modelo un mecanismo en cierto modo similar
a modelo 1, que puede ser:

‘A4 B—'l“—>+:_.ABt
3

ks (2-25)
AB'+ A _*T: AgB
Siguiendo una marcha andloga a la empleada para e modelo 1, la velocidad resulta
ags = k3[AB*J[A] — k.[A;B] (2-26)

El paso siguiente es eliminar [AB*] de esta expresion. Con |la aproximacién del estadoestacionario,
resulta:

rass = ki[A][B] — ka[AB*] = ks[AB*][A] + k,[A3B] = O

y de aqui:
k1[A][B] + k4[A3B]

A = e TlA] @-2n

Sustituyendo la ee. (2-27) en la (2-26) para eliminar la concentraciéh de4 producto intermedio
resulta:

_ kiks[AP[B] ~ %ak4[AsB]
- ka + ks[A]

(228

rA’B

Hagamos restricciones de este modelo general. S &, es muy pequefia tenemos:

(kko/k)AP(B] _
1+ (kolka)lA] @)

Comparando las ecs. (2-11) y (2-29) vemos que tienen la misma forma; por lo tanto, la reaccibn
puede representarse por € mecanismo:

Tags _

k.
A+B?‘AB‘

AB* + A 25 A.B (2-30)

En este g emplo hemos tenido suerte ya que los datos experimentales se gjustan a una ecua
cion exactamente igual a la obtenida a partir del mecanismo teérico. Sin embargo, hay casos en
gue pueden encontrarse diversos mecanismos que se gjustan a los datos experimentales, especial-
mente cuando estos son pocos'y dispersos. En este caso, para no rechazar e mecanismo correcto,

se han de comparar los diferentes agjustes deducidos tedricamente empleando criterios estadisticos
adecuados, en lugar de la simple comparacion de ecuaciones.
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FACTOR DEPENDIENTE DE LA TEMPERATURA EN LA ECUACION
CINETICA

Dependencia de la temperatura segin la ecuacion de Arrhenlus

Para muchas reacciones y, en particular, para las reacciones elementales, la
expresion de la velocidad puede escribirse como producto de un factor dependiente
de la temperatura por otro dependiente de la composicion:

ry = f; (temperatura) -f; (composicion)
= k-f3 (compaosicion) -3 1)

Para |la inmensa mayoria de estas reacciones se ha encontrado que €l factor depen-
diente de la temperatura se gjusta a la ecuacion de Arrhenius:

k =ke 5T T P (2-32)

en la que k4 se denomina factor de frecuenciay E es la energia de activacion de la
reaccion *, Esta expresion se gjusta bien a los datos experimentales en un amplio
intervalo de temperaturas y, desde diferentes puntos de vista, se considera como
una primera aproximacion adecuada para € estudio ddl efecto de la temperatura
sobre la ecuacion cinética.

Dependencia de la temperatura segin la termodinamica

La influencia de la temperatura sobre la constante de equilibrio en reacciones
elementales reversibles, tales como:

k1
AT2R,  AH, 2-33)

+ No se estd totalmente de acuerdo sobre las dimensiones empleadas para la energfa de activacion;
unos autores la expresan en calorias, y otros en calorfas/mol. Si se despeja de la co. (2-32) las dimensiones
Son calorfas/mol. Sin embargo, por su retacién con las magnitudes termodindmicas AG®y AH,, € valor
numbico de E no depende del modo de representar la estequiometria de |a reaccién, o sea del nimero
de moles empleados, y la indicacion de calorfas/mol se presta a4 una falsa interpretacion; para evitar este
la expresaremos simplemente en calorias. |

A qué moles nos estamos refiriendo en las unidades de E? Estas son siempre magnitudes relacionad&
con la representacién molar de la etapa controlante de la velocidad de reaccién. Numéricamente E puede
calcularse sin saber cudl es la etapa controlante; sin embargo, para comparar E con magnitudes andlogas
de la termodinédmica, de |a teorfa de colision o de |a teorfa del estado de transicion, ha de conocerse aquel
mecanismo y emplear § representacion estequiométrica en todo razonamiento.

Las dudas pueden evitarse empleando siempre la relacion EfR, puesto que E y R han de referirse
siempre a mismo nimero de moles.
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viene dada por la ecuacion de van't Hoff, ec. (8-15)

d(in_K) AH,

—ar - RIS @39

Como para esta reaccion K = Kg = [R]/[A] = k,/k,, podemos escribir la relacion
de van't Hoff en la forma

d(In k) dgln kq) AH,
dT RT?

Aunque no sea necesariamente cierto, € hecho de que la diferencia de las derivadas
seaigual a AH,/RT? sugiere la posibilidad de que cada una de las derivadas pueda
igualarse a un término de esta forma, 0 sea

diin k) E; d(ln kz)_ En 3
— T - R Y = =r®m (2:39)
donde
E, - E; = AH, (2-36)

Por otra parte, si suponemos que los términos energéticos son independientes
de la temperatura puede integrarse la ec. (2-35) para dar la ec. (2-32) de laley de
Arrhenius.

Dependencia de la temperatura a partir de la teoria de colisién
Lavelocidad de colisién entre |las moléculas de un gas puede calcularse a partir

de la teoria cinética de los gases. Para colisiones bimoleculares de moléculas A
semejantes, resulta

Zps = 6407 M. LN 10°

-, numero de colisiones de A con A (2-37)
(seg) (cm®)

donde :

diametro de la molécula, cm

(masa molecular)/N, masa de una molécula, gr
6,023.10% moléculas/mol, nimero de Avogadro
concentracion de A, mol/litro

NCy/108, numero de moléculas de A/cm?®

R/N =1,30- 10-% erg/°K, constante de Boltzmann.

xEQZZQ
|

I A ‘*_*. \....u.‘\!
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Para las colisiones bimoleculares de moléculas diferentes en una mezclade A y B,
|a teoria cinética conduce a

o, + 08)2 J ( 1 1
Zag = | ——=— 8akT o + —
AB ( 3 n,ng,/ om M, + MB)
_oA+cB=N=J (1' 3.
= (—2——-——) -1—0"3‘ 87kT _MA + NTB‘)CACB

Si cada una de las colisiones entre las moléculas reactantes da lugar a la transfor-
macion de reactantes en productos, estas expresiones dan la velocidad de la reac-
cién bimolecular. Generalmente la velocidad real es mucho mas pequefia que la
predicha, lo que nos indica que solamente una pequefia fraccion de todas las coli-
siones da lugar a reaccion. De esto se deduce que solo conducen a reaccion, las
colisiones mas enérgicas y violentas 0 mas especificamente, aquellas colisiones
Cuyas energias sean superiores a una energia minima E. De acuerdo con la ley de
Maxwell de distribucion de energias moleculares, la fraccion de todas las colisiones
bimoleculares entre moléculas cuya energia es superior a minimo viene dada apro-
Ximadamente por :

(2-39)

- "
e~ EBIRT

siendo E » RT. Como estamos considerando solamente colisiones energéticas,
esta hipdtesis es razonable; por consiguiente, la velocidad de reaccidon vendra
dada por

1dN velocidad de \ /fraccion de colisiones
- =y d_tA = kC,Cs colisién, con energia
moles/litro-seg mayor a E
3
=Z.s _11% e-EIRT
_ (92t %)* N (L _l;) -ERT

Puede encontrarse una expresion similar para colisiones bimoleculares entre mo-
léculas andlogas. Para ambas (en realidad para todas las colisiones bimoleculares)
se deduce de la ec. (2-39) € efecto de la temperatura sobre el coeficiente cinético,

resultando
k oc T13g~EiRT (2-40)
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Dependencia de la temperatura a partir de la teoria del estado de
transicion

Una explicacion més detallada de porqué |os reactantes se transforman en pro-
ductos, viene dada por la teoria del estado de transicion. Segin esta teoria, los
reactantes se combinan para formar productos intermedios inestables denominados
complgos activados, que después ¢ descompondrén espontaneamente dando los pro-
ductos. Supone también que, en todo momento, estan en equilibrio las concentra-
ciones de los reactantes con las del complejo activado y que la velocidad de des
composicion del complejo es la misma para todas las reacciones. Esta velocidad
viene dada por kT/h, Siendo k la constante de Boltzmann y h = 6,63- 1027 erg-seg,
la constante de Planck. Asi, para la reaccion elementa directa de la reaccion reversible

A+BTZAB, AH, (2-41)
tenemos e siguiente esquema basico:
ka ke <
A+ B%’AB*-——)AB (2_42)
con “ 2
O
° ko [AlB]
y
kT
ks = Ty

La velocidad de la reaccion directa observada es. por lo tanto

_ _ (foncentraci()n del) (‘velocidad de descomposici()n)
Tap, directa = Lbomplejo activado: del complgo activado |,

kT
= — [AB*
L (]

- ‘_;?.' K%C:Cs (243)

Expresando la constante de equilibrio del complgjo activado en funcion de la
energia libre normal :

AG* = AH* -« TAS = —~RTIn K¢
0 bien (2-44)

K% = ¢~AGYRT _ o~ AHIRT +AS°IRT
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la velocidad sera

TAB, directa = %ZeAS./Re—AH.’RTCACB (2-45)
Tedricamente tanto AS* como AH* varian muy poco con la temperatura
Entonces, de los tres factores que corresponden a coeficiente cinético en la ec. (2-45),
el factor exponencial e4s*/R, estd mucho menos afectado por la temperatura que
los otros dos y podemos considerarlo constante. Por consiguiente, para las reac-
ciones directa e inversa de la ec. (2-41) encontramos aproximadamente que:

ky oc Te-AH1/RT »
kg oc Te~AHIIRT (2-46)

donde
AH?* — AH¥ = AH,

Trataremos ahora de relacionar AH* con la energia de activacion E de Arrhe-
nius. Aunque no puede deducirse, podemos definir una relacion basada en argu-
mentos de analogia termodindmica; asi, para liquidos y para solidos:

y para gases
E = AH* ~ (molecularidad =— 1) RT (2-4%)
Con estas definiciones la diferencia entre E'y AH* es en todo caso pequeiia (del

“orden de RT); entonces, a partir de la teorfa del estado de transicion podemos
predecir aproximadamente que

k cC Te~BiRT (2-49)
En la Fig. 2-1 se representan esgueméticamente las energias correspondientes a
los reactantes y a los complejos.

Comparacion de ambas teorias

Es interesante notar las diferencias entre las teorias de colision y dd estado
de transicion. Consideremos que A y B chocan y forman un producto intermedio
inestable que después se descompone dando el producto, o sea

A+ B—>AB*—> AB

La teoria de la colision considera que la velocidad esta regida por € nimero de
colisiones energéticas entre los reactantes, y prescinde de lo que le ocurre a pro-

(2-50)
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Estado de transicién
complejo actlvado |,

Esx(=~ AHp*)

(siempre positivo)
Ei(~AH*)

(siempre positivo),

AH, (positivo)

e

Coordensda de reaccién

Energia de las moléculas reactantes

—— ———

Ey(~AH®)
(siempre

~ *
positivo) Ex(=AHg*) ¢

(siempre positivo)

AH, (negativo)

Exotérmico

Reactantes Complejo Productos
Eoor¢ 2nada de reaccion

Energia de las moléculas reactantes

Fig. 2-1. Representacldn de las energias empleadas en la transformacién de reactan-
tes a productos en una reaccidn elemental
ducto intermedio inestable. Se supone simplemente que este producto intermedio
se descompone bastante rapidamente en productos, de modo gque no tiene influen-
cia sobre la velocidad global del proceso. Por e contrario, la teoria del estado de
transicion ‘considera que la velocidad de reaccion esta regida por la velocidad
de descomposicion del producto intermedio; se supone que la velocidad de for-
macion del producto intermedio es tan rapida que en todo momento su concen-
tracion es la de equilibrio, prescindiendo del modo en que pueda formarse. En
consecuencia, la teoria de la colision considera que la primera etapa de la ec, (2-50)
es'lenta, Y €s la que controla la velocidad, mientras que la teoria del estado de tran-
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sicién considera que la segunda etapa de la ec. (2-50) y la concentracién del com-
plgo son los factores controlantes de la velocidad. En cieto modo, estas dos teorias
se complementan.

Comparacion de las teorias con la ecuacion de Arrhenius

La expresion
k oc Tme—BIRT
, (2-51)
= koT™e~ERT 0 < mg 1

resume las predicciones de las versiones més sencillas de las distintas teorias sobre
lavariacion del coeficiente cinético con la temperatura. Para versiones mas compli-
cadas m puede alcanzar valores de tres o cuatro. Ahora bien, como € término
exponencia es mucho més sensible a la temperatura que € término T™, la varia
cion de k originada por € Ultimo estd enmascarada, y en consecuencia resulta

k oc e=5IT
= koe~ImT " (232

Podemos llegar a esta expresion por otro camino : tomando logaritmos en la ec. (2-51)
y diferenciando con respecto a T encontramos la variacién de k con la temperatura,

dandonos

d(lnk)_r_n+_E’__mRT+E
dlr T " RT?® RT?

Como mRT <« E para la mayor parte de las reaeciones estudiadas, podemos des-
preciar € término mRT, resultando:

diink E
R e
0 bien
k oc e—EIRT

En consecuencia, la ecuacion de Arrhenius constituye una buena aproximacion
para la dependencia de la temperatura, aplicable tanto a la teoria de transicidn
como a la de colision.
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Tabla 2-1. Elevacion necesaria de la temperatura para duplicar la velocidad de reaccién,
para las energias de activacion y temperaturas medias indicadas

Energia de activacion, E

Temperatura 10.000 ca 40.000 ca 70.000 cal
0°C 11°C 3C 2°C
400°C 70 17 9
1000°C 273 62 37
2000°C 1037 197 107

Tabla 2-2. Velocidades relativas de reageién en funcion de la energia de activaciéon
y de la temperatura

Energia de activacion, E
Temperatura 10.000 cd 40.000 cal 70.000 ca
0°C 108 10%¢ "1
400°C 7 x 1052 1043 2 x 103
1000°C 2 x 10°¢ 10° 104
2000°C 1088 1052 2 x 10%®

Energia de activacion y dependencia de la temperatura

El efecto de la temperatura sobre la velocidad de reaccién viene dada por la
energia de activacion y por €l nivel de temperatura, como se observaen la Fig. 2-2
y en las Tablas 2-1 y 2-2, de las que se deduce lo siguiente:

1. Si se cumple la ecuacion de Arrhenius, representando In k frenteal/T se
obtiene una recta de pendiente grande s E es grande, y pendiente pequefia s E
es pequefia

2. Las reacciones con energia de activacion grande son muy sensibles a la
temperatura; las reacciones con energias de activacion pequefias son muy poco
sensibles a la temperatura.

3. El efecto de la temperatura sobre una reaccion es mucho mayor a tempe-
ratura bgja que a temperatura dta

4, Se deduce de la ecuacion de Arrhenius, que € factor de frecuencia ky no afec-
ta a la influencia de la temperatura sobre la reaccién. En una reaccion real puede
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200

Ink

i ! |
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5 1aT=1000+! | AT =870 |
para una __)para una
velocidad velocidad

doble doble
2000°K 1000°K 463'K 376°K
yr

€

Fig. 2-2. Esquema representativo de la influencia de la temperatura sobre la velocidad
de. reaccién

haber una pequefia influencia de la temperatura sobre este factor, como predice
la ec. (2-51); sin embargo, es muy ‘pequefia y puede despreciarse.

Prediccion de la velocidad de
reaccion a partir de las teorias anteriores

En la mayoria de los casos los valores experimentales de las velocidades de
reaccién son del mismo orden de magnitud o mas pequefios que los predichos
por la teoria de colisién y en la Tabla 2-3 se indican los datos correspon-
dientes a estas predicciones. Por consiguiente, |a teoria de colision puede emplearse
para estimar € limite superior de la velocidad de reaccién. Sin embargo, a veces
nos encontramos con una reaccion en la que las velocidades son mucho mayores
gue las predichas; esto pone de manifiesto que se trata de una reaccion compleja,
frecuentemente catalitica

A veces en una reaccion elemental entre las moléculas més sencillas, se dispone
de suficiente informacion para permitir la prediccion de las velocidades partiendo
de la teoria del estado de transicion. Cuando se dispone de esta informacion estas
predicciones suelen concordar mejor con los resultados experimentales que con
los deducidos de la teoria de colision.
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Tabla 2-3. Tiempo aproxXimado para que el 50 % de los reactantes desaparezcan
por reaccion, a partir de la teoria de colisidn

Energia de activacion, E
Temperatura 10.000 cal 40.000 cal 70.000 ca
0°C 3 x 1078 seg 3 x 10*® seg 3 x 10% geg
400°C 10-° 8 x 102 4 x 10°
1000°C 2 X 10-12 2 x 10-¢ 30
2000°C 10-12 9 x 1p-11 7 X 10-8

Reaccion gaseosa elemental: A + B — productos, Pao = Pz == 0,5 atm

pesos moleculares de A y B: 100
Diametros moleculares: oa = o = 3,35.1078 cny

INVESTIGACION DEL MECANISMO

Cuanto mayor sea nuestra informacién sobre lo que estd ocurriendo durante
una reaccion y sobre los reactantes y como reaccionan, mayor seguridad tendre-
mos para efectuar adecuadamente € disefio. Este es el objetivo que nos impulsa
a averiguar, lo més profundamente posible, los factores que influyen sobre una
reaccién, dentro de las limitaciones de tiempo y esfuerzo establecidos por la opti-
mizacién econdmica, entre los muchos factores a considerar en la explotacion
industrial de un proceso.

En € estudio de una reaccion distinguiremos tres campos de investigacion:
la estequiometria, |a cinética y d mecanismo. En general, en primer lugar se estu-
diala estequiometriay después de conocerla suficientemente se investiga la cinética.
Una vez que se dispone de expresiones empiricas de la velocidad, se considera el
mecanismo. En cualquier programa de investigacion la informacion obtenida en
uno de los campos tiene aplicacion en los otros. Por giemplo, podemos modificar
nuestro criterio sobre la estequiometria de la reaccion basdndonos en los datos
cinéticos obtenidos, y los mecanismos estudiados pueden sugerirnos la forma de la
ecuacion cinética. Con este tipo de interrelacion de los diversos factores no puede
formularse un programa experimental rigido para e estudio de las reacciones.
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Nos encontramos ante tn trabajo de investigacion cientifica que ha de seguir un
programa experimental cuidadosamente planteado para discriminar entre hipd-
tess opuestas que, a U vez, han sdo sugeridas y formuladas sobre las bases de toda
la informacion adecuada disponible en aquel momento.

Aungue no podemos profundizar en los muchos aspectos de este problema,
hemos de mencionar algunas de las directrices empleadas frecuentemente en este
tipo de investigacion.

1. La estequiometria nos puede indicar si se trata 0 no de una reaccion sim-
ple. Asi una estequiometria complicada como

A — 1,45R + 0,858
0 una que cambia con las condiciones de la reaccion o con e transcurso de la misma
es una prueba evidente de que se trata de reacciones miltiples.

2. La estequiometria nos puede sugerir si una reaccion simple es o no ele-
mental, dado que hasta la fecha no se ha encontrado ninguna reaccion elemental

con molecularidad mayor que tres. Por gemplo, la reaccion
N; + 3H; — 2NH,
no es elemental
3. Una comparacion de la ecuacion estequiométrica con la expresién ciné-

tica experimental nos puede indicar si se trata 0 no de una reaccion elemental.
4. Unagran diferencia en € orden de magnitud entrerel factor de frecuencia
de una reaccion, encontrado experimentalmente y el calculado a partir de la teoria
de colision o de la teoria del estado de transicion, puede sugerir que la reaccion
*es no elemental; sin embargo, esto no se cumple siempre. Por gjemplo, algunas
isomerizaciones tienen factores de frecuencia muy bajos y sin embargo son reac-
ciones eementales.
5. Consideremos dos caminos diferentes para una reaccion reversible  sencilla
S degimos uno de elos para la reaccion directa, también ha de degirse d mismo para
la reaccion inversa. A esto se denomina principio de reversibilidad microscépica.
Sea, por gemplo, la reaccion directa

2NH3 2 Ng + 3Hg

A primera vista, ésta pudiera ser muy bien una reaccion bimolecular elemental,
en la que se combinan dos moléculas de amoniaco para dar cuatro moléculas de
producto. Sin embargo, teniendo en cuenta este principio, la reaccién inversa tam-
bién tendria que ser una reaccion elemental, lo cua implicaria la combinacion
directa de tres moléculas de hidrégeno con una de nitrégeno; como este tipo de
procesos ha de rechazarse por considerarlo improbable, e mecanismo bimolecular
en la reaccion directa también ha de ser rechazado.

6. El principio de microrreversibilidad también indica que los cambios que
implican rotura de enlace, sintesis molecular o fraccionamiento, es probable que
ocurran aisladamente, de modo que cada uno constituya una etapa elemental en
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el mecanismo. Desde este punto de vista es muy improbable la ruptura simultanea
del complgjo para dar cuatro moléculas de producto en la reaccion

2NH; — (NH,): = N, + 3H,

Esta regla no se aplica a cambios que implican una variacion en la densidad elec-
tronica de la molécula. Los cambios de este tipo pueden tener lugar en forma de
cascada; por gemplo, la transformacion

CH,~CH—CH,—0—CH—CH, — CH;=CH—CH,—CH,—CHO
vinil alil éter pentenal-4

Mec. 1 Mec. 2
A - X - R

\

Ink E Baja

E Alta

TA It a TBaja T Alta T Baja-

yr yTr

Fig. 2-3 Un cambio en la energia de activacién indica una variacion en el mecanismo
que controla la reaccion.

puede explicarse en funcion de los siguientes cambios en la densidad de electrones:

/H /H
CH=C CH—
ot Do - i
1 -
2’_\ \, \/ A \2
CHX-CH, CH=CH,
o bien
H H
CH. C/ CH C/
PN \
CH;} _ O — CH, o
\’/ v/ /
CH—=CH, CH=CH,
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7. Una variacion de la energia de activacion con la temperatura indica un
cambio de la etapa controlante de |a reaccion. Recordando que un valor mas grande
de E corresponde a una reaccién més sensible a la variacioén de la temperatura,
una elevacion de E con la temperatura indica que la etapa controlante ha pasado
a ser otra alternativa o paralela, mientras que una disminucion en € vaor de E
indica que la etapa controlante ha pasado de ser una sucesiéon de etapas elemen-
tales a otra. Estas conclusiones se indican en la Fig. 2-3.

PREDICCION TEORICA DE LA VELOCIDAD DE REACCION

La expresion cinética es funcidn, en generd, de dos factores los que dependen de
la temperatura y los que dependen de la concentracion. Consideramos sucesiva
mente la prediccién de estos factores.

Factores que dependen de la concentracidn

S una reaccion puede seguir distintos caminos (p. €., no caditica y cadlitica),
de hecho los seguira todos, principalmente el que presente menor resistencia, que
suele ser & dominante. Solo e conocimiento de |as energias de todos |os productos
intermedios posibles permitira la prediccion del mecanismo dominante y su corres-
pondiente expresion cinética. Como a priori no se dispone de esta informacion, no
es posible la prediccion de la forma del factor que depende de la concentracion.
Efectivamente, la forma de la expresion cinética encontrada experimentalmente,
constituye frecuentemente la guia utilizada para investigar las energias de los pro-
ductos intermedios en una reacci6n.

Factores que dependen de la temperatura

Suponiendo que ya conocemos € mecanismo de reaccion, ya sea 0 no elemen-
tal, podemos entonces proceder a la prediccion del factor de frecuencia y de la
energia de activacion del coeficiente cinético.

Las predicciones del factor de frecuencia a partir de las teorias de colision
0 de estado de transicion, conducen a valores comprendidos entre e vaor correcto
y vaore? que difieren de aquel en un factor de 100; sin embargo, en determinados
casos de prediccién se puede presentar una desviacion mucho mayor.

Aungue las energias de activacion pueden estimarse a partir de la teoria del
estado de transicién, los resultados son deficientes y probablemente es mejor
estimarlas a partir de los resultados experimentales encontrados para reacciones
de compuestos similares. Por gemplo, las energias de activacion de las siguientes
series homdlogas de reacciones :

etanol

Rl + QHSONa —_— CoHsoR + Nal
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donde R es
CH, CH; iso-CsH, sec-C,H,
GCHy GH,, iso-CjHy  sec-CgHyy
GH, CieHas iso-CgHy;  sec-CgHy,
CHy ter-C,H,

estén todas ellas comprendidas entre 21,5 y 23,5 xcal.

Empleo en el disefto de los valores predichos

Las predicciones tedricas del orden de magnitud tienden a confirmar la co-
rreccion de sus representaciones, ayudando a encontrar la forma y las energias
de los digtintos productos intermedios y nos dan un mejor entendimiento de la
estructura quimica. Sin embargo, las predicciones tedricas raramente concuerdan
con los valores experimentales dentro de una desviacion del 100 %. Ademas, nunca
podemos decir de antemano si la velocidad predicha serd4 del orden de magnitud

de la velocidad determinada experimentalmente o s se desvfa en un factor de 108,
Por consiguiente, para los disefios de ingenieria este tipo de informacion no debe
emplearse sino que en todos los casos debe hacerse uso de las velocidades deter-
minadas experimentalmente. De este modo, los estudios”tedricos pueden servir
como una ayuda suplementaria que sugiera la influencia de la temperatura sobre
una reaccién dada a partir de una reaccién de tipo similar, para predecir los limi-
tes superiores de la velocidad de reaccidn, etc. El disefio debe realizarse siempre
a partir de las velocidades determinadas experimental mente.

BIBLIOGRAFIA

Friess, S. L., y Weissherger, A., Editors, Techniques of Organic. Chemistry, Vol. 8,
Investigation of Rates and Mechanisms of Reaction, Interscience Press, New York,
1953.

Jungers, J. C., et al., Cinétique chimique appliquée, Technip, Paris, 1958.

Laidler, K. J, Chemicaf Kinetics, 2nd ed, McGraw-Hill, New York, 1965.

Moore, W. J., Physicaf Chemistry, Prentice-Hall, New Y ork, 1950, Cap. 17.

REFERENCIAS

Denbigh, K. G., The Principles of Chemical Equilibrium, Cambridge University
Press, Cambridge, England, 1955, p. 442.
Dolbear, A. E., Am. Naturalist, 31, 970 (1897).



38 CAP. 2. CINETICA DE LAS REACCIONES HOMOGCNEAS

Lindemann, F. A., Trans. Farqday Soc., 17, 598 (1922).

Michaelis, L., y Menten, M. L., Biochem. Z., 49,. 333 (1913). Este trabajo ha
sido comentado por Laidler (1965) y por Freissy Weissberger (1953); véase la
bibliogr afia.

Ogg, R., J. Chem. Phys., 15, 337 (1947).

Ofah, G. A., Science, 168, 1298 (1970).

Rice, F. O., y Herzfeld, K. F., 1. Am. Chem. Soc., 56, 284 (1934).

PROBLEMAS

2-1. La ecuacion estequtométnca de una reaccion ess A + B = 2R. Calcllese € orden
de la reaccidn. . 4 ARG pror v floesa WA

A o B U .;i;. e
2-2. Dada la reaccion : 2NO, + 30, = N,O;, cdcllese la relacion entre las veloci-
dades de formaci6n y dml?rlcnén de los tres componentes de la reaoclén
Lg% —zfa T Teey
2-3. Una reaccién cuya ecuacion &tequxomémw es 4A + B = R + 1S tiene la ecua
cion cinética siguiente:

—Fy = 2CX'SCB

Dedlizcase la ecuacion cinética para esta reaccion si la ecuacion estequiométrica esta escrita en
lafoorma A+ 2B = 2R + S

24. Ja ecuecion cinética de una reaccion es: SN

. " YN
—ra = 0,005C,2, mol/cm®-min Foohes ’
Calcllese € valor numérico y las unidades del coeficiente cinético, s la concentracién se expresa
en mol/litro y €l tiempo en horas.

2-5. Laecuacion cinética para una reaccion en fase gaseosa a 400 °K viene dada por:

fh grlen

~Ba - 36692, atm/hr oo _ £

R Y

a) Indiquese las unidades del coeficiente cinético.
b) Calcllese € codficiente cinético para esta reaccion, S la ecuacion cinética viene expre-
sada por:

1 dN, .
“IAEC = 2, molllitro . hr
oy R7
7 ) ,/ F
4 v 4
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2-6. Demuéstrese que e Siguiente esquema

N;Os <‘£‘Z NO; + NO:

ka
NO? %, NO* + O,
NO* + NO# %> 2NO,

propuesto por Ogg (1947) es satisfactorio y puede explicar la descomposicién de primer orden
observada para & N;Oy.

2-7. La descomposicion de A a 400 °C y presiones comprendidas entre 1y 10 atmosferas
Se rige por una ecuacion cinética de primer orden.
a) Demuéstrese que un mecanismo similar al de la descomposicion del azometano (pag. 19)

A+AZA*+A
A*->R + S

L f
esta de acuerdo con las experiencias cineticas.

Sin embargo, pueden suponerse varios mecanismos para explicar la cinética de primer orden.
Para afirmar cual de estos mecanismos es € correcto es necesario aportar argumentos convin-

centes a su favor.
b) Con este objeto, ¢qué experimentos adicionales se han de redlizar, y qué resultados po-

drdn acanzarse?

2-8. Se sabe por experiencia que la descomposicion del 0zono en fase homogénea transcurre
de acuerdo con la ecuacion cinética:

—ro, = k[05])’[04] -1
a) Indiquese e orden globa de la reaccion.

b) Sugiérase un mecanismo en dos etapas para explicar esta cinética, e indiquese como podria
comprobarse e mecanismo sugerido.

2.9, El 4cido hipofosforoso se transforma en 4cido fosforoso por la accién de agentes oxi-
dantes

HsPO, agente oxidante HaPoa

La cinética de esta transformacion presenta las caracteristicas siguientes. Para concentraciones
bajas de agente oxidante

ru,po, — k[agente oxidante][HsPO.]
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Para concentraciones elevadas de agente oxidante

*

Tuspog = k'H *] [HsPOs)

Para explicar las experiencias cinéticas, e ha supuesto que con ion hidrégeno como catalizador
& HgPO, (normalmente no reactivo) se transforma en forma activa, cuya naturaleza se desconoce.

Este producto intermedio reacciona con & agente oxidante y da H4PO,. Demuéstrese que este
esquema explica los resultados cinéticos observados.

2-10. Las sustancias quimicas A, B y D se combinan paradar Ry S de acuerdo con |a ecua-
cién estequiométrica

A+B+D=R+S,

y después de transcurrir la reaccion, hasta una extension significativa, la ecuacion cinética ob-
servada es

s = kCACgCp/Cy

a) Calcllese e orden de la reaccion.
Para explicar las experiencias cintticas han sido propuestos los dos mecanismos siguientes, que
implican la formacion de un producto intermedio activo:

Mecanismo 1: A+B=X*+R
D+X*->S§ .

Mecanismo II: A+D=2Y*+R
B+Y*->S

b) ¢Estdn de acuerdo estos mecanismos con los datos ¢inéticos?
©) S no lo estdn, indiquese un esquema que esté de acuerdo con los datos cinéticos.
&) Si solamente estd de acuerdo uno de €llos, iqué linea de investigacion puede confirmar

que € mecanismo considerado es correcto?.Si ambos estdn de acuerdo con los datos cinéticos,
{cudl debe elegirse entre ellos?

2-11. A,B se descompone de acuerdo con la ecuacion estequiométrica

A:B = AB + }A,

Para deducir |a cinética de esta reaccién se ha realizado un gran esfuerzo pero los resultados
no son concordantes y no se dispone de ninguna ecuacion cinética que se gjuste a los datos. Sin
embargo, ‘pueden hacerse las observaciones siguientes sobre los datos:

1. Al principio de cualquier serie experimental se observa que es de primer orden con res-
pecto a reactante.

2. Cuando € reactante esta cas agotado, los datos se correlacionan bien por una ecuacion
que es de segundo orden con respecto a mismo.

3. La introduccién del producto AB con la alimentacién no afecta a la velocidad.

4. Laintroduccion del producto A, con la alimentacion hace descender lentamente fa velo-
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cidad de reaccién; sin embargo, no se ha encontrado ninguna proporcionalidad entre € A, apadido
y € efecto descendente.

Con la esperanza de que un tratamiento tedrico pueda sugerir una forma satisfactoria de la
cxpresion cinética, se han de analizar los mecanismos siguientes:

Mecanismo [ : 2AQB = (A4Bg)‘
(ABy)* = A, + 2AB
Mecanismo ~II: AsBz A* + AB

AB + A*= A, + AB

a) iAlguno de estos mecanismos esta de acuerdo con los datos experimentales encontrados?
Si se rechaza un mecanismo, indiquese en que nos basamos para rechazarlo.

b) Si ninguno de estos mecanismos es satisfactorio, (puede deducirse alguno que estt de acuerdo
con los hallazgos experimentales?

2-12. Se ha encontrado que la descomposicion del oxido nitroso en fase homogénea viene
dada por la ecuacién estequiométrica

Nao - Ng + iOQ

de ecuacioén cinetica

—r. = Fa[N:OF

DedUzcase un mecanismo que explique esta cinetica.

2-13. La pirolisis del etano tiene lugar con una energia de activacién de unas 75.000 cal.
Calcllese e aumento relativo de la velocidad de descomposicidn a 6§50 °C con respecto a 500 “C.

2-14.  En los dias tipicos de verano los grillos en e] campo mordisquean, satan y chi-
rrian de vez en cuando. Pero por la noche, cuando se relinen en gran nimero se observa que
los chirridos son continuados y la velocidad con que chirrian se hace muy regular. En 1897
Dolbear encontré6 que no sblo era regular sino que la velocidad venia determinada por la
temperatura, de acuerdo con la expresion:

(ndm. de chirridos en 15 seg.) + 40 = (Temperatura, °F)
Suponiendo que la velocidad con que chirrian es una medida directa de la velocidad metabdlica,
calcllese la energia de activacién, en calorias, de estos grillos en el intervalo de temperatura com-
prendido entre 60 y 80 “F.

2-18, Se demuestra experimentalmente que la reaccién de descomposicion en fase homo-
génea del 6xido nitroso transcurre con la estequiometria
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N,O b N2 + '}02

y la velocidad

k1[N;OJ*

—I'ngo = ]Tm’ mol/litro. min

siendo
kl = loxs.ase—el.uoomr

kg = 102:69¢~38.400/RT

a) Cacllese la energia de activacién de esta reaccion.
#) Constriyase una curva representativa andloga a la de la Fig. 2-3.

2-16. Lavelocidad de unareaccion bimolecular @ 500 °K es diez veces mayor que a 400 “K.
Calcllese su energia de activacion E:

a) A partir de la ecuacion de Arrhenius.

b) A partir de la teoria de la colision.

¢) ¢Cudl es la diferencia porcentual de la velocidad de reaccion a 600 °K predicha por estos

dos métodos ?

2-17. Sehaencontrado que la formacién y descomposicion del fosgeno transcurre del modo
siguiefite:

co+ Cly —:"<_—_> coqy,

Reaccién directa : Tcoor, = ki[ClLJF2{CO]

Reaccion inversa: = Fooo1, = k2[Clz]'*[COCl,]
a) Indiquese Si estas expresiones son termodindmicamente consistentes.

) Determinese cual de los mecanismos siguientes es consistente con estas vel ocidades encon-
tradas experimentalmente:

Mecanismo [I: Cl; 2 2CI* rﬁpido, en el equilibrio
CI* + co & COCI* ripido, en el equilibrio

COCI* + Cla 2 COCl; + CI* lento y controlante de la velocidad
Mecanismo Il : clp 22 2C1* rapido, en el equilibrio
Ci* + Cl, = CIf rapido. en el equilibrio

Ci? + CO = €0Cl; + CI* lento y controlante de la velocidad

2-18. Radicales libres. reacciones en cadena. La descomposicién térmica de los hidrocar-
buros corresponde frecuentemente a expresiones cinéticas de orden n = 0.5; 1; 1.5.. . y su com-
portamiento puede explicarse en funcién de un mecanismo de reaccion en cadena con radicales
libres, propuesto inicialmente por Rice y Herzfeld (1934). Como gjemplo, supongamos que un
hidrocarburo A se descompone del modo siguiente para dar moléculas de |os productos Ry, Ry,. . .
mientras que X; y Xi son radicales libres como productos intermedios.
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Formacion de radica libre:
lento

A—R,; + X;- )

Etapas de propagacién de la cadena, que generalmente se repiten muchas veces:

A+ X;-—>Rg+ Xy (2-ii)
X;e > R;g + X (2-iii)
Posibles etapas de terminacion, que representa la destruccién del radical libre.
2X,- >R, (2-iv)
X, + X3+ =Ry @)
2X,+ > Ry C-vi)

Empleando las etapas de iniciacién y propagacion (2-i), (2-ii), y (2-iii) determinese sucesiva-
mente € orden de la reaccion de descomposicion de A cuando la terminacion transcurre de
acuerdo con
a) Etapa (2-iv).
b) Etapa (2-v).
¢) Etapa (2-vi).

219. Reacciones enZima-sustrato. En este caso, un reactante denominado sustrato se con-
vierte en producto por la accion de una enzima, una sustancia de peso molecular elevado (p-m. >
> 10.000) analoga a una proteina. Una enzima es atamente especifica, catalizando solamente
una reaccion particular 0 un grupo de reacciones. Asi tenemos:

A enzima. R

La mayor parte de estas reacciones presentan las siguientes caracteristicas cinéticas:

1. Laveocidad es proporcional ala concentracion de la enzimaintroducida en lamezcla [Eo -

2. Para concentraciones bajas del reactante la velocidad es proporciond a la concentracion
del reactante.

3. Para concentraciones altas de reactante la velocidad es independiente de la concentracion
de reactante.
Michaelis y Menten (1913) fueron los primeros en explicar este comportamiento general con el
mecanismo siguiente:

A+ BT (AE®
(AE} R + E

La caracteristica particular de este modelo consiste en suponer que la concentracion del pro-
ducto intermedio puede ser apreciable, en cuyo caso la enzima total esta distribuida como sigue:

[Eo) = [E] + [(A.E)*]
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*Como la concentracion de la enzima no puede determinarse ficilmente, dedizcase |a ecuacion
cinttica para esta reaccién en funcion de [E,] y [A]y demuéstrese que explica e comportamiento
observado. En e desarrollo utilicese la aproximacion del estado estacionario.

2-20. Reaciones fotoquimicas. Estas reacciones transcurren solamente en presencia de lux
con una velocidad que depende de la intensidad de la radiacion incidente, y sin embargo son de
naturaleza homogénea. Este tipo de reaccion no se gjusta a nuestra clasificacién de tipos de reac-
ciones, en homogéneas y heterogéneas. Considérense |as definiciones dadas en el Capitulo 1y
principios del 2 y después decidase como podrian modificarse o interpretarse estas clasificaciones
para incluir las reacciones fotoquimicas.

Si la velocidad de reaccion de una reaccion homogénea en ofras cirgunstancias estd influen-
ciada por la intensidad del campo magnético, intensidad del campo eléctrico (véase Chem. Eng.
News, 44, 37, feb. 28, 1966), intensidad de ondas fisicas, o cuaquier otro efecto, indiquese ¢cdmo
habria que incluir estos factores.



lnterpretacién de los datos obtenidos
en un reactor discontinuo

Una ecuacion cinética caracteriza a la velocidad de reaccion y su forma
puede provenir de consideraciones tedricas 0 ser simplemente € resultado de un
procedimiento empirico de guste de curvas. En ambos casos, € valor de los
coeficientes cinéticos de la ecuacion solamente pueden determinarse por via expe-
rimental, ya que en la actualidad resultan inadecuados los modelos de prediccion.

La determinacion de la ecuacidn cinética suele realizarse, mediante Un proce-
dimiento en dos etapas. primero se determina la variacion de la velocidad con la
concentracién a temperatura constante, y después la variacion de los coeficientes
cinéticos con la temperatura, para obtener la ecuacion cinética completa

L os aparatos para obtener los datos empiricos pueden clasificarse en dos tipos:
reactores discontinuos o por cargas, y reactores de flujo. El reactor discontinuo es
simplemente un recipiente en € que estan contenidas las sustancias mientras reac-
cionan; lo que hemos de determinar es la extension de la reaccion para diversos
tiempos, que puede seguirse por varios caminos, por eemplo:

1. Siguiendo la marcha de la concentracion de un determinado componente.

2. Siguiendo la variacion de alguna propiedad fisica ddl fluido, tal como la
conductividad eléctrica o € indice de refraccion.

3. Siguiendo la variacion de la presion total, en un sistema a volumen cons-
tante.

4. Siguiendo la variacion del volumen, en un sistema a presidon constante.

El reactor discontinuo experimental suele operar isotérmicamente y a volumen
constante, debido a la facil interpretacion de los resultados experimentales proce-
dentes de las experiencias efectuadas en estas condiciones. Este reactor es un digpo-
sitivo relativamente sencillo, adaptable a experiencias de laboratorio en pequefia
escalay necesita solo pequefios instrumentos o aparatos auxiliares; es el dispositivo
preferido para la obtencion de datos cinéticos en sistemas homogéneos. Este capi-
tulo estd dedicado a este tipo de reactor.

El reactor de fluio se Utiliza principalmente para € estudio cinético de reac-
ciones heterogéneas, aungque en algunos casos se usa para completar € estudio de

45
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reacciones homogeéneas y ofrece ventajas sobre el reactor discontinuo. Como gem-
plo de casos en que € estudio cinético puede efectuarse con mayor facilidad en
los reactores de flujo podemos citar: las reacciones que son dificiles de seguir, las
reacciones que dan lugar a varios productos, las reacciones muy rdpides, y las reac-
ciones en fase homogénea. La planificacidn de los experimentos y la interpretacion
de los datos obtenidos en los reactores de flujo se estudian en capitulos siguientes.

Para andlizar los datos cinéticos se emplean dos métodos. € integral y d dife-
rencial. En el método integral seleccionamos una forma de ecuacion cinética. Una
vez integrada esta ecuacion, de su forma se deducen las coordenadas que han de
tomarse para que la representacion del tiempo frente a una funcién de la concentra-
cién sea una recta. Si los datos experimentales se distribuyen sobre una recta,
decimos que es satisfactoria la ecuacion cinética seleccionada.

En & método diferencial ensayamos directamente € gjuste de la expresion
cinética a los datos, sin integracion alguna. Sin embargo, como esta expresion es
diferencial, antes de intentar e procedimiento de guste hemos de calcular los

valores de (1/ (B (dN/dr) a partir de los datos.
Cada uno de estos mttodos presenta ventajas y desventajas especificas. El mé-

todo integral es facil de aplicar y esta recomendado cuando se ensayan mecanismos
especificos 0 expresiones cindticas relativamente sencillas, o cuando los datos estén
tan dispersos que no pueden calcularse con suficiente exactitud las derivadas ne-
cesarias para aplicar € método diferencial. El método diferencial es Util en
casos mas complicados, pero requiere mas exactitud o mayor cantidad de datos.
El método integral puede ensayar solamente e mecanismo o la forma cinética
elegidos; e método diferencial puede emplearse para deducir o desarrollar una
ecuacion cinética que se gjuste a los datos.

En genera, se recomienda que se intente en primer lugar € método integral,
y que se ensaye después € método diferencial, s aquél no resulta satisfactorio.
En los casos complicados puede necesitarse € empleo de métodos experimentales
especides que den una solucién parcial d problema, o e empleo de reactores
de flujo juntamente con & andlisis diferencial.

REACTOR DISCONTINUO DE VOLUMEN CONSTANTE

Cuando hablamos de reactor discontinuo de volumen constante nos estamos
refiriendo al volumen de la mezcla reaccionante y no a volumen del reactor; es
decir, esta denominacion corresponde a un sistema reaccionante de volumen cons-
tante o de densidad constante. Se incluyen en este tipo la mayor parte de las reac-
ciones en fase liquida y todas las reacciones en fase gaseosa que se efectlian en una
bomba de volumen constante.

En un sistema de volumen constante, la medida de la velocidad de reaccion

dej componente i ser&
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_ L1dN, _dWNJ V) dC i
h=vdad="a ~d G-
PV =N VwTy

que para gases ideales es e 3’%2‘7
W

1 dp,

rn = ﬁ -E (3-2)

Es decir, la velocidad de reaccion de cualquier componente viene dada por la velo-
cidad de cambio de su concentracion o de su presion parcial. Por consiguiente,
si lo que buscamos es la velocidad de reaccion, no importa la magnitud que dlija-
mos para seguir €l transcurso de la reaccién; o que hemos de hacer es relacionar
esta medida con la concentracién o con la presion parcid.

Para las reacciones gaseosas en las que hay variacion eh el nimero de moles,
un método sencillo para determinar la velocidad de reaccién consiste en seguir la
variacion de la presion total « del sistema. Veamos como se efectla

Analisis de los datos de presion total obtenidos en un sistema a volumen cons-
tante. Para las reacciones isotérmicas en fase gaseosa en las que € numero de
moles. de las sustancias varia durante la reaccion, vamos a deducir la expresion
genera que relaciona las variaciones de la presion total = del sistema con las varia
ciones de la concentracion o ‘de la presion parcial de cualquiera de los componentes
de la reaccién, conociendo las condiciones iniciales ddl sistemay la estequiometria
de la reaccion.

Escribamos la ecuacion estequiométrica general y debagjo de cada término
indiqguemos & nimero de moles de cada componente presente:

aA + B +...= R + S ...
En d instante 0: N, Npo Nro Ngo Ninerte
En @ instante t: Ny — ax  Ngy — bXx Npo + X Ngo + SX Ninerte

Inicialmente € nimero total de moles presentes en € sistema es:

No = NA0+ NBO+- "+NBO+ NSO+ "'+Ninerte
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Mientras que en € instante ¢ es:
N=No+x(r+s+:---—a—-b—--)=N, + xAn
donde
Am=r+s+.co=q=ph—1..

Suponiendo que se cumple la ley de los gases idedes para € sistema a volumen
constante ¥, podemos escribir para cualquier reactante, por gemplo para € A:

L]

a
PA = CoRT = ppo = An (7 = =) (33

La ec. (3-3) da la concentracién o la presion parcial del reactante A en funcion de
la presion total z en € instante ¢, la presion parciad pa, de 4, y la presion tota
inicid =, del sistema

Andogamente, para cualquier producto R podemos deducir que:

PR = CaRT = pgo + 3 (7 = m0) (34)

Las ecs. (3-3) y (3-4) son las relaciones que nos interesan entre la presién total del
sistema y la presion parcial de las sustancias reaccionantes. Hemos de insistir en
gue no puede emplearse e procedimiento de la «presién total» s no se conoce
la estequiometria precisa 0 S se necesita més de una ecuacién estequiomttrica
para representar la reaccion.

Método integral de anélisis de datos

Procedimiento general. En e método integral de andlisis se ensaya siempre
una ecuacion cinética particular. se integray se comparan los datos calculados de C
frente a ¢t con los datos experimentales de C frente a t, y S € gjuste no es satis-
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factorio se sugiere y ensaya otra ecuacion cinética. El procedimiento genera de
céculo puede resumirse del modo siguiente:

1. En un sistema de volumen constante la expresién cinttica para la desapa-
ricion del reactante A sera de la forma siguiente:

~ra= =% 2 g, ) (-5

0 en & caso menos general en que los términos dependientes de la concentracion
puedan separarse de los términos independientes, resulta:

—rx = =2 = kA(C) 3-6)

Con cualquiera de estas dos ecuaciones procedemos como se indica a continuacion;
sin embargo, e método resulta mas sencillo empleando la ec. (3-6).
2. Se separan variables de la ec. (3-6) resultando:

_dCy
f(C)
En la que f(C) solamente ha de contener concentraciones de sustancias que puedan

expresarse en funcién de C,. La integracion de la ec. (3-6) puede hacerse analitica
o gréficamente, para dar:

=kdt

Ca dCA f ¢
- =k| dt =kt 3-7
e JCD ~ ¥ o @-7)
Segln la
] ec. (3-7)

los datos han de
distribuirse sobre

nar
(53 una recta
B Sl los datos
& se distribuyen
sobre unacurva

Pendiente =k  ha de rechazarse

la ecuacién ecinética

-

0 !

Figura 3-1 Ensayo de una ecuacién cinética por el método integral de analisis
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3. Esta funcién de la concentracion es proporciona al tiempo, por lo tanto
una representacion tal como la de la Fig. (3-1) ha de conducir a una recta de pen-
diente k para esta ecuacién cinética particular.

4. A partir de los datos experimentales se calculan los valores numéricos de
laintegra dela ec. (3-7) y se representan frente a los correspondientes tiempos en
laFig. (3-1).

5. Se observa si estos datos se distribuyen sobre una recta que pasa por €
origen; en caso afirmativo podemos decir que la ecuacién cinética ensayada se
gjusta a los datos. Si los datos se distribuyen mejor sobre una curva, hemos de
rechazar esta ecuacion cinéticay su mecanismo, y ensayar con otra ecuacion.

El método integral es especialmente adecuado para gjustar reacciones senci-
Ilas correspondientes a reacciones elementales. Estudiamos a continuacion diver-
sas formas de estos tipos de reacciones.

Reacciones monomoleculares irreversibles de primer orden. Consideremos
la reaccion

A -» productos (3-8q)
Supongamos que para esta reacciOn queremos ensayar la ecuacion cinética del tipo
—r=— X8 2 ke, " (3-88)

Separando variables e integrando resulta
f o dCA —k f dt

. cAo
0 sea

S - i
In Cas kt (3-9)

que es € resultado deseado.
La conversién fraccional Xy de un reactante dado A, se define como la fraccion

de ese reactante convertido en producto, o sea

X, = Nao — Na (3-10)

La conversion fraccional (o simplemente conversion) es una variable adecuada
para los célculos de ingenierla que sustituye muchas veces a la concentracion;
por consiguiente, la mayor parte de los resultados dados a continuacion estan en
funcion de Cy y de X4
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Veamos ahora como puede escribirse la ec. (3-9) empleando conversiones.
En primer lugar, para un Sstema de densidad constante ¥ no varia, por consiguiente:

Ca==2="40— & = Cuoll — X (3-11)*

—dCA = CAO dXA
y entonces la ec. (3-8) ser&

dX, _
2 k=X

separando variables e integrando tenemos:

I dX, J'c
fo st I

0O sea -

~In(1 - X = kt (3-12)

gue es equivalente a la ec. (3-9). Representando In (1 ~ X,) 0 In (Ca/Ca,) frente
a ¢, para una ecuacion de este tipo, como se indica en la Fig. 3-2, se obtiene una
recta que pasa por e origen.

9
g

1

2 L~

N< o Ec. (3-9) 0 (3-12)
.L Pendiente=k

-

.5 o

1 A

0 a

o

t
Fig. 3-2. Ensayo de la reacciéon de primer orden, ec. (3-8)

. La ecuacion (3-72) representa una relacion mds general entre la concentracién y la conversion
para sistemas de volumen (o0 densidad) variable.
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Observacion: Hemos de indicar que ecuaciones tales como

d
- dCt'A kcg,sch

se consideran de primer orden, aunque no responden a este tipo de andlisis, en

consecuencia, no pueden tratarse por este método todas las ecuaciones de primer
orden.

Reacciones bimoleculares irreversibles de segundo orden. Consideremos Ja

reaccion
A +B - productos (3-13 a)
con la correspondiente ecuacion cinética
- dC, _ 4acg
—Fy = dt =Tt - kCACB (3'l3b)

Teniendo en cuenta que las cantidades de A y B que han reaccionado en cualquier
tiempo ¢t son iguaes y vienen dadas por CagXa = CreXn, $ puede exribir la ec. (3- 13)
en funcion de X, del modo siguiente:

dX, /
—r,= CAO -nat—A = k(CAo - CAOXA)(CBO - CAO XA)

Designando a la relacion molar inicia de los reactantes por M = Cgo/Cao, ten-
dremos :
~7a = Cao g2 = KCy¥1 = XM = X))

gue por separacion de variables e integracion formal, resulta

XA dXA _ ] t
N ESACES AN Cack [, i

Después de descomponer en fracciones parciales, integrar y efectuar operaciones,
é resultado final, expresado en diferentes formas, es.

1-Xs _ o M- Xa CCao _ 1, Co
1-X,  MQ@-X)  GCuC  MC, (3-14)

= Cpo(M — 1)kt = (Co = Caodkt, M#1

In 1 =In
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\ A
2R
[
SIS
& & o
's OA (<]
Pendiente = (Cpo = Cao)k oo Ec. (3-14)
L
rdenadaslng—mslnM X §
Ao 8 Pendiente = (Cpg — Cao)k
0 > >
0 t 00 t

Fig. 3-3. Ensayo para el mecanismo bimolecular A + B =+ R con Cas 5 Cga, 0 para la
reaccion de segundo orden de la €€, (3-13)
La Fig. 3-3 muestra dos modos equivalentes para obtener una representacion lineal
entre una funcién de la concentracién y el tiempo, para una reaccién que se guste
a esta ecuacion cinética de segundo orden.

Si Cg, €s Mucho mayor gue Cag Cs permanece en un vaor aproximadamente
constante y la ec. (3-14) se aproxima a las ecs. (3-9) o0 (3-12) de la reaccién de
primer orden. Por tanto. la reaccion de segundo orden se. convierte en una reac-
cion de seudo primer orden.

Observacion 1. En € caso especia de que los reactantes se introduzcan
en relacion estequiométrica. la expresion integrada de la velocidad queda inde-
terminada y para su evaluacion es necesario tomar limites de los cocientes.
Esta dificultad se evita s tomamos la expresion cinética diferencia de partida
y la resolvemos para este caso especia de la relacion estequiométrica de los
reactantes. Asi, para la reaccion de -segundo orden cuando las concentraciones
iniciales de los reactantes A y B son iguales, 0 para la reaccion:

2 A — productos (3-15 @)
la ecuacién diferencia de segundo orden sera:

-, = 'dfﬁA"" kCp? = kCad®(l = X,)? (-15b)

gue una vez integrada resulta:

—

B

1 Xa
————im A o kt 3-16
(TA. Cao CAO-I - XA ( )
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Ec. (3-16)

X /a-X,

Pendiente = &

Pendiente = Cyok

t ¢

Flg. 3-4. Ensayo para los mecanismos bimoleculares:
A 4+ B — Rcon Cu = Cg 0 para la reaccién de segundo orden de la g¢, (3-15)

En la Fig. 3-4 se representan las variables para ensayar esta ecuacion cinética.

En la préctica, la relacion entre los reactantes ha de elegirse de modo que
sea igual, o muy diferente. a la relacién estequiométrica.

Observacién 2. La forma de la expresion cinética integrada depende tanto
de la estequiometria como de la cinética. Por gemplo, s la reacuon dee )

—f - :,.l'.« =

A +2B -» productos A G-17 a)

\:

es de primer orden con respecto a A y a B, y por consiguiente de orden global
igud a dos, 0 sea: 20aXs tiivg

AC.
—ra = -7 kCoCp = kCpo™(1 = X )(M - 2X)) (3-17 b)

la forma integrada es

C:f? M(I—L"A) = CaoM = Dkt, M#2 (3-18)

4 - e f.

Si los reactantes se encuentran en proporcién estequiométrica la forma integrada
resulta

o e 2kt, M =2 (3-19)

Estas dos observaciones son aplicables a todos los tipos de reacciones. Por con-
siguiente, las formas especiales de las expresiones integradas aparecen cuando se



REACTOR DISCONTINUO DE VOLUMEN CONSTANTE, 55

utilizan los reactantes en la relacion estequiométrica, o cuando la reaccion es no
elemental.

Reacciones trimoleculares irreversibles de tercer orden. Para la reaccion

A + B + D — productos (3-204a)
consderemos que la ecuacion cindtica es
—Fp = —dd—CA = kCACBCD (3- 20b)

0 en funcion de X,:
CA dXA = kCAoa(l (CBO - XA) (% - XA)
AO AO

Separando variables, descomponiendo en fracciones parciales, e integrando se
obtiene finamente :

(Cao = Cgo)(Cao = Coo) (Coo = CooX(Cro ~ Tno) ¢ (32 1)
1 In 22 Coo _ kt

(Cno - CAO)(CDO - Cno)

Ahora bien, s Co, es mucho mayor que Cae Y Cae, la reaccion sera de segundo orden
y la ec. (3-21) se reduce a la (3-14).

Todas las reacciones trimoleculares encontradas hasta ahora son de la forma
delas ecs. (3-22) o (3-25). Asi parala reaccion:

A+2B—>R  CON—r, = -‘-f—t- = kCaCa* (3-22)
ECaol X AL

En funcion de la conversion, la velocidad de reaccion ser& =, 7, 2

"j‘:A = KCac(l — X, )M = 2X,)?

siendo M = Cgo/Cao. Integrando da:

(2C,0 - gao)écno - Cg) + In g:oTCn = (2Cao =~ Cao)kt, M # 2 (3-23)
sobs
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o bien: .
o1 N
Ca?  Cp? ~ Kh M=2 07 (3-24)
Anaogamente, para la reaccion : i
A+B->R CON = 1y = ‘!dg": kC,Cp? (3-25)
integrada da

= Cgo)(Cpo ~ B
(CAO '80)(Cro CB) + In C::gA — (CAO - CBO)’kt’ M#1 (3-26)

CBO CB

! 1
'CAa - m = 2kt, M=1 (3-27)

f

Ecuaciones cinéticas empiricas de orden m, Cuando no se conoce el meca
nismo de reaccion, a veces intentamos ajustar los datos con una ecuacion cinética

de orden n,de la forma

—r, = ..‘.’acfe = kCy» (3-28)

que despues de separar variables e integrar se transforma en:

Ci"—Ci"=(@—Dkt, n#1 (3-29)

El orden n no puede calcularse directamente a partir de la ec. (3-29) sino que
ha de efectuarse su célculo por tanteo. Para un valor supuesto de n se calcula k
para todos y cada uno de los puntos; €l valor de n que dé minima variacion en k
es e valor buscado.

Un hecho curioso de esta expresion cinética es que las reacciones con orden
n >1 no pueden nunca completarse en un tiempo finito. Por otra parte, para
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ordenes n <1eda expresion cinética predice que la concentracion de reactante
se hard cero en un tiempo finito calculado a partir de la ec. (3-29) por:

(i=»
A0

t= T =k .
y después seré negativa. Como la concentracion real no puede ser inferior a cero
para n < 1, no deberd efectuarse la integracion para tiempos superiores a que le
corresponde una concentracién final igual a cero. Como consecuencia de este com-
™ portamiento, el orden fraccional observado en los sistemas reales jr4 aumentando
hasta alcanzar € vaor de la unidad a medida que se va agotando un reactante.

Reacciones de orden cero. Se dice que una reaccidn es de orden cero cuando
la velocidad de reaccidn es independiente de la concentracion de las sustancias,
es decir cuando:

—ry = _% -k (3-30)

Integrando y teniendo en cuenta que Ca nunca puede ser negativa, se obtiene
directamente; -

Cro = Ca - CaoXa =kt parat< % (3-31)

que indica que la conversion es proporcioua’al tiempo, como se muestra en la
Fig. 3-5.

Cro
Pendiente = = & } S
4
l ——— rd
Pendiente = 67.' o ° T
Ca ‘ A0
Ec. (3-31)
9 o

t \\\ t CM/h

Fig. 35. Ensayo para una ecuacién cinética de orden cero, o ecuacién cinetica (3-30)
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Por regla general, las reacciones solamente son de orden cero en ciertos inter-
valos de concentracion (el de las concentraciones mas altas). Si la concentracion
desciende suficientemente, suele encontrarse que la velocidad de reaccion depende

de la concentracion, en cuyo caso el orden es superior a cero.
En general, las reacciones de orden cero son aguellas cuyas velocidades estan

determinadas por algun factor diferente de la concentracion de los reactantes, por
gemplo, la intensidad de radiacion dentro de un recipiente en las reacciones foto-
quimicas, o la superficie disponible en algunas reacciones en fase gaseosa catali-
zadas por solidos. Por consiguiente, es importante definir las velocidades de las
reacciones de orden cero de ta manera que esté incluido adecuadamente este factor.
A continuacion consideramos algin gjemplo.

En € reactor fotoquimico bafiado enteramente por radiacién, la velocidad esta
regida por la intensidad de radiacion que recibe un volumen elementa de fluido,
y a duplicar € volumen de fluido se duplica € nimero de moles que reaccionan
en la unidad de tiempo; por consiguiente, la definicion adecuada de la velocidad

de reaccion para este caso sera

! dNy
~ vol. de fluido dt

= f(intensidad de radiacion)

14

gue es la ec. (3-30) o la definicion de la ec. (1-3).

En & caso de una reaccién catalizada por solidos, € ndimero de moléculas
que reaccionan en la unidad de tiempo es independiente del volumen del fluido
pero es directamente proporcicnal a la superficie disponible del solido. En conse-
cuencia, la velocidad de reaccion ha de referirse a la unidad de superficie dispo-
nible, o sea

AN,
superficie’ disponible 4

El conocimiento de las caracteristicas fisicas nos indicara € modo de expresar
la velocidad, de acuerdo con las definiciones dadas por las ecs. (1-3), (1-4), (1-5)
0 (1-6). Si se utiliza la ec. (1-3) obtenemos la ec. (3-30) y € sistema reaccionante
de orden cero es homogéneo. Si resulta adecuada alguna otra definicion de la velo-
cidad, nos encontramos ante un sistema de orden cero heterogéneo. Estos dos
sistemas no deben confundirse.



REACTOR DISCONTINUO DE VOLUMEN CONSTANTE. 59

Orden global de las reacciones irreversibles a partir del periedo medio t.,. A
veces para la reaccion irreversible

A + BB + . .. — productos

podemos escribir

bl O —'d_df— - kCAGCBb, ..

Si los reactantes estan presentes en' relaciones estequiométricas, esta relacion per-
manece constante durante toda la reaccion. Por consiguiente, para los reactantes
A y B en cudquier ingtante se cumple que Cg/Cas = Bla, y

—IA = "‘dc" kCA(lg ) coe= k(g)b.. Mo/ AAREE

d
—-aqt—‘-‘ = k'C:* v (3-32)

integrando para n % 1, da
Ci ™~ Cis"=k'(n - 1)t

Definiendo € periodo medio de reaccién, ¢,,5, cOMo €l tiempo necesario para que
la concentracion de los reactantes descienda a la mitad de su valor inicial, re
sulta

2r-1 — l
tl[2 k'(n ) (3-33)
Esta expresion muestra que la representacion de log #,,4 frente alog Caqe dara una
recta de pendiente 1 — n, como se indica en la Fig. 3-6.

El método del periodo medio necesita que se efectlien una serie de experien-
cias, cada una a concentracion inicial diferente, y muestra que la conversion
fraccional en un tiempo dado se eleva a aumentar la concentracion para ordenes
mayores que la unidad, disminuye a aumentar la concentracién para érdenes me-
nores que la unidad, y es independiente de la concentracion inicial para reacciones
de primer orden.

Se pueden emplear numerosas variantes de este procedimiento. Por gemplo,
si todos los componentes presentes estan en exceso, excepto uno, por gemplo €
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A
Ec.3-33 4+
>+\Pendiente =lan
4
~ _

J A o~ *Orden< 1 Orden> 1
k-4 :Orden= 1

log Cao

Fig. 3-6. Orden global de reacgcién a partir de una serie de experimentos de periodo
medlo; cada uno para diferente concentracién inicial de reactante

A, se puede calcular €l orden con respecto a ese componente A. En este caso la ex-
presion general se reduce a

dC,

——2 = k'C,*

dt

donde
K" = k(CBob' . ') y CB = CDO

Este método puede extenderse a cualquier periodo de tiempo #/m, pero no puede
emplearse en aguellas reacciones en que resulta imposible mantener las relaciones
estequiomeétricas, como por gemplo en las reacciones autocataliticas.

Reacciones irreversibles en paralelo. Consideremos el caso mas sencillo en
que A. s dexompone 0 desgparece por dos mecanismos posibles, correspondiendo
ambos a reacciones elementales :

k1

A—R
A-2S
Las ecuaciones cinéticas para los tres componentes son

dC,

=TI\ = - = k1Ca + k3Ca = (K, + kg)Cy (3-34)
=52 _1c, (3:35)

dCs _

s = kaCa (3-36)



REACTOR DISCONTINUO DE VOLUMEN CONSTANTE, 61

Ec. (3-38)

Cr

k
Pendiente = k—'—
2

k o+ kp Crof-————

Pendiente

" I
0 > oo Coo
t Cs

Fig. 3-7. Coeficientes cinéticos para dos reacciones competitivas elementales de primer

. . AR
orden, del tipo A 4s

Esta es la primera vez que nos encontramos con reacciones multiples. En general,
para estas reacciones si se necesitan N ecuaciones estequiomeétricas para describir
el proceso, es necesario conocer la variacion de la concentracion de N compo-
nentes de la reaccion para describir la cinética. Asi, en este sistema, si conocemos.
solamente las variaciones de C,, Cr 0 Cs no podemos calcular ki y ks Al menos
hemos de conocer la variacién de la concentracion de dos componentes; entonces,
a partir de la estequiometria podemos calcular la concentracion del tercer com-
ponente, teniendo en cuenta que C, + Cg + Cs €S constante.

Los valores de k se calculan empleando las tres ecuaciones cinéticas diferen-
ciales. En primer lugar se integra la ec. (3-34) que es de primer orden, dando

~in S = (K, + kot (3-37)
A0

Cuando se representa esta ecuacién como en la Fig. 3-7, la pendiente es &, + k,.
Dividiendo la ec. (3-35) por la (3-36) tenemos:

gue integrada da

G=Cm f (3-38)

Este resultado se indica también en la Fig. 3-7. Por consiguiente, la pendiente de la
recta correspondiente a la representacion de Cs frente a Cr da la rlacion kq/kg.
Conociendo k,/k; y ki + k, obtenemos los valores de k, y k;. En la Fig. 3-8 se
representan las curvas concentracion-tiempo caracteristicas de los tres compo-
nentes en un reactor discontinuo cuando Cry = Cgy = 0y k; > k;.
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0

0 t
Fig. 38. cCurvas caracteristicas concentracién-tiempo para reacciones ¢ompetitivas

En e Capitulo 7 se estudian con mas detalles las reacciones en paralelo.

Reacciones homogéneas catalizadas. Supongamos que la velocidad ‘de reac-
cion para un sistema homogéneo catalizado es igua a la suma de las velocidades
de ambas reacciones. la no catalizada y la catalizada

AR
A+C2R+C .

cuyas velocidades de reaccion son
dCs\ _
-(G), = e

Esto quiere decir que la reaccién transcurrira también sin la presencia de catali-
zador y que la velocidad de la reaccion catalizada es directamente proporcional
a la concentracion del catalizador. La velocidad global de desaparicién del com-
ponente A ser&

’% = kiCa + kaCyCo = (r + ksCo)Ca (3-39)

Integrando, teniendo en cuenta que la concentracion del catalizador permanece
constante, resulta:

C
—ln'é:A‘; = —lﬂ (l - XA) = (k; + szO)I = kobservadot (3-40)

v 2, e Ce

PETARN

WA
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Podemos calcular &, y k, haciendo una serie de experiencias con diferentes ¢on«
centraciones de catalizador, representando €l valor de k observado frente a la con-
centracion del catalizador, como se indica en la Fig. 3-9. La pendiente de esta
representacion es k, y la ordenada en € origen ;.

Pendiente = ko

kobservado

kobservado = kl + kZCc ,de la ec. (&40)

0 Cc

Fig. 39, Coeficientes cinéticos para una reaccién homogénea catalifizada a partir de
una serie de experiencias con concentraciones diferentes de catalizador

Reacciones autocataliticas. Se denomina reaccion autocatalitica aquella en
la que uno de los productos actia como catalizador. La reaccion més sencilla es

A+R—>R+R (3-41a)
para la cua la ecuacion cinética es.

= _‘{% = kC,Ca (3-41b)

Como la suma de los moles de A y R permanece constante a medida que A va
desapareciendo, podemos escribir para cualquier instante:

Co = Cy + Cg = Cyo + Cyp = coOnstante

Por consiguiente, la ecuacion cinética sera
_ _dC, _
—ry = -5 = kC\(Co - €

Efectuando operaciones y descomponiendo en fracciones parciales, resulta:

o, 1o, i)
G-t - "\ ta-q) "k
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gue integrada da

Cao(Co -~ C) _, Ca/Cao _ _
I = ) = e = Cokt = (Cao + Caolkt (3-42)

En funcion de la relacion inicial de reactante, M = Crg/Caq, Y de la conversion
fraccional de A, la expresion anterior puede escribirse como:

In M = CuM + Dt = Cao+ Coolht (3-43)

En una reaccion autocatalitica ha de existir inicialmente algo de producto R para
gue transcurra la reaccién. Empezando con una concentracidn pequefia de R,
vemos cualitativamente que la velocidad aumentard a medida que se vaya for-
mando R. En € otro extremo, cuando ha desaparecido précticamente todo el
componente A, la velocidad ha de tender a cero. Este comportamiento se indica
en la Fig. 3-10, la cua muestra que la velocidad varia a lo largo de una para
bola cuyo maximo corresponde a concentraciones iguales de A y de R.

: |
Qo con el

b S5

\
N

Velocidad //

baja Empezando con

algo de R
XA -T
' Velocidad alta Parabslica
/ |
- Velocidad baja ] i
0( : 00 CASCE 1 -
Ca/Cho

Flg. 3-10. Curvas conversién-tiempo y concentracién-velocidad pare reacclones auto-
cataliticas de la ec. (3-41). Esta forma ea caracteristica de este tipo de reacciones

Para saber si una reaccion es autocatalitica se representan las coordenadas
de tiempo y concentracién correspondientes a las ecs. (3-42) o (3-43), como se in-
dicaen laFig. 3-11, y se observa s resulta una recta que pasa por € origen. En
e Capitulo 6 se estudian con mas detalle las reacciones autocataliticas.

Reacciones irreversibles en serie. Consideremos, en primer lugar, una reac-
cion monomolecular consecutiva de primer orden, tal como

A RBS S
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Pendiente = Cok -

M+X,
M~ X,)

0 In

Ec. (342) 0 (3-43)

CaoCr

~ CACro

In
\
\

Fig. 3-11. Ensayo de la reaccién autocatalitica de la Ec. 3-41

cuyas ecuaciones cinéticas para 10s tres componentes son:

dcC,

rn=—3%=—kC, (3-44)
dc,

e = -a'tz = kch - kgCn 1 (3-45)

re = % = 1,c, (3-46)

Partamos de una concentracion inicial de A igua a Ca, Sin estar presentes R ni S
y veamos como varian las concentraciones de |os componentes con €l tiempo. Por
integracion de la ec. (3-44) calculamos que la concentracién de A es

—_ _C—A- - kl' 0 CA = CAoe-k“ (3_47)

C.(o
Para calcular la variacion de la concentracion de R, sustituimos |a concentracién
de A, dada por la ec. (3-47), en la ec. (3-45) que rige la velocidad de cambio de R,
resultando

"7(;: + kyCp = kyCpge~Fat (3-48)

gue es una ecuacion diferencial lineal de primer orden de la forma:

dy =
o tfr=¢
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Multiplicando esta expresion por € factor de integracion ef? 4% |a solucidn es:
yelPdx = f Qel P 4x gy + constante

Aplicando este método general de integracion a la ec. (3-48), encontramos que €l
factor de integracion es ¢k, La constante de integracion resulta — k, Cio/(ky = ky)
calculada a partir de la condicion inicid Cr, = 0 para ¢+ = 0, y la expresion final
para la variacién de la concentracion de R es:

ekt e~kat
A e . v .:,CR = CAOkl k + k k (3'49)
o U wkoe ; RETEN L 2 — Ry 1~ I s
s feg -ty PUTD B o @'L’L‘ k'LQ'c“i o ke Fpe

metria de la reaccion relaciona las concentraciones de los reactantes por:
cao- Ca+ Cp+ Cg

gue, con las ecs. (3-47) y (3-49), da

ka ~kyt k, -k t)
kl - ka e ! * kg - k.l e ? (3-50)
De este modo calculamos como varian con el tiempo las concentraciones de A,
RyS.

Ahora bien, sk, es mucho mayor que k,, la ec. (3-50) se reduce a

Cs = CAO(]' +

Cs = Cao(l = ™)

En otras palabras, la velocidad esta regida por k,, es decir por la primera de las

dos etapas comprendidas en la reaccion.
S k, es mucho mayor que k,, entonces:

Cs = CAQ(I -— e-k’t)

gue es una reaccién de primer orden regida por k,, la més lenta de las dos etapas
de la reaccion. Por consiguiente, en las reacciones en serie la etapa més lenta es la
que tiene mayor influencia sobre la velocidad globa de reaccion.

Como era de esperar, los valores de k, y k, regiran también € valor de la con-
centracion méxima de R y el momento en que ésta se dcanza. Este valor puede
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calcularse diferenciando |a ec. (3-49) y haciendo dCx/dt = O. ‘E] instante en que R

alcanza la concentracion maxima es
P TR TR °

K€ s L]
4 e :“‘ * ) = ___L__ = In (kz/ki) (3_51)
,‘ WX ™ Kmedia log K2 — K1
BRI S Ey w ik
' L=k 2 Lo EL
La con*centrauojn maxima de R se calcula combinando las ecs. (3-49) y (3-51)
para dar:
Gl T éa 1/
g Mo C k. \ kaltka—kp
~ S R.max 1
foon R0 —— 3-52
Cao (k_a) (352)

En la Fig. 3-12 se representan las caracteristicas generales de las curvas con-
centracion-tiempo de los tres componentes. A disminuye exponencialmente, R au-
menta hasta un méximo y después disminuye, y § aumenta continuamente (la
mayor velocidad de aumento de S ocurre cuando R es maximo).

A
Cao - A—>R—>§

",

Ec. (3-47)
Ec. (3-50) Cs

T AN

Ec. (3-52) Ec. (3-49) Cr

|
|
() ' —
0
—Ec. (3-51) —-)I ¢

Fig. 3-12. Curvas caractaristicas concentracién-tiempo para reacciones consecutivas
de primer orden

En e Capitulo 7 se estudian con mas detalle |as reacciones en serie. Concreta
mente, -1a Fig. 7-7 muestra como la abscisa y la ordenada del maximo, Cg, mus,
estan relacionadas con k,/k,, y pueden emplearse para calcular k, y k,.

La siguiente secuencia nos ayudara en e estudio de la cinética de reacciones
en serie, para las que no se conoce € orden de cada etapa:

1. Primero se determina si la reaccién puede considerarse irreversible, ob-
servando si quedan reactantes o productos intermedios en la mezcla después de un
periodo suficientemente latgo.
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2, Después, s lareaccion esirreversible, se determina la curva concentracidén-
tiempo para los reactantes. Esto nos dara el orden de la reaccion y € coeficiente
Cinético para la primera etapa.

3. Sedetermina cdmo varia la concentracion maxima de producto intermedio
d variar la concentracion del reactante. Por gemplo, s la primera etapa es de primer
orden y Cr, max/Cao € independiente de Cy,, |a segunda etapa de la serie es tam-
bién de primer orden. Ahora bien, S Cg, psx/Ca, disminuye a aumentar C,q la
desaparicion de R sera mas rapida que su formacion. Por tanto, la segunda etapa,
0 de desapariofon, es més sensible a la variacion de la concentracion y en conse-
cuencia resulta de un orden mayor que €l de la primera etapa. Andogamente, si
Cg, =:/Ca aumenta con Ca,, 12 segunda es de orden inferior a de la primera

Para reacciones reversibles de orden distinto a la unidad el andlisis sera mas
dificil.

Para una cadena més larga de reacciones, tal como:

A->R—->S—->T->U

el tratamiento es similar, aunque mas laborioso que para la reaccion de dos etapas
gue acabamos de considerar. La Fig. 3-13 es una representacion caracteristica de
las curvas concentracion-tiempo para este caso. También. aqui, a igua que con
las reacciones en paralelo, pueden ser mas Utiles |os reactores de flujo que los dis-
continuos en el estudio de estas reacciones multiples.

Méximo de la

curva de S

Pendiente maxima
de la Culwa de T

u

Cm-'-

Fiy. 3-13. Curvas concentracién-tiempo para una cadena de reacclonea sucesivas
de primer orden

Reacciones reversibles de primer orden. Aunque yoa reaccion nunca trans-
curre hasta conversion completa, podemos considerar que muchas reacciones
son practicamente irreversibles, debido a elevado valor de la constante de equi-
librio. Estos casos son los que hemos estudiado anteriormente y vamos ahora a
considerar las reacciones para las cuales no puede suponerse conversion completa.
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El caso méas sencillo es € de la reacciéon monomolecular reversible

A:Z‘ R, K. = K =constante de egilibrio (3-53a)

Si lareaccion se inicia con una relacion de concentraciones M = Ciy/Cs,, la ecua-
cién cinética sera da Cad! )

dCr

r d

dC d
—etA = CAO -—XIA = kICA — kQCB

= k1(Cho ~ CaoXa) ~ ka(CaoM + CroXy)

(3-536)

Ahora bien, como en d equilibrio 4C,/dr = 0.de la ec. (3-53) calculamos la con-
version fraccional de A en condiciones de equilibrio, a partir de

K, —EE—M"" X:e RS r)f -
C—CAG— I — Xa, - Gy~ o
y la constante de equilibrio es: e
: “‘:\ ‘. l
_12) ~

Combinando las tres ecuaciones anteriores obtenemos la ecuacidn cinética en
funcién de la conversion de equilibrio:

dXy kM+1) .
dt T M+ X, (Xae — X
Si medimos la conversion en funcion de X, puede considerarse como una reaccion
irreversible de pseudo primer orden, que una vez integrada da:

XA “CA — CAe M+ 1 k
- - )= o = t |
" ( XM) N =Cn MTXn (3-54)

La representacion de — In(1 — X\/X.o) frente a f, como se indica en la Fig. 3-14,
da una recta.
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?

Ec. (3-54)

o

)o (e

< -
S8
|
= " M+1
P Pendiente = k; M+X,
l o ’r

o

t

Fig. 3-14. Ensayo para reacciones reversibles de tipo monomolecular, ec. (3-46)

La semganza entre las ecuaciones correspondientes a las reacciones reversibles
e irreversibles de primer orden, puede observarse comparando las ecs. (3-12) y
(3-54). o las Figs. 3-2 y 3-14. Las reacciones reversibles pueden considerarse
como irreversibles si la concentracion se mide en (Ca —'C,,), €s decir, la con-
centracion en exceso sobre la de equilibrio. La conversion se mide entonces
como una fraccion del valor maximo alcanzable 0 conversién de equilibrio. En
consecuencia, podemos observar que la reaccion irreversible es un caso especia
de lareversible en e que Cae = 00 Xse = 1, 0 bien K¢ = co.

Reacciones reversibles de segundo orden. Para las reacciones bimoleculares
de segundo orden

A+ B-—”% R+S (3-55a)
2A <—_’;—:_ R+S (3-55b)
2A iz:zk (3-55¢)

A+B —éz 2R (3-55d)

con las restricciones de Ca, = Cry Y Cro = Cso = 0, las ecuaciones cinéticas inte-
gradas son idénticas y vienen dadas por:

Kpe = QXpe — DX,y _ 2% ( 1 _ I)C t 3-56
In—= X,, - Xa \x. Ao (3-56)
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Pendiente = 2k; (3{%‘ —1) Cao

t

Fig. 3-15. Ensayo para reacciones reversibles bimoleculares, €cC. (3-55)

Por consiguiente, puede emplearse una representacion como la de la Fig. 3-15
para ensayar estas cinéticas.

Reacciones reversibles en general. La integracién de las ecuaciones cinéticas
para reacciones reversibles, con Ordenes diferentes a uno y a dos, resulta dificil;
por gemplo, si las ecs. (3-54) o (3-56) no se gjustan a los datos, la blsqueda de su
ecuacion cinética se efectlla mejor por el método diferencial!

Reacciones en las que cambia el orden.  En la blsqueda de una ecuacion ciné-
tica podemos encontrarnos con que los datos se ajustan bien a un orden de reaccion
para concentraciones elevadas, y a otro orden de reaccion para concentraciones.
bajas. Vamos a estudiar algunas formas de ecuaciones cinéticas que pueden ajus-
tarse a este tipo de datos.

Cambio de orden bajo a orden alto cuando desciende la concentracién de reac-
tante. Consideremos la reaccion

dc
R //
s '
“TAamax =g [~ ,'F ____
1 ’/l \-Orden 0

/ Cambio en C, = 1/kz
-y

. Primer endmsnr:
Primer orden pendiente =k

Ca

Fig. 3-16. Comportamiento de una reaccidn que se ajusta a la €c¢. (3-57)
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A partir de esta ecuacion cinética observamos que:
Para valores atos de Ca — la reaccion es de orden cero con coeficiente cinético

(k:Ca > 1) kilky
Para valores bgjos de C, - la reaccion es de primer orden con coeficiente ciné-
(kzCa € 1) tico k&,

En la Fig. 3-16 se representa este comportamiento.
Para aplicar e método integral separamos variables e integramos la ec. (3-57),
resultando

ln%"-‘l + ky(Cao = C) = kat (3-58 a)
A

In(Cpo/Ch) _ _, + kit X

CAO - CA - kﬂ CAO - CA (3 58 b)

En la Fig. 3-17 se muestra un ensayo de esta forma cinética.
Por un, razonamiento anéalogo & anterior podemos demostrar que la forma
cinética genera

dc A
—Fy = - th FIITC:C_A” (3-59)

cambia del orden m - n, para concentraciones altas, al orden m para concentra-
ciones bgjas, y tiene lugar la transicién cuando k,Cy =« 1. Por consiguiente, este
tipo de ecuacion puede utilizarse para gjustar los datos a dos érdenes cual esquiera.
Otra forma que puede dar cuenta de este cambio es:

dCA kICA.'
TIAET G TF kG (3-60)
Los estudios de mecanismos pueden sugerir la forma que ha de emplearse.

La forma cinética de la ec. (3-57) y aguna de sus generdizaciones puede
representar un amplio nimero de diferentes tipos de reacciones. Por g emplo, en
los sistemas homogéneos Se Utiliza esta forma para las reacciones catalizadas por
enzimas, que viene sugerida por € estudio de mecanismos (véase € mecanismo
de Michaelis-Menteen en e Capitulo 2 y en € problema 2-17). También se utiliza
para representar la cinética de reacciones catalizadas por superficies.

En los estudios de mecanismos aparece esta forma de ecuacion cuando se
observa que la etapa controlante de la velocidad de reaccién implica la asociacion
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4<«—Qrdenada = -k,

Fig. 3-17. Ensayo de la ecuacion cinética (Ec. 3-57) por andlisis integral

de reactante con alguna sustancia, que se encuentre en cantidades limitadas pero
fijas, por giemplo, la asociacion del reactante con una enzima para formar un com-
plejo, o laasociacion de un reactante gaseoso con un centro activo de la superficie
del catalizador.

Cambio de orden alte a orden bajo cuando desciende 1a concentracidn. Este
comportamiento ha de tenerse en cuenta a considerar dos caminos de reaccién
competitivos de érdenes diferentes. Como ejemplo, consideremos las descomposi-
ciones de orden cero y de orden uno ‘

A—->R (3-6la)

Camino 1 (=ry), = —(éc;“) =k,

dat

Camino 2: (—ra)a = -(déﬂ) = kiCa

dt )a
La desaparicién global de A es la suma de las dos velocidades individuaes, o sea
dcC
(=7D)gi00n = —(—a-,,—“)‘ml =k; + kaCa (3-61b)

A concentraciones bgjas la cinética esta regida por € término de orden mas bajo,
cumpliéndose la condicién contraria para concentraciones atas; en consecuencia,
la reaccion se aproxima a la cinética de orden cero para concentraciones bajas y a
la cinética de primer orden para concentraciones atas. En la Fig. 3-18 se repre-
senta este comportamiento.

El método més sencillo para ensayar esta forma de ecuacion cinética es gus-
tarla por & método integral para primer orden y después para orden cero, del



74 cAP. 3. INTERPRETACION DE LOS DATOS OBTENIDOS EN UN REACTOR DISCONTINUO

Se aproxima Tiende a primer orden
al comportamiento

de primer orden
P Velocidad Ec. (3-618)

global Tiende a
Ec. (3-62) orden cero

Ca o Contrlbucién

Se aproxima al!
s de primer orden
/

comportamiento de
orden cero Ry P ———— __‘\
- Contribucién de orden cero

T ' Cs

Fig. 3-16. Comportamiento de un sistema reaccionante que se ajusta a la ec. (3-61)

mismo modo que para obtener los coeficientes &, y k,. Seguidamente se comprueba
la ecuacién completa ensayando graficamente la forma integrada de la ec. (3-615),
gue es.

_ Mfﬂ) - .
In ( L) =t (3-62)

Este método de andlisis puede extenderse a otros érdenes de reaccion.

i

Método diferencial de andlisis de datos

En & méodo diferencial se emplea directamente la ecuacién diferencia a
ensayar: se evallan todos los términos de la ecuacion, incluida la derivada 4C;/dt,
y se ensaya la bondad del gjuste de la ecuacion con los datos experimentales.

‘El programa experimental se puede planificar para evaluar la ecuacion ciné
tica completa, o bien para evaluar separadamente las diferentes partes de la ecua
cion cinética, que posteriormente se combinan para obtener la ecuacion cinéti-
ca completa. A continuacion se esbhozan estos dos procedimientos.

Anilisis de la ecnacién cinética completa. El andisis de |a ecuacién cinética
completa por € método diferencial puede resumirse en las etapas siguientes:

1. Se supone un mecanismo y a partir de Cl se obtiene la ecuacion cinética,
que, como en e método integral, ha de tener una de estas formas:

—ra =%~ ik, 0 (3-5)

0 bien
—ry = —i& = kf(C) (3-6)

Si es de la segunda forma se continGia con la etapa 2; s es de la primera, véanse
las consideraciones hechas a continuacion de la etapa 6.
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2. A partir de las experiencias se obtienen los datos concentracion-tiempo y
e representan  gréficamente.

3. Se traza la curva continua gjustada a los puntos representados.

4. Se determinan las pendientes de esta curva para distintos valores de la
concentracion tomados a intervalos regulares. Estas pendientes, dCa/dt, son las
velocidades de reaccion para las  concentraciones  consideradas.

5. Seevaua f(C) para cada concentracion.

6. Serepresenta =~ (dCy/dt) frente a f(C). Si se obtiene una recta que pasa
por & origen la ecuacion cinética estd de acuerdo con los datos; en caso contrario
ha de ensayarse otra ecuacion cinética. En la Fig. 3-19 se representa este proce-
dimiento.

+ A partir de una curva ajustada
o A pariir de una segunda curva
)

Trazar una curva
continua que se
ajuste a los datos

-ra

C
A dCx
Caf-—- - Pendiente: =ry =={—3),

t fl©)

Fig. 319. Procedimiento para ensayar una ecuacion cinética del tipo —ra = kC) por
el método diferencial de anélisis

L as operaciones més significativas de este procedimiento son las etapas 3 y 4,
ya que un pequefio error en €l trazado de la curva originard un gran error en las
pendientes calculadas. Por consiguiente, se aconsgja que la representacion de los
datos de C, frente a t se haga a una escala suficientemente grande, queel trazado
de las curvas se efectle a mano alzada gjustandose cuidadosamente a los datos, y
gue se trace independientemente por distintas personas promediando las pendientes
resultantes.

S la ecuacion cindtica que se ha de ensayar 0 gustar es de la forma de la ec. (3-5)
el andlisis suele ser mucho méas complegjo; se necesita un ajuste de las constantes
por tanteo, o un anlisis no lineal por minimos cuadrados. En este caso es pre-
ferible utilizar e método de andlisis parcia de la ecuacion cinética como se indica
en la seccion siguiente.

Sin embargo, con cietas ecuaciones muy sencillas, € empleo de un tratamiento
matemético puede llevar a una expresion adecuada para € ensayo grafico. Como
gemplos consideremos la ecuacion cinética :

dC, k,Ca

M- TF =T+ klCa (3-57)
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que ya hemos estudiado por & método integral de andlisis. Por € método dife-

rencial podemos obtener — r, frente a C, empleando las etapas 1 a 4 indicadas
anteriormente, pero no podemos pasar a las etapas 5 y 6; en consecuencia, para
obtener una expresion mas Gtil operamos con la ec. (3-5), como ya hemos indicado.

Asi, escribiendo la reciproca de la ec. (3-57) tenemos:

1 _ 1 ’_‘2 i
CohG T h (3-63)

y repyesentando 1/(— r,) frente a 1/C, se obtiene una recta, como se indica en
la Fig. 3-20.

Por otra parte, empleando un tratamiento matemético diferente (multiplicando
la ec. (3-63) por k,(— ra)/k,) obtenemos otra forma que también resulta adecuada

para e ensayo:
(=ra) "I&"—[(c ] (3-64)

La representacién de (- ra) frente a (- ra)/Ca €s lineal, como se indica en la Fi-
gura 3-20.

> >
1 -n

[A A
Fig. 320. Dos formas de ensayar la ecuacion cinética. —fa = kiCaf(l + kaCa)
por analisis diferencial
Siempre que puedan efectuarse transformaciones en una ecuacion cinética,
gue conduzcan a una representacion lineal, nos encontramos ante un método

sencillo para ensayar la ecuacion.

Anglisis Parcia de la ecuacion @ética.  Podemos evitar las dificultades ante-
riores en € ensayo de la ecuacién cinética completa de la forma de la ec. (3-5),
mediante una planificacion acertada del programa experimental, de modo que
obtengamos varias' partes de la ecuacion cinética a partir de diferentes experimen-
tos. Cuando no tenemos idea de cua serd la ecuacion cinética, resulta especidmente
atil la solucion parcia aproximada.
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Como ejemplo consideremos la reaccion no elemental
AR+ S

Supongamos que partiendo de A o Ry S tenemos a final una mezcla de los tres
componentes. Hemos de esperar que los datos se gjusten a diversas ecuaciones ci-

néticas, tales como: "
G _ k.Ch - kyCrCe (3-65a)
0 hien:
_4Ch _ Gy - kiGe'Gy (3-66a)

dt 1+ k3Cq

{Coémo comprobar esto ?

Podemos emplear el método de desmenuzamiento, en el que efectuamos *xpe-
riencias cinéticas en ausencia de ciertos componentes de la reaccién; se ir ‘cian
partiendo solamente del reactante A puro y se concluyen antes de que las cor sen-
traciones de R y S sean apreciables, con lo cual las ecuaciones cinéticas anteri sres
se simplifican para dar:

d
____gtA = k,Cp (3-653)
Y
dc, _ ,,
~Z = kG, (3-66b)

que son mucho més féciles de ajustar que la ecuacion cinética completa. Apaloga-
mente, partiendo de Ry S puros y terminando antes de que la concentracidn de A
sea apreciable, tenemos que operar solamente con:

J_d(:"_a. = kyCo'Cs* (3-65¢)
y s
dCy _ k2Ce’Cs (3-66¢)

TTdt 1+ k3Cs

Un procedimiento andlogo es é método de las velocidades iniciales. En este
caso se hacen una serie de experiencias de C, frente a ¢, para diferentes composi-
ciones de la aimentacion, y cada experiencia se extrapola hasta las condiciones
iniciales para halar la velocidad inicial de reaccion.

Por ejemplo, para ensayar la ec. (3-65b) se parte de diferentes valores de Cag,
y € procedimiento a seguir se indica en la Fig. 3-21.
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3
CAO,I‘
~Ta0, 1 4 La pendiente da el
orden de reaccion
Cao,2-
- A partir de ia
40,2 experiencia 1
log (=ryg)
Cao.3 A partir de la
Experiencia 1 experiencia 2
Experiencia 2 A partir de la
-3 Experiencia 3 experientia B

t log Cyp

Fig. 3-21. Método de las velocidades iniciales empleado para ensayar una ecuacién
cinética de enésimo orden.

A veces, € orden de reaccion obtenido para un tiempo de experiencia difiere
del que se encuentra para la velocidad inicial. Esto constituye unaindicacion segura
de que se trata de una cinética compleja en la que los productos influyen sobre la
velocidad de tal modo que € efecto neto es un orden observado para € tiempo
de experimentacion que difiere del orden verdadero. Para evitar una interpretacion
incorrecta de los datos cinéticos se recomienda que se tomen tanto los datos con-
centracion-tiempo como las velocidades iniciales, y se comparen los érdenes.

Otra técnica es € método de minimos cuadrados que se utiliza especiamente
para ensayar ecuaciones del tipo

dC,

—'d—t = kCAaCBb. o (3'67)
donde han de determinarse k, a, b, . . . La técnica es la siguiente: tomando loga-
ritmos en la ec. (3-67) resuita:

log (—-d%‘-) =logk + alogC, + blogCg +---

gue es de la forma
Y= Qo+ @yxyt+ agxag + 4.

Esta ecuacion puede resolverse [véase Levenspiel y otros (1956)] para halar los
valores optimos de a, = log k; a, = a; a, = b, etc.

En d método de componentes en exceso se calculan independientemente cada
uno de los érdenes de a, b, . . ., uno cada vez, en experimentos realizados en pre-
sencia de gran exceso de todos |os componentes excepto el que se examina. Por
gemplo. s todos excepto A estan en gran exceso,sus concentraciones seran constan-
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tes y la ec. (3-67) se reduce a

dcC
—TA = k(Cpo®- - -)Ca*

que puede resolverse representando — (dC 5 /df) frente a C, en escela doble loga-
ritmica.

Con cualquier problema determinado hemos de planificar cuidadosamente
e programa experimental. Generalmente las claves y la informacion parcial ob-
tenida en cualquier serie de experiencias nos orientan y sugieren la nueva linea de
experimentacion. No es necesario decir que después de determinar las diferentes
pates de la ecuacion cindtica, y para comprobar las posibles interacciones, se ha de
ensayar la ecuacion cinética completa con los resultados de una experiencia ciné-
tica global, en la que estén presentes todas las sustancias y se varie ampliamente
€ intervalo de concentraciones. Finamente, la ecuacién cinética ha de ser de una
forma tal que sus coeficientes han de estar relacionados de tal modo que la velo-
cidad tienda a cero cuando la composicién se aproxime a la de equilibrio.

REACTOR DISCONTINUO DE VOLUMEN VARIABLE ’

La forma general de la ecuacion cinética para el componente i en un sistema
de volumen constante o variable es:

_1dN,_ 1d(CY)_ 1VdC + Cidv
"SYHETV A& TV i
0 bien
dc, | G dv
"= YvVa (3-68)

Por consiguiente, para calcular r; se han de evaluar experimentalmente dos tér-
minos. Afortunadamente, para el sistema a volumen constante, e segundo termino
se anula, quedando la expresion sencilla:

=42 @-1)

En € reactor de volumen variable podemos evitar el empleo de la engorrosa expre-
sion de dos términos (ec. 3-68), s empleamos como variable independiente la con-
version fraccional en lugar de la concentracion. Esta simplificacion se efectia
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solamente si hacemos la restriccion de que e volumen del sistema reaccionante
varia lineamente con la conversion. es decir:

V = Vo(l + eAXA) (3'69)
donde ¢, es la variacion relativa del volumen del sistema (entre la no conversion

y la conversion completa del reactante A) con la conversion del reactante A,
es decir:

= Vagms = Vaymo (3-70)

V.
Xpo=0 -

Consideremos como egemplo del empleo de e, la reaccion isotérmica en fase
gaxe0sa

A—4R
Partiendo del reactante puro A:

3A=—T-=3

pero s a principio esta presente un 50 75 de inertes, ciando la conversion es com-
pleta, dos volumenes de la mezcla reaccionante originan cinco volimenes de la
mezcla de productos; en este caso:

8A=-5—E——2=1,5

En consecuencia, vemos que ¢4 tiene en cuenta tanto la estequiometria de la reac-
cion como la posible presencia de inertes. Dado que:

Ny = Nao(l = X,) (3-71)

se deduce de esta ecuacion y de la ec. (3-69) que:

Ny Nll-X)_ 1-X
vV Vo(l + BAXA) T a0 1+ GAXA

Cy =

De donde

Ci_1 - X, _ 1 =C,/Cro .
G an © BT, &1




REACTOR DISCONTINUO DE VOLUMEN VARIABLE 81

gue es la relacion entre la conversién y la concentracion para un sistema de vo-
lumen (o densidad) variable que satisface la hipétesis linea de la ec. (3-69).
Con edtas relaciones la ec. (3-68), escrita para € reactante A, ser&

_r =__]_.£I__V£= 1 Nyd(l = X)
A 7 dt TV + eaX)) dt

0 hien

Cao  dXa

= et (3-73)

que es més fécil de manejar que la ec, (3-68). Obsérvese que cuando tenemos un
sistema de densidad constante, e, esceroy laec. (3-73) se reduce ala (3-1).

El siguiente desarrollo esta basado en la hipétesis indicada por la ec. (3-69)
de que & volumen del sistema varia lineamente con la conversién. Esta es una
suposicion restrictiva razonable que se cumple para todos los fines practicos en
las reacciones representadas por una expresion estequiométrica sencilla para con-
diciones isotérmicas a presién constante, o, a veces, adiabéticas a presion cons-
tante. Cuando no se cumple esta hip6tesis hemos de emplear en la ec. (3-73) la
relacién real entreV'y X, 0 py X, y parardacionar C, con X, emplearemos la
ec. (3-72). Sm smbargo, el andlisis serd mas dificil y, siempre que se pueda, han
de evitarse estas condiciones en € estudio de la cinética de reacciones.

Método diferencial dé anélisis

B método diferencia de andlisis de datos en reactores isotérmicos de volumen
variable, es e mismo que para € caso de volumen constante, a excepcion de que
ha de sustituirse

ac, dac, dn v

@ P % T CA'_d‘t_— 0 mejor por —Ca dX,

1+ esXs at

' Método integral de andlisis

El andlisis integral de datos requiere la integracion de la expresion cinética
ensayada. La funcion resultante C frente a ¢, se compara desputs con los datos
experimentales. Asi, para € reactante A:

o 1_dNy CadX,
AT Y At T 1+ e,X, dt
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Por integracion obtenemos:

Xa X, t
Cao Jy TFeaXaX—r) = 374

gue es la expresion para los reactores discontinuos, en los que € volumen es fun-
cion lineal de la conversion de la sustancia. Estudiamos a continuacién formas
cinéticas que pueden integrarse facilmente; el nimero de estas formas es pequefio
comparado con las de volumen constante.

Como € transcurso de la reaccion esta directamente relacionado con la varia
cion de volumen por la ec. (3-69), las formas integradas se dardn en funcion de la
variacion de volumen, cuando se crea conveniente.

Reacciones de orden cero. Para una reaccion homogénea de orden cero la
velocidad de cambio de cuaquier reactante A es independiente de la concentracion
de las sustancias, 0 sea

_ 1 _dN, Cy _dX, ]
TIATE TG TER T T H o, X, dt = k (3-75)

Con las ecs. (3-74) y (3-69) obtenemos, por integracion:

W

X dX, _ Cao X =(_:£ K: -
Coof, xS+ k) = 22 In g = ket (3-76)

Como se indica en la Fig. 3-22 d logaritmo del cociente de volUmenes frente al
tiempo de una recta de pendiente kea/Cao.

Pendiente = k—'—‘-
AD
o3 Ec. (3-76)
< parae,>0
«
%0 >t
< YoRy & ke -
g Pendient A
F] ~, endiente = T
° G
N Nk .
= Ec. (3-76)/ o~
para ¢,<0 + t

Fig. 3-22. Ensayo para una reaccién homogénea de orden cero, segun la Ec. (3-75), en
un reactor a pregion constante y volumen variable
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Reacciones de primer orden. Para reacciones monomoleculares de primer
orden la ecuacion cinética para € reactante A es:

1
—rs = ___;./_

dN," '
i = kCa (3-77)

Esta ecuacion se transforma en unidades de conversion combinandola con las
ecs. (3-72) y (3-73), resultando:
/("/ 14 g”,o . /h/,{,‘;,w

‘\/
= a0 dXy  kCao(l = X)) (3-789)
A I + EAXAHt_ 1 + eAXA . ‘} ¥
\Jw:.,. PR I Ve
Separando variables e integrando, obtenemos con la ec. (3-69):

X dX, _ _ ~ - _ _ AV _ )
fo e = —In(l - X) ln(l BAVO)—kt (3-79)

Una representacion semilogaritmica de la ec. (3-79), como se indica en la Fig. 3-23,
conduce a una recta de pendiente k.

Comparando este resultado con € gue hemos encontrado para sistemas de
volumen constante, vemos que la conversion fraccional de ambos en cualquier
instante es la misma; sin embargo, la concentracion de las sustancias no lo es.

[

=
>
|
—t
N (o]
K- o
]
(-]
—_— Ec. (3-79)
o[ < onte =
< Pendiente=%
!
=
0
0
0 t

Fig. 3-23. Ensayo para una reaccién de primer orden, E¢. 3-77, en un reactor de
volumen variable, a presién constante.
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Reacciones de segundo orden. Para una reaccion bimolecular de segundo
orden

2A — productos
0 hien
A + B —productos, Cu = Cgo

la velocidad de reaccién de A viene dada por:

—ry = kC,? (3-80)
Con las ecs. (3-72) y (3-73) en funcién de la conversion, tenemos:

Capo dX,

_ Cao_dX, 1 — X, \2
Ao TH . X, dt

_ 2y _~ A
—"CA°(1+3AX

(3-81)

Separando variables, descomponiendo en fracciones parciales, e integrando, resulta:

Xal+ e, Xa _ (1 + ea) Xy _ - .
o deA i G + egln (1 = X,) = kCyot (3-82)

Con la ec. (3-69) puede transformarse en una relacion de ¥ frente a ¢. En la Fig. 3-24
se indica cémo se ensayan estas cinéticas.

Ec. (3-82)

+ sAln(l-XA)
i
i

Pendiente = kCao

(A+2)X,
1-x,

Gy

Fig. 3-24. Ensayo para la reaccion de segundo orden de la Ec. (3-80), en un reactor a
presion constante y volumen variable
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Reacciones de orden n.  Para una reaccion de orden n del tipo:

~

—rx = kCy" = kCAo"(Hf,— ' (3-83)

la ec. (3-74) ser&

(1 + cAA,A)“-1 __ (-1 }
\ W-.Cu kt (3-84)

gue no se puede integrar facilmente. Para estas reacciones de orden n, hemos de
integrar graficamente la ec. (3-74) empleando la expresion cinética supuesta y
comprobando después S la integral aumenta proporcionalmente con e tiempo
de reaccion.

TEMPERATURA Y VELOCIDAD DE REACCION

Hasta ahora hemos estudiado el efecto de la concentracion de los reactantes
y de los productos sobre la velocidad de reaccion a temperatura constante. Para.
obtener la ecuacién cinética completa necesitamos conocer también € efecto de la
temperatura sobre la velocidad de reaccion. Consideremos ahora la ecuacion ciné-

tica caracteristica :
1

1dN, _
v & - KO

—Fa =
en la que € coeficiente cinético k (termino independiente de la concentracion) esta
afectado por la temperatura, mientras que € término f(C), dependiente de la con-
centracion, generalmente no varia con la temperatura.

Para las reacciones elementales se predice tedricamente que e coeficiente
cinético depende de la temperatura del modo siguiente:
1. Por la ecuacion de Arrhenius:

k oc e~ ¥IET
2. Por lateoria de la colision o por la teoria del estado de transicion:
k oc T™e~EIBT
En el Capitulo 2 hemos demostrado que la segunda expresion se transforma
frecuentemente en la primera debido a que € termino exponencia es tan sensible

a la temperatura que cuaquier variacion debida a términdo T™ queda completa
mente enmascarada.
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Aun para las reacciones no elementales en las que los coeficientes cinéticos
pueden ser €l producto de los coeficientes de las reacciones elementales, se ha en-
contrado que estos coeficientes cinéticos compuestos varian con ¢£/AT,

Por consiguiente, después de calcular € efecto de la concentracion sobre la
velocidad de reaccion, podemos estudiar la variacion del coeficiente cinético con
la temperatura por una relacion del tipo de la de Arrhenius

k = koe FIRT (3-85)

gue se determina representando In k frente a 1/7, como se muestra en la Fig. 3-25.

Finalmente, como indicamos en e Capitulo 2, una variacion de E con la tem-
peratura implica un cambio en e mecanismo de la reaccion controlante. Como es
posible que vaya acompafiado de una variacion en la dependencia de la concen-
tracion, también ha de examinarse esta posibilidad.

o

==E
Pendiente = 3

Ink

yr

Fig. 3-25. Dependencia de la temperatura de una reaccién de acuerdo con la eguacion
de Arrhenius

Ejemplo 3-1. Exploracién de la cinética a partir de los datos obtenidos en un reactor
discontinuo
Bodenstein y Linde (1906) estudiaron la reaccién:

H; + Br, = 2HBr

y baséndose en el andlisis cuidadoso de los datos experimentales encontraron que la ecuacion
cinética se representaba correctamente por la expresion:

d[H,) _kl[Hz][Bl'all' 2

Trm = - 4 ks + [HBr)[Bra] (3-86)

lo cual sugiere que se trata de una reaccion no eemental. Este resultado fue explicado indepen-
dientemente, y casi simultdneamente UNOs 13 afios més tarde por Christiansen (1919), Her zfeld
y Polany (1920), mediante un mecanismo de reaccién en cadena.
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Empleando parte de los datos de Bodenstein y Linde, veamos, como gemplo, los distintos
métodos que pueden emplearse para explorar la cinética de una reaccién.

Datos. Elijamos como datos experimentales ocho series de experiencias concentracién-
tiempo, en cuatro de las cuaes se han empleado concentraciones iguales de H; y Br,. Al principio
de todas las experiencias no habfa HBr presente. Las columnas 1y 2 de la Tabla 3-1 muestran
los datos de una de las cuatro series en que se han empleado concentraciones iguales de H,yBr..
La Tabla 3-2 muestra los datos de la velocidad inicial para las ocho series de experiencias. Esta
informacion se empleard mds adelante.

Tabla ‘91. Experiencias de concentracién frente a tiempo

ne @ 3 ON ®)
[H3] = [Brs]
Tiempo, min mol/litro 1/[H]] [Hz]- %% [H;]~ %% — [Hj],~ %%
0 0,2250 4444 1,789 0
20 0,1898 5,269 1911 0,122
60 0,1323 7,559 2,200 0,411
90 0,158 8,636 2,319 0,530
128 0,0967 10,34 2,486 ! 0,697
180 0,0752 13,30 2,742 0,953
300 0,0478 20,92 3,275 1,486
420 0,0305 32.79 3,901 2,112

a Datos originales.
b Usados en la Fig. 3-26.
¢ Usados en la Fig. 3-31.

Tabla 3-2. Datos de velocidad inicial

(0] ) 3)
[Hz)o [Bra)o (- ra )10°

0,2250 0,2250 1,76
0,9000 0,9000 109
0,6750 0,6750 8,19
0,4500 0,4500 4,465
0,5637 0,2947 4,82
0,2881 0,1517 1,65
03103 0,5064 3,28

0,1552 02554 1,267
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Investigacién de una ecuacidn cinética sencilla por el método integral. En primer lugar
vamos a ver Si 1a cinética de esta reaccion puede describirse por una ecuacion cinética sen-
cilla, para lo cual emplearemos e] andlisis integral. Con los datos de la columna 3 de
la Tabla 3-1 construiremos la curva de la Fig. 3-26, que corresponde al ensayo de la ecuacién
cinética de segundo orden, y como estos datos no se distribuyen sobre una recta, no se trata
de una reaccidn bintolecular elemental. En la Fig. 3-27 se muestra €l ensayo para una ecua-
cién cinética de primer orden, y como tampoco los datos se distribuyen sobre una recta, la
reaccién no ea de primer orden. Ensayos andlogos de la linealidad con otras formas de ecua-
ciones cinéticas sencillas tampoco conducen a una representacién recta.

Resultados del andlisis integral.  Cinéticamente |a reaccion no es elemental, ya que no puede
representarse satisfactoriamente por ninguna de las ecuaciones cinéticas mds sencillas.

Posibles lineas de investigacion. \leamos s podemos ajustar la velocidad a una expresién
de la forma

—ray, = k[HzJ*[Brs cona+b=n (3-87)

Para hacer esto podemos operar de uno de los modos siguientes: podemos emplear los datos
de C frente a t de una serie de experiencias, o utilizar los datos de velocidad inicial de las
ocho series de experiencias. Si la [HBr] influye sobre la velocidad de reaccion, el primer proce-
dimiento nos traerd complicaciones porque se forma HBr durante la reaccién. Estas com-
plicaciones se evitan si analizamos los datos de velocidad inicial. Vamos a seguir este wltimo pro-
cedimiento ya que es menos probable que nos origine complicaciones.

Cdleulo de los datos de velocidad inicial. Las velocidades iniciales de reaccién se hallan re-
presentando los datos de C frente a ¢ y calculando la pendiente para ¢ = 0, tal como se indica
en la Fig. 3-28 para las experiencias de la Tabla 3-1, o bien evaluando AC/At para los dos primeros
puntos de una serie de experiencias cinéticas. Este segundo método ha'sido empleado por Bodens-
tein y Linde para obtener los datos de la Tabla 3-2.

35

30 03

25 / 02
—20 A

£ / 01—
=15 = 008 =\

/ 0,06 ~_

10 < 0,05

/ 004 <
5 003
0 0,02 200 500
0 100 200 300 400 500 0 100 200 300
t, min ¢, min

F|g 3_26_ Ensayo para la c[néﬂca de Segundo FIg 3-27. Ensayo Pal'ﬂ la cinética de rimer
orden por el méto?o integral, de acuerdo oon ~ orden por el método integral, de acuerdo con
a kg la Fig. 32
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N\-Veloclldad Iniclal :!%’1
020 ‘

0,15

N\

=010 w\ Las pendientes dan |

la velocidad para
- — distintos tiempos

0.05 . -

{
!

0 100 200 300 400

t, min
Fig. 3-28. Procedimiento gréfico para calcular la velocidad inicial de reaccién

Orden global de reaccidn. Para concentraciones iguales de Hy y Br, la ec. (3-87) se convierte en:

= ruy = k[Ha)*[Bra]® = k[H,]® + ® = k[H,]*
y tomando logaritmos resulta:

tog (— rz,) = log k + n loe [Ha) (3-88)
20 100
R
5 &N . Ec. (3-89)-~
10 sof >‘
/ % V7
-~
o Pendient S 7
. endiente = 20
2 / n=135 né' /(
/ 1 = A Pendiente a = 0,90
2 10
Ve :
1 1]
ol 02 20 ) 1

o5 Mool 10
[Hs) = [Brs)
Flg. 3-20. Representaclén para el céleulo

Fig. 3-30. Determinacién del orden con res
del orden global de reaccién

pecto al hidrégeno conocldo el orden global
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De este modo, a partir de las cuatro primeras experiencias de la Tabla 3-2 podemos hallar € orden
globa de la reaccién, como se indica en la Fig. 3-29,trazando |a recta que mejor se guste a los
puntos, encontrando que la pendiente es

n=a+b=13

Orden de reaccién con respecto a cada uno de |os reactantes. Conociendo e orden global
podemos calcular €l orden con respecto a cada componente, efectuando |as siguientes operaciones:

~ray = MHaF[Bral = K IBruP~< = Brl ()’

Tomando logaritmos y empleando € valor de n calculado,resulta :

-y _

[H,)
[Br,]

log logk + alog (3-89)

En la Fig. 3-30 representamos esta ecuacion. obteniendo para la pendiente e valor a = 0,90. En-
tonces,a partir de los datos de la velocidad inicial calculamos:

=7, = k[Hg]%*[Brg]* (3-90)

Orden de reaccidn por el métode de minimos cuadrados. El método de minimos cuadrados

puede dar el orden de reaccion con respecto a todos |os componentes ala vez. Por tanto este pro-
cedimiento sustituye a los dos anteriores.

Tomando logaritmos en la ecuacion cinética a gjustar, ec. (3-87), resulta:
log (- ra,) = log k + a log [Ha) + b log [Br,]
que es de la forma
y = @9+ ax; + bxg

La mejor estimacion de los coeficientes por € criterio de minimos cuadrados da

a= 093
b= 046
Por tanto la ecuacion cinética resultante es:
~ra, = k[Hp]"**[Brs]™* (3-91)

que concuerda con los resultados obtenidos por e ajuste gréfico.
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Comparacion entre e método de minimos cuadradosy los procedimientos gréficos.  La ven-
tgja del método de minimos cuadrados es que permite calcular de una vez |os érdenes individuaes
de reaccion por un método objetivo, que no estd influenciado por las posibles apreciaciones del
experimentador que realiza €l ajuste gréfico. Aunque da los coeficientes que mejor se gustan, este
método no informa sobre la bondad del gjuste sin un andlisis estadistico adicional. EI método
gréfico permite estimar en cada etapa la bondad del gjuste de la ecuacidn cinética a los datos.

Probablemente, el mejor procedimiento a seguir es emplear € método gréfico para saber si
la forma de la ecuacion seleccionada es satisfactoria, y en caso afirmativo, emplear €l método de
minimos cuadrados para calcular los coeficientes. También se puede emplear s6lo e método
de minimos cuadrados siempre que vaya seguido de un andlisis estadistico.

Ensayo de |a ecuacion cinética con |os datosde C frente a¢. Hemos dicho que para asegu-
rarnos de que una expresion cinética represente la reaccion en todo el intervalo de concentraciones,
se ha de ensayar con los. datos obtenidos en presencia de todos |os componentes, vattando amplia-
mente su composicion. Aplicaremos este ensayo a la e¢. (3-91) empleando los datos de la Tabla (3-1):
podemos hacerlo por el método diferencial o por et integral.

1. End método diferencial comprobamos directamente € gjuste de la ec. (3-91). To-
mando logaritmos y teniendo en cuenta que {H,] = [Br,]. tenemos:

log (— ra,) = log k + (a + b) log [Ha)
=log k + 1,39 log [He]

Por consiguiente, s laec. (3-91) se gjusta en todo el intervalo de concentraciones, |a representacion
de log (- rus) frente a log [H,] debe dar una recta de pendiente 1,39. ka velocidad de reaccion
para diversas condiciones se determina tomando |as pendientes en la curva de C frente ar en varios
puntos, como se muestra en la Fig. 3-28.

2. End método integral primero hemos de calcular la integral de la ec. (3-91) y después
ensayar e ajuste. Asi. para [H,] = [Br,],

_d [Ha]

= k[H ]l ,39

- rnz

Separando variables e integrando obtenemos:

-f w2 difal _ J’ dt

[H3lo [Hzll 3

[Ha]~ %% = [Hjlo™** = 0,39kt (3-92)
En consecuencia, si laec. (3-91) es satisfactoria para todas las concentraciones, la representacion de

([Hz]~ %% — [Hl,~%3°) frente a ¢

debe dar una recta,

Ahora bien, jqué procedlmlento debemos emplear? El andlisis diferencial requiere tomar
pendientes en la representacion de C frente a +, y los errores e incertidumbres resultantes pueden
enmascarar |a posible desviacion de la linealidad; por otra parte, & an4lisis diferencia es m4s
lento que el integral, que aplica un procedimiento directo. Por consiguiente, emplearemos € an&
lisis integral.
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Fig. 3-31. Ensayo de la Ec. (3.91) para una serie de experiencias a distintos tiempos
en las que los productos aparecen ya en cantidad significativa,

La Fig. 3-31 es una representacion de la ec. (3-92) basada en los valores tabulados en las co-
lumnas4y 5 delaTabla 3-2, y parece indicar que los puntos no se distribuyen sobre una recta.
En redlidad, algunas de las otras experiencias muestran esto mds claramente. En consecuencia,
aungue las velocidades iniciales (cuando no hay producto presente) se gjustan a la ec. (3-91), los
datos experimentales para diferentes tiempos (cuando hay producto presente) probablemente no
se gjustan a esa ecuacion.

Observaciones  finales. Hasta aquf podemos decir que la ecuacidn ‘cinética estd representada
correctamente por la ecuacion:

—ra, = k[Ha]>**[Br,]°4 (3-91)

cuando no hay HBr presente. El hecho de que & orden cambie durante una experiencia sugiere
que €l producto de reaccion HBr influye sobre la velocidad y ha de estar contenido en la ecuacion
cinetica, por lo que la ec. (3-91) sélo representa parcidmente los hechos, lo mismo que las ecs. (3-65b)
y (3-66b) son representaciones parciales de las ecs. (3-65a) y (3-66a).

Como los érdenes de reaccion predichos tedricamente son generalmente enteros o fracciones
sencillas, como hemos visto en los problemas del Capitulo 2, es razonable suponer que la expre-
sién cinética podria ser:

—rg, = KHal[Bral*? (3-93)

La diferencia en la bondad del guste proporcionado por las ecs. (3-91) y (3-93) es bastante pequefia
y puede atribuirse a la desviacion experimental.
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En redidad, la ec. (3-93) es la representacion Parcia correcta de la velocidad de reaccion
globd, ec. (3-86), encontrada por Bodensteind y Linde; Por consiguiente, estamos bien encami-
nados en la resolucion del problema.

INVESTIGACION DE UNA ECUACION CINETICA

En la blsqueda de una ecuacion cinética y su mecanismo para que se ajuste
a una. serie de datos experimentales hemos de responder a dos preguntas:

1. (Tenemos € mecanismo correcto y €l tipo correspondiente de ecuacion
cinética?

2. Unavez que disponemos de la forma correcta de ecuacion cinetica, ;tene-
mos los mejores valores de los coeficientes cinéticos de la ecuacion?

A la segunda pregunta se responde sin gran dificultad, una vez decidida la forma
de la ecuacion. Para €llo hemos de indicar |0 que entendemos por € «valor optimo»
y luego calcular los coeficientes sobre la base de este criterio. Algunos de los cri-
terios empleados corrientemente son :

I Que sa minima la suma de los cuadrados de las desviaciones de los puntos
con respecto a la ecuacion cinética. Este es € criterio de minimos cuadrados.

2. Que sea minima la suma de los valores absolutos de las desviaciones.

3. Que sea minima la desviacién maxima.

4. El meor guste grafico visua.

La pregunta més dificil de responder no es la segunda sino la primera. Vamos
a ver por qué Recordando que cada tipo de ecuacién cinética corresponde a una
familia de curvas en una representacion dada (parabdlica, clbica, exponencial,
sencilla, etc.) lo primero que nos preguntamos es. «Dada una serie de puntos re-
presentados de cierta manera, ;cual de las diversas familias de curvas podria haber
generado estos datos?,. La respuesta requiere una logica sutil; sin embargo, me-
rece la pena considerarla porque € razonamiento implicado muestra lo que se
[lama cientificamente teoria verificada, correcta o verdadera.

Supongamos que tenemos un conjunto de datos y queremos comprobar si
una de las familias de curvas (parébolas, hipérbolas, exponenciales, etc.) se gjusta
a esos datos mejor que cualquier otra familia. Esta pregunta no puede responderse
de modo sencillo; ni los métodos de alta matemética o de estadistica pueden ayu-
darnos a decidir. La Unica excepcion a esta conclusion se presenta cuando una de
las familias comparadas es una recta; en este caso podemos decidir simplemente,
y con relativa seguridad, si cualquier otra familia de curvas se gjusta a los datos
mejor que la linea recta. Por o tanto, para la familia de rectas tenemos una prueba
esencialmente negativa que nos permite rechazar esa familia cuando hay evidencia
‘uficiente en contra de ella, pero que nunca puede indicar si € ajuste es superior
atodos los demés. Como la familia de rectas puede representar un mecanismo
propuesto con su velocidad, o de modo mas general, cualquier explicacion cien-
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tifica, hipétesis, o teoria a ensayar, las consideraciones anteriores nos indican que
todo lo que podemos hacer es rechazar hipétesis y teorias, pero nunca probar si

son correctas o verdaderas. De modo que, cuando decimos que una teoria o hip6-
tesis es correcta, lo que queremos decir es que la evidencia de los datos es insufi-

ciente para rechazarla. Es natural que la aceptacion de cualquier teoria 0 hipotesis
sea solo provisional y temporal.

En todas las ecuaciones cinéticas de este capitulo se ha operado para obtener
formar lineales debido a la particularidad de las familias de rectas que permite
ensayarlas y rechazarlas.

Se dispone de los tres métodos siguientes empleados corrientemente para ex-
perimentar la linedlidad de una serie de puntos:

Calculo de k a partir de datos individuales. Disponiendo de un mecanismo,
los coeficientes cinéticos pueden encontrarse para cada punto experimenta por € mé
todo integral o por @ diferencia. S no hay una tendencia marcada a la desvia-
cién respecto a la constancia de los valores de k, la ecuacion cinética se considera
satisfactoria y se determina k por € vaor medio.

Los valores de k calculados por este método son las pendientes de las rectas
de unidn de los puntos con € origen. Para la misma magnitud de dispersiori sobre
la grafica, los valores de k calculados para los puntos proximos a origen (conver-
sién baja) variaran ampliamente, mientras que los calculados para puntos a€ados
del origen muestran poca desviacion (Fig. 3-32). Esta caracteristica puede hacer
dificil decidir S k es constante, y aun en este caso, cudl es su mejor valor medio.

o A
©
© L 3
©c Gran, variacion B
0.5 h o
=2 en las pendientes S
ge &
20 € Pequefa
=E - variacion
s 5 en las
-3 ® pendientes
o= ©
a &
g >
o u
t

Fig. 3-32. Modo en que la situacién de los puntos experimentales influyen sobra la
dispersidn de los valores calculados de k

Célculo de k a partir de pares de puntos. Los valores de k pueden calcularse
a partir de cada par sucesivo-de puntos experimentales. Sin embargo, para datos
muy dispersos o para puntos muy proximos, este procedimiento dara valores de k
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muy diferentes, a partir de los cuales €l & medio sera dificil de determinar. En
efecto, s calculamos por este procedimiento €l k medio para puntos situados
a intervalos iguales sobre € gje x, € vaor obtenido es igual -al que resultaria de
considerar solamente los dos puntos extremos, despreciando todos los puntos
intermedios. Este hecho puede comprobarse facilmente. La Fig. 3-33 ilustra este
procedimiento, que no es recomendable para ensayos de linealidad délos datos
0 para calcular los valores medios de los coeficientes cinéticos.

Méodo grifico. En redidad, en los métodos anteriores los valores de k
pueden obtenerse sin representar graficamente los datos. En el método grafico se
representan los datos y después se examinan las desviaciones respecto a la linea-
lidad. La decision de s una recta da un ajuste satisfactorio de los datos se hace
usualmente de modo intuitivo. Cuando hay dudas hemos de tomar més datos,
y en ocasiones (por g emplo, cuando se comparan los polinomios de segundo grado

Pendiente = K :

Expresién integrada

Fig. 3-33. Los valores de k calculados para puntos experimentales sucesivos pueden
fluctuar ~ mucho

con rectas o polinomios de grado n 0 n — 1) hemos de saber aplicar métodos es-
tadisticos que nos ayuden a llegar a una decisién. El procedimiento grafico es
probablemente el méas seguro, mejor fundamentado y de mejores resultados para
apreciar el gjuste de los resultados a las ecuaciones cinéticas y debe aplicarse siem-
pre que sea posible. Por todo €élo lo destacamos aqui.
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* PROBLEMAS 07 “'a

3.1. Cdcllese lavelocidad de reaccion cuando €y == 10 mol/litro, S — 74 = == dC./dt =
0,2 mol/litroseg cuando Ca = 1 mol/litro.
Nota: Se desconoce € orden de reaccion. te

J *

3-2.  Unliquido A se descompone de acuerdo con una cinética de primer orden, efectudéndose
la conversion del 50 % de A en 5§ minutos. Calcllese € tiempo adiciona necesario para que la
conversion sea del 75 %.

3-3. Repitase € problema 3-2 s la cinética es de segundo orden.

34. Se ha encontrado experimentalmente gue en 10 minutos se convierte en producto e
75 % de un liquido reactante con un orden de reaccion igual a 1/2. Calcidlese |a cantidad
convertida en media hora

3-5. En una polimerizacién en fase gaseosa y a temperatura constante, desaparece el 20 7
de mondmero en 34 min, partiendo de la concentracién inicial del monémero de 0.04 mol/litro
y también de 0.8 mol/litro, Calcllese la velocidad de desaparicion del monémero.

3-6, En un reactor discontinuo, un reactante (C, = 1 mol/litro) alcanza la conversion
del 80 % en 8 minutos, y se necesitan 18 minutos para que la conversion sea del 90 %. Ded(izcase
una ecuacién cinética que represente esta reaccion.

3-7. Un hombre metddico todos los viernes por la noche va a una casa de juego con su
sueldo semanal de 3.008 ptas. ; juega durante 2 horas a un juego de azar; después marcha a su
casa y le da a su familia e sueldo menos 750 ptas. Su modo de jugar se puede predecir: Siempre
apuesta cantidades proporcionales al dinero que tiene, y, por tanto, sus pérdidas también son
predecibles. La «velocidad de pérdida» de dinero es proporcional a dinero que tiene. Esta se-
mana recibié un aumento de sueldo y jugb durante 3 horas, llegando a su casa con la misma can-
tidad con que llegaba antes del aumento. Calctlese e valor de ese aumento.

3.8, Calcfilese & orden globad de la reaccién irreversible
2H,; + 2NO - N; + 2H;0

a partir de los siguientes datos a volumen constante, empleando cantidades equimoleculares de
H, y de NO:

Presion total, mm Hg 200 240 280 320 326
Periodo medio, seg 265 186 115 104 67
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i 'dS.,' En un reactor discontinuo se efectda la reaccién reversible de primer orden en fase
Iquida:

A= R, Cr = 0,5 mol/litro, Ce=0
Calcllese la ecuacién cinética de estareaccion, s en 8 minutos se alcanza unaconverslén del 33,3 %
y la conversion de equilibrio es de 66,7 %, '

3-10. Para la descomposicidn del etano a 620 “C, dedUzcase la expresion cinética a partir
de los siguientes datos obtenidos a la presion atmosférica, empleando como unidades mol, litro
Y segundo. La velocidad de descomposicién del etano puro ea 7,7 %/seg, Pero cuando estin
presentes 85.26 % de inertes la velocidad de descomposicion desciende a 2,9 %/seg.

3-11.  La reaccion en fase acuosa A —» R + S transcurre de acuerdo con |os datos siguientcs

Tiempo, min 0 36 65 100 160 o
CA, mol/litro 0,1823 10,1453 o0,1216 00,1025 0,0795 0,0494

Cao = 0,1823 mol/litro
Crn=0
Cso & 55 mol/iitro
Ded(izcase su ecuacién cinética,
3-12. En la pig. 60 hemos indicado que € método del periodo medio para € célculo de
érdenes de reaccion puede extenderse a cualquier periodo de conversion fraccional. Apliquese este

método definiendo #,/m como €l tiempo necesario para que la concentracion de Teactante dis-
minuya a 1/m de vdor inicia.

313. Paralareaccion del dcido sulfdrico con sulfato de dietilo en disolucién acuosa:
stot + (CgH;)aSO; - 2C3H5804H

Hellin Y Jungers (1957) determinaron los datos sgwentes a 22,9 °C:
Tabla 3-P{3

Tiempo C.H,SOH, Tiempo C:H.SOH,

min mol/litro min mol/litro

0 o 180 4,11

M 1,185 194 431

48 T3 .- 212 445 \ - 2
55 1,63 267 4,86 VY
75 224 318 s15 N
96 2,75 368 5.32

127 331 379 5,35

146 3,76 410 5,42

162 381 ce (5,80)

Las concentraciones inicides de HsSQ( y (C:Hs):SO, son §,5 mol/litro. Dedfizcase una
ecuacién cinética para esta reaccién.
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3-14.  Una pequefia bomba de reaccion, equipada con un dispositivo sensible para la medida
de presion, se evactia y desgués se llena de reactante A puro a la presion de 1am. La
operacion se efectlia a 25" C, temperatura lo suficientemente baja para que la reaccion no
transcurra en extension apreciable.

Se eleva la temperatura lo mas répidamente posible hasta 100 °C sumergiendo la bomba en
agua hirviendo, obteniéndose los datos dados en la Tabla 3-P14. La ecuacion estequiométrica
para la reaccion es 2 A — B y después de permanecer la bomba en el bafio bastante tiempo
se efectlia un andlisis para saber la cantidad de A, y se encuentra que ese componente ha
desaparecido. DedUzcase la ecuacion cinética que se gjusta a estos datos, expresando las
unidades en mol, litro y minuto.

Tabla 3-P14

¢, min @, atm t, min @, atm
1 1,14 7 0,850
2 1,04 8 0,832
3 0,982 9 0,815
4 0,940 10 0,800
5 0,905 15 0,754
6 0,870 20 0,728

3-15. A un jugador le gusta acudir a las mesas de juego para descansar. No espera ganar
y no gana, de modo que elige juegos en los cuales las perdidas sean una fraccion pequefia del dinero
apostado. Juega sin interrupcion y sus apuestas son proporcionales al dinero que tiene. S ala
ruleta tarda 4 horas en perder la mitad de su dinero y necesita 2 horas para perder la mitad de su
dinero jugando a los dados, {cudnto tiempo puede jugar simultaneamente a ambos juegos s em-
pieza con 10 000 ptas., y se retira cuando le queden 100 ptas., justamente lo necesario para
comer unos bocadillos y pagar €l transporte de vuelta a su casa?

3-16. El pentoxido de nitrégeno se descompone del modo siguiente:

Nnos - iOQ + N204, =~ TNg0g = (2,2 X 10-3 min“)CNao‘
N,O, 2= 2NO,, instantdnea, K, = 45 mmHy

Calculense las presiones parciales de los constituyentes en una bomba de volumenconstante,
después de 6,5 horas, si partimos de N;Oy puro a la presion atmosférica.

3-17. Lasacarosa se hidroliza ala temperatura ambiente por laaccion catalitica de laenzima
sacarasa, del siguiente modo: sacarasa

Sacarosa- - productos
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En un reactor discontinuo se han obtenido los siguientes datos cinéticos partiendo de una con-
centracion de sacarosa, Cx= 1,0 milimol/litro, y una concentracion de enzima de 0,01 milimol/
/litro. (Las concentraciones se han determinado por rotacion 6ptica):

Camilimol/litto 084 468 0,53 038 027 0116 009 0,04 0018 0006 0,0025
6, hr 2 3% T4 % 6 7 8 9 10 Il

Compruébese s estos datos se pueden gustar por una ecuacion cinética del tipo de la de Michadis
Menten, es decir:

— kSCACEO

-1y = C,+ M donde M = constante de Michaelis

En caso afirmativo calcllense los valores de k3 y M.
Nota: Véase el problema 2-19 para el mecanismo de la ecuacion de Michaglis-Menten.

3-18, Para la reaccion en serie

AXSRES, K=k

Calcllese cuando R alcanza la concentracion maxima y e valor de esta concentracién.

3-19.  Una pequena bomba de reaccién, equipada con un dispositivo sensible para la medida
de presion, se evacua y se carga después con una mezcla de 76.94 % de reactante A y de
23,06 % de inertes a la presion de 1 atm. La operacion se efectlia a 14 “C, temperatura sufi-
cientemente bga para que la reaccién no transcurra en extensiéon apreciable.

La temperatura se eleva rapidamente a 100°, sumergiendo la bomba en agua hirviendo.
obteniéndose |os datos dados en la Tabla 3-P19. La ecuacién estequiométrica es A = 2 Ry
después de un tiempo suficiente, la reaccion se completa. Dedlzcase una ecuacién ciné-
tica que se gjuste a estos datos, expresando las unidades en mol, litro y minuto.

Tabla 3-P19

{, min =, atm f, min =, atm
0,5 1,5 3,5 1,99
! 1,65 4 2,025
L5 1.76 5 2,08
2 1,84 6 2,12
2,5 1,90 7 2,15
3 1,95 8 2,175
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3-20. En un resctor discontinuo de volumen constante se han obtenido |os datos siguientes
empleando e componente gaseoso puro A:

Tiempo. min 0 2 4 6 8 10 12 14 00
Presion parcial de A, mm 760 600 475 390 320 275 240 215 150

La estequiometria de la descomposicién es A— 2,5 R. Dedlizcase la ecuacion cinéica que
represente satisfactoriamente esta descompos:cion.

3-21. Cdcllese € coeficiente cinetico pera la desaparicion de A en la reaccién de primer
orden en fase gaseosa2 A — R s la presién se mantiene constante y € volumen de la mezcla
reaccionante disminuye el 20 % en 3 minutos, cuando la mezcla de partida contiene 80 % de A.

3-22, Calcllese € codficiente cinético para la desaparicion de A en la reaccién de primer
orden en fase gaseosa A — 1,6 R s & volumen de la mezcla reaccionante aumenta un 50 %
en 4 minutos cuando se parte de A puro. La presion total dentro del sistema permanece
constante a 1,2 atm, y la temperatura es de 25" C,

3-23. Para la reaccion de orden cero, A— rR que se efectlia eh una bomba de volumen
constante, con 20 % de inertes, la presién se. eleva desde 1 hasta 1.3 atm en 2 minutos. Para la
misma reaccion efectuada en un reactor discontinuo de presion constante, jcudl es la varia-
cion fraccional de volumen en 4 minutos si laalimentacion estaa 3 atm y contiene 40 %, de inertes?

3-24.  Paraunareaccion de orden cero en fase gaseosa homogénea, de estequiometria A — rR
que tiene lugar en una bomba de volumen constante, # =1 cuando t =0y = = 1,5 cuando ¢ = 1.
Para la misma reaccién con la misma composicidén de la alimentacion y la misma presién inicial,
que se efectlia en un reactor de presion constante, caleilese Vcuando t =1s V =1 cuando ¢ = 0.

3-25, Cuando la descomposicion de primer orden en fase gaseosa homogenea A— 2,5 R
se realiza en un reactor isotérmico discontinuo a 2 atm con 20 % de inertes presentes, el volumen
aumenta e 60 % en 20 minutos.

Calcilese e tiempo necesario para que la presién alcance 8 atm s la presion inicial es
5 atm, 2 de las cuales se deben a los inertes, s |a reaccién Se efectla en un reactor de vo-
lumen constante.

3.26, La reaccion en fase gaseosa 2A— R + 2§ es aproximadamente de segundo orden
con respecto a A. Cuando se introduce el componente A puro a 1 atm en un reactor discontinuo
de volumen constante, la presién se eleva un 40 % del vaor iniciad en 3 minutos. Para un
reactor discontinuo de presion constante, calcllese: a) € tiemt » necesario para lograr la misma
conversion; p) e aumento de la fraccion en volumen en este tiempo.

3-27. Lasustanciagaseosapura A se prepara bgjo refrigeracion y se introduce en un capilar
de pared delgada que acttia como recipiente de reaccién, como se muestra en la Fig. 3-P27. Du-
rante & mango no hay reaccion apreciable. El recipiente de reaccién se introduce rédpidamente
en un bafio de agua hirviendo, y € reactante A se descompone completamente de acuerdo con
lareaccion A —» R + S, obteniendose los datos indicados. Calcuilese la ecuacion cinética expre-
sando las unidades en moles, litros y minutos.
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Agua hirviendo

Recipiente™ de reaccién

Figura 3-P27

Tiempo min 05 1 1s 2 3 4 6 10 o
Longitud del capilar ocupada por 61 68 72 75 78 81 84 87 94
la mezcla de reacciéon. cm - .

.3.28, Se ha observado que la presencia de la sustancia C aumenta la velocidad de la reac-
i6n de A con B, A + B—~ AB. Se sospecha que C actia como catalizador combindndose con uno
de los reactantes para formar un producto intermedio que después reacciona. A partir de los datos
de la Tabla 3-P28 sugier ase un mecanismo posible de reaccion y la ecuacion cinética para esta
reaccion.

Tabla 3-P28

(Al [B] [C] ran

! 3 0,02 9
3 ! 0,02 5
4 4 0,04 39
2 2 0,01 6
2 4 0,03 20
1 2 0,05 12

3-29. Determinese la ecuacion cinética completa en unidades de moles, litro y segundos, para
la descomposicién térmica del tetrahidrofurano

H; Hy __» C;H, + CH, + CO
i — CaH‘ + Hg + CO
H, Hz ™ otc.
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a partir de los datos del periodo medio de la Tabla 3-P29

Tabla 3-P29

T, MIN Hg ta, min T,°C
214 14,5 569
204 67 530
280 17,3 560
130 39 550

206 47 539




Introduccién al disefio de reactores

Hasta ahora hemos considerado la expresion matemética, denominada ecua-
cion cinética, que describe € transcurso de una reaccién homogénea. La ecuacion
cinética para un reactante i es una magnitud intensiva y nos dice con qué rapidez
se forma o desaparece €l componente i en un entorno dado en funcién de las con-
diciones dli existentes, o sea:

=7 (@)
b 14 dt por reaccién
es decir, la expresion cinética es diferencial.

Para el disefio de un reactor hemos de conocer el tamafio y tipo de reactor,
y las condiciones de operacion més adecuadas para € fin propuesto. Como esto
puede exigir que las condiciones en e reactor varien con laposicion y con €l tiem-
po, es necesario efectuar la integracion adecuada de la ecuacion cinética para las
condiciones de operacion. Esta integracion puede presentar dificultades debido a
que la temperatura y la composicién del fluido reaccionante pueden variar de un
‘punto a otro del reactor, dependiendo del caracter exotérmico 0 endotérmico de
la reaccion y de la velocidad de intercambio de calor con los adrededores. Por
otra parte, las caracteristicas geométricas del reactor determinan la trayectoria del
fluido a través del mismo, vy fijan las condiciones de mezclado que contribuyen a
diluir la aimentacion y redistribuir la materia y € caor. Por consiguiente, antes
de poder predecir € funcionamiento de un reactor hemos de tener en cuenta
muchos factores, constituyendo el principal problema del disefio € conocimiento
del modo mas adecuado de tratar estos factores.

Los aparatos en los que se efectlian reacciones homogéneas pueden ser de tres
tipos generales. discontinuos, de flujo estacionario, y de flujo NO estacionario se-
micontinuos. En € tipo semicontinuo se incluyen todos los reactores que no estan
comprendidos en los dos primeros. En la Fig. 4-1 se representan |os tres tipos.

Vamos a indicar brevemente las caracteristicas mas importantes y los princi-
pales campos de aplicacion de estos tipos de reactores; naturalmente que estas

103

= f(condicién en la regién de volumen V)
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La composicién, en

cualquier punto, no
/ varia con el tiempo

Alimentacién —-—‘ (4 —
It ,D
@: ;
La composicién r y——> Producto
varia
(a) (b)

™ Nro R
-

A A L
El volumen Producto
El volumen ¥y El  volumen permanece
la composicion varla, pero constante,
varfan . la composicién no pero la
© d m;oslclén (e)

Fig. 4-1. Clasificacién global de los tipos de reactores. (a) Reactor discontinuo. (b)
Reactor de flujo en estado estacionarllo. (c), (@ y (e) Distintos tlpos de reactores
semlconthuos.

indicaciones las ampliaremos al estudiar separadamente cada uno de ellos. El reac-
tor discontinuo es sencillo y necesita un equipo experimental reducido; por lo
tanto, es el ideal para los estudios de cinética de reaccién a escala experimental.
Industriaimente se emplea cuando se han de tratar pequefias cantidades de sustan-
cias. El reactor de flujo estacionario es €l ideal para fines industriales cuando han
de tratarse grandes cantidades de sustancias, y cuando la velocidad de reaccién

Elemento
de volumen
del reactor

Enltmda de react&nte [Salida de reactante
Reactante que

T /
desaparece por

‘reaccién dentro del
elemento

Reactante  acumulado
dentro del elemento

Fig. 42. Balance de materia pafs un elemento de volumen del reactor.
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es bastante ata O muy alta Necesita un equipo experimental copioso; sin em-
bargo, permite obtener un control extremadamente bueno de la calidad del pro-
ducto. Como podiamos esperar, este reactor se emplea ampliamente en la indus-
tria del petroleo. El reactor semicontinuo es un sistema flexible pero més dificil
de andlizar que los otros dos tipos; ofrece un buen control de la velocidad de
reaccion, debido a que esta transcurre a medida que se afaden los reactantes.
Este reactor tiene mlltiples aplicaciones: desde su empleo para titulaciones
colorimétricas en el laboratorio, hasta su uso en los grandes hornos de solera
plana para la obtencién de aceros.

El punto de partida para € disefio es un balance de materia referido a cual-
quier reactante (0 producto). Por consiguiente, como se indica en la Fig. 4-2, tenemos :

candal de caudal de caudal perdido de JCandal de

entrada de salida de reactante debido a de reactante

reactante en | = | reactante | + {la reaccién quimica} + en el ele- @1)
el elemento del elemen en el elemento de mento de

de volumen volumen volumen volumen

Cuando la composicion en € reactor es uniforme (independiente de la po-
sicion). e balance de materia puede hacerse refiriéndolo a todo el reactor. Cuando
la composicion no es uniforme, € balance de materia ha de referirse a un ele-
mento diferencial de volumen y después se efectuar8 la integracién extendida a todo
el reactor para las condiciones apropiadas de flujo y concentracion. Para los
diversos tipos de reactores esta ecuacion se simplifica de uno u otro modo, y la
expresion resultante, una vez integrada, da la ecuacién bésica de disefio para aquel
tipo de unidad. Asi, en e reactor discontinuo los dos primeros términos valen
cero; en €l reactor de flujo estacionario € cuarto termino desaparece; y para
el reactor semicontinuo hemos de considerar los cuatro términos.

En las operaciones no isotérmicas ha de emplearse € balance calorifico junta-
mente con e de materia. Es decir, como se indica en la Fig. 4-3, tenemos:

flujo de flujo de desaparicién .
entrada de salida de c:e l_ief?ergx’a aglémeurlg?g?a
energia ca- energia ca- calorifica por o
lorifica al = | lorifica del reaccién en + Ce?l Oéllgg]aem%n “4-2)
elemento de elemento de el elemento
de volumen
volumen volumen de volumen

También aqui este balance puede referirse a un elemento de volumen diferencia
del reactor o a todo € reactor, segin las circunstancias.

El balance de materia de la ec. (4-1) y e balance de calor de la ec. (4-2) estdn
interrelacionados por sus terceros términos, debido a que el efecto calorifico esta
originado por la propia reaccion.
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Elemento de volumen

del peactor
Entrada de Salida de
energia calorifica energia calorifica
>

N Energia calorifica

desaparecida por reaccién
dentro del elemento

Energia calorifica
acumulada dentro
del elemento

Fig. 43. Balance energético para un elemento de volumen del reactor.

Como las ecs. (4-1) y (4-2) son los puntos de partida para todo disefio, en los
Capitulos siguientes estudiamos su integracion para una serie de casos de com-
plgidad creciente.

Para llegar a disefio del reactor méas adecuado a una finalidad concreta, es
necesario: 1.°) Poder predecir la respuesta del sistema reaccionante a los cambios
en las condiciones de operacién (como cambian las velocidades y conversiones
de equilibrio con latemperatura y la presién); 2.°) Comparar los resultados de
disefios diferentes (funcionamiento adiabético frente a isotérmico, reactor simple
frente a reactor multiple, sistema de flujo frente a sistema discontinuo); y 3.°) Es-
timar la economia de estas distintas alternativas. Sélo entonces podemos estar
seguros de que llegaremos al diseifto mas adecuado para el fin propuesto. Sin em-
bargo, es muy raro que las situaciones reales sean sencillas.

(Hemos de explorar los diferentes disefios? {Con que profundidad hemos de
plantear nuestro andisis? ;Qué hipotesis simplificativas hemos de hacer? ;Qué ca-
minos més cortos hemos de tomar? {Qué factores hemos de despreciar y cuales
hemos de considerar? Y jcémo influyen sobre nuestras decisiones la exactitud y
perfeccion de los datos? El buen criterio, que solamente se logra con la experien-
Cia, nos sugerird la decision que hemos de adoptar.



Reactores ideales

ER este capitulo se deducen las ecuaciones de disefio para los tres tipos de
reactores ideales representados en la Fig. 5-1 para reacciones homogéneas con un
solo fluido reaccionante. En los tres capitulos siguientes se consideran las apli-
caciones y extensiones de estas ecuaciones a distintas condiciones de operacion

isotérmicas y no isotérmicas.

Alimentacién Mezcla
< uniforme
i —
= =<
Alimentacion Producto
Mezcla
uniforme :
(a) (b () Producto

Fig. 51. Los tras tipos de reactores ideales: (a) Reactor discontinuo: (b) Reactor de
flujo en pistén; (c) Reactor de mezcla completa

En € reactor discontinuo-de |la Fig. 5-1a 10s reactantes se introducen en el reac-
tor, se mezclan, se dgja que reaccionen un tiempo determinado, y finamente se
descarga la mezcla resultante. Es ésta una operacién no estacionaria en la que
la composicion va variando con el tiempo, aunque en cada instante es uniforme
en todos los puntos del reactor.

El primero de los dos reactores ideales de flujo estacionario representado en
la Fig. 5-15, se conoce con diferentes nombres: reactor de flujo en tapdn, de flujo
en piston, de flujo tubular ideal, y de flujo uniforme; nosotros le denominaremos
reactor de flujo en pistén y a su modelo de flujo le designaremos por flujo en pistén.
Se caracteriza por que € flujo del fluido a su través es ordenado, sin que ningln
elemento del mismo sobrepase 0 se mezcle con cualquier otro elemento situado

107
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antes o0 después de aqué ; en realidad, en este reactor puede haber mezcla latera
de fluido, ,pero nunca ha de existir mezcla o difusién a lo largo de la trayectoria
de flujo. La condicion necesaria 'y suficiente para que exista flujo en pistén es que
el tiempo de residencia en € reactor sea € mismo para todos los eementos del fluido*.

El otro reactor idea de flujo estacionario se denomina reactor de mezcla
completa, reactor de retromezcla, reactor ideal de tanque con agitacién, o reactor
CFSTR (constant flow stirred tank reactor), y como su nombre indica, es € reac-
tor en e que su contenido esta perfectamente agitado, y su composicion en cada
instante es la misma en todos los puntos del reactor. Por consiguiente, la corriente
de sdlida de este reactor tiene la misma composicion que la del fluido contenido
en e mismo. A este tipo de flujo le denominamos flujo en mezcla completa, y a
reactor correspondiente reactor de flujo en mezcla completa.

Estos tres tipos de reactores ideales son relativamente féciles de estudiar, a
la vez que suelen representar el mejor modo de poner. en contacto |os reactantes,
sin que importen las condiciones de operacion. Por estas razones trataremos de
disefiar los reactores reales de tal manera que sus flujos se aproximen a los de estos
modelos ideales, y gran parte del desarrollo de este libro se refiere a €ellos.

En todas nuestras consideraciones entendemos que €l termino ¥, denominado
volumen de reactor, en redlidad se refiere a volumen del fluido contenido en €
reactor. Cuando difiere del volumen del reactor designamds por ¥, a volumen
del reactor y por ¥ d del fluido. Por gemplo, en un reactor relleno de un catalizador
sdlido de fraccion hueca e, & volumen disponible para € fluido reaccionante sera

vV = eV,
Sin embargo, para sistemas homogéneos emplearemos solamente el término V.
Reactor ideal discontinuo

Efectuemos un balance de materia referido a cualquier componente A, para
lo cual hemos de seleccionar € componente limitante. Como en un reactor dis-
continuo la composicion es uniforme en cada instante, podemos efectuar el
balance referido a todo € reactor. Teniendo en cuenta que durante la reaccion no
entra ni sale fluido del sistema, la ec. (4-1), referida a componente A sera

0, 0 » '
entrada = salida + desaparicion + acumulacion
0 bien _ o "’ o
Velocidad de desaparicion Velocidad de acumulacion
del reactante A en _ del

+ . - el reactante A

( reacto_r, deblglo_a reac- ) ( en o reactor ) -1

cion quimica

+ La condicion necesaria se deduce directamente a partir de la definicidon de flujo en piston, paro

la condicion suficiente (que los mismos tiempos de residencia impliquen flujo en piston) se puede esta-
blecer solamente a partir del segundo principio de la Termodindmica
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Evaluando los términos de la ecuacion (5-1) tenemos: .

?

. moles de A que Booo
Desapaticion de A)_ (=¥ = ( reaccionan )( Volumen de\)

por rear_:cién, tiempo) (volumen fluido
mol/ tiempo ( dIc> ﬂu(ido)L{

(Acumulacién de A,)_dNA = ANA(1 = X)) _ _ . dX,
— I — = — Al

mol/tiempo Tdt dt dt
Sustituyendo en la ec. (5-1): . TN
A A
_ dx, .
(—rdV = N.m";t" e J - (5-2)
Efectuando operaciones e integrando, resulta: - s
XA dX ! B o e
t=N A ;- (5-3
o], Crav T
s SR ¥ N

Esta es la ecuacion general que nos da el tiempo necesario pard que se alcance ina
conversion X,, en condiciones de operacion isotérmicas o no. isotérmicas; e vo-
lumen del fluido reaccionante y la velocidad de reaccion quedan bajo € signo inte-
gral porque, en general, varian durante € transcurso de la reaccion.

Esta ecuacion puede simplificarse en muchos casos. Si la densidad del fluido
permanece constante:

C,
Y = (54)

—TA Cpro ~TA

Para todas las reacciones en las que € volumen de la mezcla reaccionante
varia proporcionalmente con la conversién, como por g emplo, en las reacciones
elementales en fase gaseosa con variacion significativa de la densidad, 1a ec. (5-3)
se convierte en:

[ Xa dXA o XA dXA
R A e~ Ee AR N e (e AR

En & Capitulo 3 hemos encontrado las ecs. (5-2) a (5-5) en una u otra forma.

Se aplican tanto a condiciones de operacion isotérmicas como a las no isotérmicas;

en e caso de estas Ultimas hemos de conocer la variacion de la velocidad de reac-
N

~
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cion con la temperatura, y la variacion de la temperatura con la conversién, para

gue su solucion sea posible. En la Fig. 5-2 se representan graficamente dos de
estas ecuaciones.

Sélo sistemas de densidad constante

Area = /N,,, Area = t/Cpq, Area = ¢,
de la Ec. (5-3) de la Ec. (5-4) de la Ec. (5-4)

0 Xy 0 X 0 Cy Cxn

Fig. 52. Representacion grifica de las ecuaciones de disefio para reactores digcon-

tinuos. en condiciones de funcionamiento iSotérmicos y no isotérmicos.

Tiempo espacial y velocidad espacial

Del mismo modo que € tiempo ¢ de reaccion es la medida natural de la velo-
cidad del proceso, € tiempo espacial y la velocidad espacial son las medidas ade-
cuadas para el disefio de los reactores de flujo. Estos términos se definen del modo
dguiente :

. I
&

Tiempo - espacia Tiempo necesario para tratar un
_l_ volumen de dimentacion igual I+ )
T=37 ( a volumen del reactor, medido ) = [tiempo] (5-6)
en condiciones determinadas
Velocidad espacial - NUmero de volimenes de la alimenta-
1 cién en condiciones determinadas que Y _: 1] (&
§=3= (puede tratarse en la unidad de tiem- =ltiempo™1] (5-7)
po, medidos en volimenes de reactor

Es decir, una velocidad espacial de 5 h-*, significa que & volumen de aimen-
tacion que se trata en € reactor cada hora (medido en condiciones determi-
nadas) es igual a cinco veces & volumen del reactor. Un tiempo espacial de 2 min,
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. e
significa que cada do?’ minutos se trata en & reactor un volumen de alimentacion
(medido en condiciones determinadas) igual a volumen del reactor.

Podemos elegir arbitrariamente las condiciones de temperatura, presién y es-
tado de agregacion (gaseoso, liquido o solido) para medir € volumen de la sustan-
cia que aimenta a reactor. Es evidente que € valor de la velocidad espacia o
del tiempo espacial, dependen de las condiciones elegidas; si son las de la co-
rriente que entra a reactor, la relacion entre § 0 7 y las otras variables es:

moles de A que entran

| _CaoV _ (volumen de la alimentacién)(Vommen del reactor)

TE5T Fao (,moles de A que entran)
tiempo
\Yi (volumen del reactor)
=% (caudal volumétrico de la aimentacion) " (5-8)

Puede resultar més conveniente referir € cauda de la dimentacion a agin
estado de referencia, especialmente cuando el reactor ha de operar a diferentes
temperaturas. Por ggemplo, si la sustancia es gaseosa cuando entra como alimen-
tacion al reactor a temperatura elevada pero es liquida en €l, estado de referencia,
ha de indicarse claramente € estado de referencia que se ha elegido. La relacion
entre la velocidad espacia y € tiempo espacial pata las condiciones reales de en-
trada y las condiciones de referencia (que indicaremos con un apdstrofe) viene
dada por:

!
T TR TG T ¥ ¢

En la mayoria de |os casos considerados por nosotros expresaremos la velo-
cidad y € tiempo espaciales basindonos en las condiciones redes de entrada de
la dimentacién; sin embargo, puede pasarse ficilmente a cualquier otra base.

Reactor de flujo de mezcla completa en estado estacionario

La ecuacion de disefio para € reactor en mezcla completa se obtiene a partir
de la ec. (4-1), efectuando e balance de un componente determinado en un ele-
mento de volumen del sistema; aunque, como la composicion es uniforme en todo
e reactor, e balance puede referirse a todo €l volumen del reactor. Considerando
e reectante A, la ec. (4-1) sed:

0
Entrada = salida + desaparicién por reaccion + ag_mﬁulacién (5-10)
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Car=Cy

Xy =Xy

vy

Totalmente (;"A ) =(=r,)
uniforme “

—>

Fig. 5-3. Nomenclatura utjlizada en un reactor de mezcla completa.

B
[,é/”/é’-/ wf;{ / i dz
M o kot
Como se muestra en la Fig. 5-3, S F.yg = #,Cag €S € cauda molar del com

ponente A en la alimentacion al reactor, considerando € reactor como un todo
tenemos :

o

- s ¥ -

EntradadeA,moles/tiempo=Fyo(1 — Xpo) = Fao - ~
Sdlida de A, moles/tiempo =F, = F,((l = X,)
Desaparicion de A

por reaccion, =(=r)V = ( moles de A que reaccionan )(dvolumen)
moles/tiempo (tiempo) (volumen de fluido)/ \de reactor.

Sustituyendo en la ec. (5-10) tenemos:
FAOXA = (—"A)V

y efectuando operaciones, resulta:

Yool AN X
E_ .CA_O —7ra —Ia

0 ey L EE (5-11)
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donde X,V ra Se evallan Para las condiciones de la corriente de salida, que son igua-
les a las existentes dentro del reactor.

De modo mas general, si |a alimentacién sobre la que se basa la conversién
(que expresamos con €l subindice 0) entra em el reactor Parcialmente convertida
(que expresamos por €l subindice i) y sale en las condiciones que expresamos con
el subindice f, tenemos:

lg AXQ_.= XM_XA;
Fao (=1 (=ra);

(5-12)

r= VCao - Cao(Xay — Xp)
Fao (—=rs

Un caso en el que se utiliza esta forma de ecuacion se estudia en la pégina 149,

Para el caso especial de sistemas de densidad constante X, = 1 == Cs[/Caq |2
ecuacién de disefio para los reactor es de mezcla completa puede escribir se tam-
bién en funcion de las concentraciones, 0 sea:

Vi, Xx - Caro — Ca

F, AQ —7ra Cao(—r
T —— )
o T, (5-13)

T = _K:CMXA Ao - CA\

v —Ta —Ta

Estas expresiones relacionan de manera sencilla los cuatro términos Xa, = ra,
V y Fyae:s por consiguiente, conociendo tres cualesquiera de ellos obtenemos direc-
tamente €l cuarto. Entonces, en el diseflo, el tamailo de reactor necesario para una
funcién determinada, o el grado de conversion en un reactor de tamafio conocido,
se calculan directamente. En los estudios cinéticos cada experiencia en estado esta-
cionario dar4, sin integracion, |a velocidad de reaccién para las condiciones con-
sideradas. La facilidad de interpretacion de los datos de un reactor de mezcla com-
pleta hace que su empleo sea muy atractivo en los estudios cinéticos, particular-
mente en reacciones complejas, por gjemplo, en reacciones muiltiples y en reacciones
catalizadas por sdlidos.
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Sélo sistemas de
densidad constante

Caso general

\ 4 T vC;
Area =i = Area =71 = _FAT”
de la Ec. (5-11) de la Ec. (5-13)

TA

Condiciones
en el reactor-1
y a la salida

X, A CA

X\

Fig. 54. Representacién grafica de las ecuaciones de disefio para un reactor de
mezcla completa.

Ca ’ Cro

En la Fig. 54 se representan graficamente estas ecuaciones de disefio. Para
cualquier forma cinética concreta pueden escribirse directamente las ecuaciones,
por giemplo, para sistemas de densidad constante C/Cay = 1 — X4, la expresion
cinética para una reaccién de primer orden ser&

Xo _Cao~Cy

_ K _Cu=C - (5-14)
kr=i"%=""¢, Praa=0

Mientras que para sistemas en los que la variacion de volumen es linedl:

C 1-X
V =Vl + eaXa) y EA‘A; = l+—A8.4\XA

la expresion para una reaccidn de primer orden resulta:

e = Xall . X

RN A

(5-15)

Pueden deducirse expresiones similares para cualquier otra forma de ecuacion

cinética. Estas expresiones pueden ponerse en funcion de las concentraciones o
de las conversiones: la Ultima forma es mas sencilla para sistemas en los que varia

la densidad, mientras que debe emplearse |a otra forma para sistemas de densidad
constante,
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Ejemplo 6-l. Velocidad de reaccién en un reactor de mezcla completa

En un reactor de mezcla completa, de volumen ¥ = 1 litro, entra como alimentacion 1 ;-
tro/min de un liquido que contiene los reactantes A y B (Cas = 0.10 mol/litro, Crs = 0,01 mol/
litro). Las sustancias reaccionan de una manera compleja para la que se desconoce la este-
quiometria. La corriente de salida del reactor contiene -Jos componentes A, B'y C (Cat = 0.02
mol/litro, Cse = 0,03 mol/litro, Cer = 0.04 mol/litro). Calciilense las velocidades de reac-
cion de A, B y C para las condiciones existentes en el reactor.

Solucién. Para un liquido en un reactor de mezcla completae, = 0, y aplicando la ec. (5-13)
a cada una de |as sustancias que intervienen en lareaccion, las vel ocidades de desaparicion resultan:

=Ca=Cr_Ca—C 010-002 0,08 mol/litro . min

R 7/ T/}
—ry = Cao : G 001 1—0'03 = -0.02 mol/litro . min
—rc= Coo = Co = Q- 0% = -0.04 mol/litro ' min

T 1

Por consiguiente, A desaparece mientras que B y C se. estdn formando.

Ejemplo 5-2. Célculo de la ecuacion cinética a partir de los datos obtenido8 en

un reactor de mezcla completa ) ]
En un reactor de mezcla completa (¥ = 9,1 litros) entra con caudal constante una aimen-

tacion constituida por el reactante gaseoso puro A (Cy, = 100 milimol /litro) y alli se dimeriza
(2A - R). Calcllese la ecuacion cinética de esta reaccion a partir de los siguientes datos obtenidos
experimentalmente para distintos caudales de la alimentacion:

1 2
NP de la experiencia 300 90 3 4
t, litro/hr cee -e 36 1,8

"Ch, wiias, milimol/litro 85,7 66,7 SO 333

Solucidn. Para esta estequiometria, 2A — R, € factor de expansiéon es

1-2 1
gy = —-—2-—- - 2

y la correspondiente relacion entre |a concentracién y la conversion es: o
T T S (e f » RVPNEN
CA _ I—XA _ l—le ,g_) NEARLE R
CAO N 1+ 8AXA 1 - '}XA

1 = CalCao _ 1 = CalCpo
1 + IACATCAO'} CA/ZCAQ

XA=
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En la columna 4 de la Tabla 5-E2 se. dan los datos de la conversion caculados para cada experiencia

Tabla 5-E2
Dados Cadculados
vCaoXa®
Experiencia ¢, C ALsattan X (—ra)satida = —‘;——‘
1 30,0 85,7 025 (—30)(180])(0’25) = 7500
2 9,0 66,7 0,50 4500
3 3,6 50 0,667 2400
4 1,5 33,3 0,80 1200

A partir de la ecuacion de funcionamiento, ec, (5-11), la velocidad de reaccion para cada
experiencia viene dada por:

- 20CaoXa (milimol )
(=r) ==y Titro- hr

En la columna 5 de la Tabla 5-E2 se dan los valores calculados por esta ecuacion.

Podemos ensayar distintas expresiones cinéticas, tomando pareade valoresde ry y Cu (véase
la Tabla 5-E2). En lugar de efectuar ensayos separadamente para cinetica de primer orden (repre-
sentando r. frente a C.), de segundo orden (representando . frente a Ca’), etc., ensayemos direc-
tamente una cinetica de orden n. Para ello tomamos logaritmos en |a expresion — ry = kCjn,

dando :
log (—rs) = logk + nlog Ca

Esto nos pone de manifiesto que una representacion de log (- ry) frente alog €, nos dard una
recta para la cinttica de orden n. Como se muestra en la Fig. 5-E2 |os cuatro datos experimentales
se distribuyen a lo largo de una recta de pendiente 2, por consiguiente, la ecuacion cinetica para

esta dimerizacién Seré

_ _(1 0 litro ) a [milimol
" =\ hromilimol /4 Titro-hr

Nota. S en € andlisis hubiéramos prescindido de la variacion de densidad (considerando
ey = 0y tomando Ca/Cao = 1 — X,) llegariamos a una ecuacién cinetica incorrecta (orden de
reaccién # = 1,6) que d emplearla en € disefio conduciria a predicciones erréneas.
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4
10 T
103 |- —
/
/
/
/
,/
-r, 100}|- / —
/
/
/
/
//
10~ /El valor de k N
/ corresponde a la
/ ordenada en et
! [origen para Cy =1
/ / 0log C,=0
1# l
10 100
G
Fig. 5-E2,

Ejemplo 6-3. Disefio de un reactor de mezcla completa

En un reactor de mezcla completa se efectlia, en condiciones estacionarias, la reaccién en
fase liquida

k

kg = 3litro/mol - min

= 7 litro/mol-min

A

k'i
2

i Ya
Al reactor entran dos corrientes de dimentacion con caudales i_guales una contiene 2,8 mol
de A/litro, y la otra 1,6 mol de Brlitro. Se desea que la conversion del componente limitante

sea del 75 % (véase la Fig. 5-E3). Calcllese € caudal de cada corriente, suponiendo que la den-
sidad permanece constante.

Solucion.  La concentracion de los componentes en la mezcla de las corrientes de alimen-
tacion es:
4n
. k4 -

Cao = 1,4 mol/litro .
Cgo = 0,8 mol/litro .

- . LYy
Cao = Cso =0 -

¢

b
b
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« 2,8 mol Allitro

1,6 mot B/litro

| 75% conversion
frmmememea e S
> de B
—

Fig. 5-E3.

Parala conversién dd 75 ¢ de B y ¢ = 0, las composiciones dentro del reector y en la co-
rriente de sdida, son:

Ca = 1,4 ~ 0,6 = 0,8 mol/litro
Ca=48 = 0,6 = 0,2 mol/litro
Cr = 0,6 mol/litro
Cs = 0,6 mol/litro
La velocidad de reaccion Para las condiciones exidentes dentro dd reactor es

—Fp = —Ip = k1'CACa - szRCB

litros mol) mof\ litros - mol\2
B (7 mol-mig) (0’8 EG) (0’2 litro) (3 mol'min) (0’6 litro)
mol mol
lltros)(mm) ™" (litro)(min)
S no hay variacion de densidad, entonces ¢ = 0, y la ec. (5-13) dara

V Co =Ch_Coo—-GCp
v bl 7' —=rs

= (1,12 - 108)

=
Por condguiente, d caudd de entrada y sdida dd reector es
= V= V(=rs)

CAO - CA Cgo = Cca
_ (120 litros)0,04 mol/litro : min) litros

=8 —

0,6 mol/litro mm

v

s decir, de 4 litros/min para cada una de las corrientes de entrada.
Reactor de flujo en pistdn en estado estacionario

En un reactor de flujo en pigon la composcion dd fluido varia con la coor-
denada de posicién en la direccién dd flujo; en consecuencia, @ bdance de maeria
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para un componente de la reaccion ha de referirse a un elementaq_.diferencial de
volumen d¥. Asi, para € reactante A, la ec. (4-1) dara:

entrada = salida + desaparicion por reaccion + acdmulacion (5-10)
av i
Cao £ Cn
Fao F, Fa+dF, Fyy
XM=0 XA { XA+dXA XAf
[ T W] 1 U,
; ¥ !
P [
|l
|
aX, : |
X,

Distancia a lo largo del reactor

Fig. 5-5. Nomenclatura utilizada en un reactor de flujo en piston.
Con referencia a la Fig. 5-5 observamos que para € volumen d¥:

Entrada de A, molesitiempo = F,
Sdida de A, molestiempo = F, + dF,
Desaparicion de A por
reaccion, moles'tiempo = (— r,) a4V
_ ( moles de A que reaccionan )
™ \(tiempo) (volumen del fluido reaccionante)
X (volumen del elemento diferencid )

Introduciendo estos tres términos en la ec. (S-10), obtenemos:
Fy = (Fy + dF,) + (—ry)dV

Teniendo en cuenta que:

dFy = d[Fpo(l = X)) = —F,, dX,



120 CAP. 5. REACTORES IDEALES
Por sug;itﬁcién, resulta:
FpodXy= (—ra) av (5-16)

Por consiguiente, ésta es la ecuacion referida a A para € volumen d¥ en la sec-
cién diferencial del reactor; para todo el reactor es necesario integrar esta expre-
sion. Agrupando convenientemente los términos de la ec. (5-16), teniendo en cuenta
que € caudd molar de la adimentacion, Faq, €S condtante, mientras que == ra depende
de las concentraciones de las sustancias o de la conversion, tenemos:

vdv _ [rwdXs

o Fao a —ra
y de aqui:
LA S 2 N
Fyo A0 o —TIa
0 -17)
r=—==C, J‘x“i“:é
o I

La ec. (5-17) permite calcular & tamario del reactor conociendo € cauda de la
alimentacién y |a conversion requerida. Comparando las ecs. (5-11) y (5-17), obser-
vamos que en € reactor de flujo en pistdn ra es variable, mientras que en €l reactor

de mezcla completa es constante.
Una expresion més general para los reactores de flujo en pistén,si la alimentacion

en la que estd basada la conversion (subindice o) entra a reactor parciamente
convertida (subindice i) y sale con la conversion indicada por el subindice f, serd:

YV [t
Fyo aolp Jr.. =T, i

0 (5-18)

e dx,

Vv
7= g = Cuo

x, —Ta
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Un caso en el que se emplea este tipo de ecuacion se estudia en la pégma 147.
Parad caso especia de sistemas de densidad constante

—1-5 _ 4G,
Haml-te 7 T

en este caso, la ecuacion de difio puede expresarse en funcién de las concen-
traciones, 0 sea:

L__1'__= Xar dX, -1 [~ dC, .
FAO CAQ ] '—'TA, @; F‘o—fA s \’J o
° a =T (5i19)
r= -\h/ = CAO Ixu% = - a g_C-A
e b I Cao :’A

Estas ecuaciones de disefio, ecs. (5-17) a (5-19), pueden ponerse en funcién
de las concentraciones 0 de las conversiones. Para los sistemas en los que variala
densidad es més conveniente utilizar las conversiones, mientras que paralos sis-
temas de densidad constante se pueden emplear indiferentemente las dos formas.
Cualquiera que sea su forma, las ecuaciones de disefio interrelacionan la velocidad
de reaccidn, |a conversién, € volumen del reactor, y @ caudal de |a alimentacidn, de
tal manera que si se desconoce una de estas magnitudes puede calcularse a partir
de las otras tres.

En la Fig. 5-6 se representan estas ecuaciones de disefio y se observa que el
tiempo espacia necesario para cualquier fin particular, puede calcularse siempre
por integracion numerica o grafica. Sin embargo, para agunas formas cinéticas
fencillas es posible (y conveniente) la integracion analitica, para lo cua se sustituye
en la ec. (5-17) la expresion cinética de r, vy se efectla la integracion. Algunas de
las formas integradas més sencillas para flujo en pistén son las siguientes:
Reacciones homogéneas de orden cero y &, constante

kr =

KCa¥ . G, (5-20)

A0
Reaccion irreversible de primer orden, A - productos, y ¢4 constante:

kr = —(1 + ) In (1 = X,) = sxXa (5-21)
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Solo para sistemas

Caso general de densidad constante

T CagV
= Area = 7= -3~,
Cao =T "ho
de la ec.{(5-17) de la ec.(5-19)
L
0 X, A Ca

Fig. 5-6. Representacion gréflca de las ecuaciones de disefio para reactor de
flujo en pistén

Reaccién reversible de primer orden, A < rR, Cro/Cag = M, ecuacion cineética apro-
ximada O calculada por — ry = k;Cs — k,Cr CON conversion de equilibrio obser-
vada X,e, Y &4 constante:

M + ’XAe

by =Mt [ (1+ exXp)ln (1~*

AA’; c) - 3AXA] (5-22)

Reaccion irreversible de segundo’ orden, A + B — productos, con alimentacion
equimolar, 0 2A — productos, y €5 constante:

Xa
l‘XA

CAok‘r = 2BA(1 + GA) In (1 Ll XA) + €A2XA + (GA + 1)” (5'23)

Cuando la densidad es constante se hace e, = O para obtener |a ecuacion de disefio
smplificada.

Comparando las expresiones del Capitulo 3 para los reactores discontinuos
con estas expresiones para los de flujo en piston, encontramos:

(1) Para los sistemas de densidad constante (volumen constante para €l reactor
discontinuo y densidad constante para el de flujo en piston) las ecuaciones de disefio
son idénticas; ¢ para € reactor discontinuo es equivalente a t para los de flujo en
piston, y las ecuaciones pueden utilizarse indistintamente.
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(2) Para los sistemas de densidad variable no existe correspondencia directa
entre las ecuaciones para los reactores discontinuos y los de flujo en pistén, y debe
utilizarse la ecuacion adecuada para cada caso, sin que se puedan emplear indis-
tintamente.

En los ejemplos siguientes se indica el modo de utilizar estas expresiones.

Ejemplo 6-4. Disefio de un reactor de flujo en pistén
Se ha encontrado que la velocidad de la reaccion A — 3R en fase gaseosa homogénea a
215°C, es:

= 10-2C}2, [mol/litro-seg]

Calcllese € tiempo espacia necesario para alcanzar la conversion del 80 % a partir de una ali-
mentacion del 50 % de A y 50 % de inertes, en un reactor de flujo en pistén que opera a 215 °C
y 5 atm (Ca, = 0,0625 moles/litro).

Solucién. Rara esta estequiometria y con 50 % de inertes, dos volUmenes de alimentacién
gaseosa dardn cuatro volUmenes de producto gaseoso cuando la conversion es completa, por
consiguiente :

42
e\ = > '—l

en cuyo caso la ecuacion de disefio para flujo en piston, ec. (5-17), seréd

1/3 12
Xar dXy Tar dXs - = Cho (l + XA) dXa @)
= Aoj.o T Cao kClm( — Xa \V k Jo \I — X4
. ° 1 + 22X,

La integral puede evaluarse por uno de los tres métodos siguientes. gréfico, numérico o analitico,
como indicamos a continuacion.

5 X o2
R
Tabla S5-E4 R
Z
v X
1+ Xa (l + Xa\12

A = X, 7
0 1 t <
02 03 =155 1,207 I
04 2,3 1,528 s 4t
% 1 s
: 9 3

7.4
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%

-Altura media = 1,7

1+X,

T-X  Area 1 708) = 136

Xa
Fig. 5-E4,

Integracion grafica. En primer lugar se calcula la funcién a inttgrar para distintos valores
de X, (véase la Tabla 5-E4) y se representa gréficamente (véase 1a Fig. 5-E4). Midiendo €l 4rea
comprendida bgjo la curva y las ordenadas extremas, resulta:

14+ X,
1 - Xa

1/2
Area = 107" ( ) dx, = (1,70)0,8) = 1,36

Znregracion numérica. Empleando la regla de Simpson, aplicable a un nimero de intervalos
iguales tomados sobre el ge Xa, obtenemos para los datos de la Tabla 5-E4:

J'M (l + XA)m dX, = (atura media) (ancho total) N
o 1 - XA /z
_ [l(l)‘ 4(1,227) + 2(1,528) + 4(2) + 1(3) (0 8)
- 12
B =133 o
(St T3 T TR e b M e

Integracion analitica. A partir de una tabla de integrales:

0,8 (1 + X, \u3 _ (o 1+ Xa V=% o,a=13
jo (1-XA) dXA_fo T X = osen Xy = V1 | = 1328

El método de integracién recomendado depende de las condiciones. En este problema € método
numérico es probablemente el mas rdpido y sencillo, a la vez que conduce a resultados eorrectos
en la mayor parte de los casos. -

! \ ) k : o T NN o h

*og o a . § 3
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De este modo, una vez evaluada la integra, la ec. (i) dard:

(0,0625 mol/litro)*/?
-=33
(10'2 mol/2/litro*/% Seé ) 2 seg

Ejemplo 5-5. Volumen de un reactor de flujo en pistén

La descomposicion de la fosfamina en fase gaseosa homogénea transcurre a 650 °C segiin
la reaccion:

4PHy(g) — P4(g) + 6Hq
COoN ecuacién Cinética de primer orden

—rpHy = (lo/hr)crsa

Calcuilese € tamafo de reactor de flujo en pistdn, si las condiciones de operacién son 650°C y
4,6 am; la conversion ha de ser del 80 %, y la alimentacion es de 1 800 mol-g de fosfamina pura
por hora.

Solucién. Sea A = PH,, R = P,, S = H,. Entonces la reaccién sera:

4A —+ R + 6S

con

—ra = (10/hr)Cs
El volumen del reactor de flujo en piston viene dado por la ec. (5-17):

T2 dXs Xa dXa
V=Fo), 5= k.,
A presion constante
_ 1— Xa )
o = ColTs

y sustituyendo

FAO xal 4+ 3AXA
= dX,
V= kCAo J'o 1- XA
Integrando obtenemos la ec. (5-21), 0 sea

FAO

V=tCu

[(1 + e‘)ln XA — 2 Xy
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Evauando cada uno de los términos de esta expresién, tenemos:

Fyo = 1800 mol-g
k = 10/hr
_ Pro 46 am = 0,0607 mol-g/li
Cao = R7 = (0082 am  Ti/molg . "KIOK) 0807 mole/litro
7-4
ep = —T = 0.75
X, = 48

Por consiguiente, € volumen del reactor ser&

_ 1800 mol-g/hr ]
V= Tomooeormigimo| L %719 Inga = 07508 = 6560 litros

Ejemplo 5-6. Ensayo de una ecuacion cinética en un reactor de flujo en piston
Se supone que la reaccion gaseosa entre A, B y R es elementa reversible de la forma:

$X L~
Ak T

ks .
A+B_)TR e

o

-

a o=
e T

¥
y para comprobarlo se planifican experiencias en un reactor isotérmico de Rujo en piston

a) Dedlzcase la ecuacion de disefio para condiciones isotérmicas con esta expresion
cinética, y una aimentacion constituida por A, B, R, e inertes.

b) Indiquese cOMo ha de ensayarse esta ecuacion para una alimentacién eqmmolar de Ay B.
Solucién. Alimentacion constituida por A, B, R e inertes. Para esta reaccion elementa la
velocidad es;

N, N,
—Fra = kchCB - szn = k;—i/e—i/'n' - kg"'V'l"

A presion constante, basandonos en la expansién y en la conversién de la sustancia A

-t =k Nao = NaoXa Ngo = NaoXa - k Nro + NaoXa
ARV aX) Vol + eaXa) Vol F eaXd)

Haciendo M = Cpe/Cags M’ = Cgo/Cae, tenemos:

A — XXM — Xa) M’ + Xa
—_ = 23 —_ —_—
Ta kcho (1 T BAXA)z kQCADI + 3AXA
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Entonces, la ecuacion de disefio para los reactores de flujo en pistén, ec. (5-17), ‘es:

T = C, f“’d_‘{é = J.x” (1 + eaXa) dX,
Jo Tra Jo kiCaol = XXM = X,) = ka(M’” + Xp)1 + eaXy)

En esta expresion, la presencia de inertes en ladimentacion sereflgjaen e valor degy
b) Alimentacion eguimolecular de A'y B.  Para Cap = Cpp, Cr, = 0 Y SN inertes, tenemos:
M=1 M =0y ey = —0,5 ENoONCES, laexpresion del apartado a) se reduce a

I (1 = 0,5X.)7dXa
n kiCao(l = Xa)? ~ ka2 Xa(1 -~ 0,5X,)

Disponiendo de V, v y X para una serie de experiencias, se evallan separadamente ambos
miembros de la ec. (i) y se construye la gréfica de la figura 5-E6. Si los datos se distribuyen
sobre una linea recta, se puede afirmar que & esquema cinético sugerido es satisfactorio.

(1-05X,)%dX,
k1 Cpol1=X,)2 = ko X,(1=05X,)

La ec. (i) predice
una cerrelacion
lineal

f
=
(¢}

dX,
=a

J

7= V/vg
Fig. 5-E6

Tiempo de permanencia y tiempo espacial para sistemas fluyentes
Para observar la diferencia entre € tiempo de permanencia (o tiempo medio

de residencia) y e tiempo espacia para un reactor de flujo, consideremos los si-
guientes casos sencillos representados en la Fig. 5-7.
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vo = 1 litro/seg
X,=0 :!
Reactor de mezcla -
completa: [ .
1 litro \ I Reactor de flujo
/r en pistén:
1 litro
vo = llitro/seg’ vs = 2 litro/seg
XA- 0 e XA- tﬁ
vp = 2 litro/seg
XA- 0,5
Tm= 1 geg Tp = 1 seg
tm=05seg tp=05~1seg

Flg. 57. Esquema representativo de la diferencia sntre £y t para la reaccion de fase
gaseosa A =» 3 R.

Caso 1. Supongamos que en un reactor de mezcla completa se introduce
con un caudal de 1 litro/seg, un reactante gaseoso A. La estequiometria esA ~» 3R,
la conversion esdel 50 %, vy € cauda de salida es de 2 litros/seg. El tiempo espacid
para este caso, es por definicién:

vV 1 litro
= 5 " iTwro/seg ~ 1 B

Sin embargo, como cada elemento de fluido se expansiona a doble de su volumen
inmediatamente después de entrar en el reactor, €l tiempo de permanencia o tiempo
medio de residencia es

Tmezcla

; _ \Y = V_ _1llitro -3
mesch ™ (T+ eaXa) vy 2 litros[seg se8

Caso 2. Supongamos que se aplicar las condiciones anteriores para un
reactor de flujo en piston. Entonces, por definicién, e tiempo espacial sigue siendo:

v =Y o llitro
piston™ Vo 1 lltro;SQg = lscg

Sin embargo, como el gas a su paso a través del reactor de flujo en piston se va
expansionando progresivamente (no se expansiona inmediatamente a la entrada
ni a la sdida) resulta

byiswon= % ~ 1 seg
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El vaor adecuado del tiempo de permanencia se determina de acuerdo con la
cinética particular del sistema.

Caso 3. S se tratase de un sistema en fase liquida (no en fase gaseosa) la
expansion seria despreciable, y saldria 1 litro por cada litro que entrase; por con-
siguiente, € tiempo de permanenciay el tiempo espacia serian idénticos, es decir:

f=7=1seg

Estos g emplos muestran que, en general, f y T no son idénticos. ;Cual es la
magnitud que debe emplearse en € disefio para reactores de flujo en estado esta-
cionario? Para sistemas discontinuos es € tiempo de reaccion; por consiguiente,
para sistemas fluyentes podriamos suponer, por analogia, que €l tiempo de perma-
nencia seria la magnitud adecuada. Sin embargo, e tiempo de permanencia no
aparece nunca en las ecuaciones de disefio para sistemas fluyentes deducidas
en este capitulo, ecs. (5-11) a (5-19), mientras que se observa que € tiempo es-
pacial 0 V/F., aparece siempre. Por 1o tanto, = 0 V/F,, es la magnitud adecuada
para €l disefio de sistemas fluyentes.

Los gemplos sencillos indicados anteriormente muestrah que en el caso espe-
cia de un fluido de densidad constante, € tiempo espacial es equivalente a tiempo
de permanencia, por lo tanto estos términos pueden utilizarse indistintamente.
Este caso especia incluye préacticamente todas las reacciones en fase liquida. Sin
embargo, para fluidos de densidad variable, por gemplo, reacciones gaseosas no
isotérmicas o reacciones gaseosas en las que cambia € ndmero de moles, debera
hacerse la distincion entre 7 y ¢, y utilizar la magnitud més adecuada para cada caso.

REFERENCIA

Pease, R. N., J. Am. Chem. Soc., 51, 3470 (1929).
PROBLEMAS

51. Se desconoce la ecuacién cinética de la reaccion en fase gaseosa 2A = R + 28, S se
necesita una velocidad' espacial. de 1/min para la conversion del 90 % de A en un reactor de flujo
en pistén, calcllese:

a) € tiempo espacia

b) el tiempo medio de residencia o tiempo de permanencia del fluido en el reactor.

5-2. En un reactor discontinuo, operando en condiciones isotérmicas, séconvierte € 70 %
de un reactante liquido en 13 minutos. Calcllese e tiempo espacid, la velocidad espacid y € tiempo
de permanencia necesarios para efectuar esta conversion

a) en un reactor de flujo en pistén

b) en un reactor de mezcla completa.
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5-3.  En un reactor discontinuo se planifica la conversién de A en R. La reaccion se efectlia
en fase liquida; la estequiometriaes A — R; y la velocidad de reaccion ‘es laindicada en la Ta
bla 5-P3. Calcllese € tiempo que ha de reaccionar cada carga para que la concentracion descienda
de C,, = 1,3 moljlitro a Ci¢ = 0,3 mol/litro

Tabla 5-P3

C., mol/litro — rs mol/litro - min
0,1 0,1
0,2 0,3
0,3 0,5
0,4 0,6
0,5 0,5
0.6 0,25
0,7 0,10
0,8 0,06
1,0 0,05
1,3 0,045
2,0 0,042

54, Cdcllese e tamao del reactor de flujo en pistén para alcanzar la conversion del 80 %
con una aimentacion de 1000 mol Ajhr (Cao = 1,5 mol/litro), Para la reaccién del pro-
blema (5-3).

5-5. a) Paralareaccion del problema (5-3) calcllese € tamaifio del reactor de mezcla com-
pleta necesario Para acanzar la conversion del 75 % con una aimentacién de 1000 mol
A/r (Cao = 1,2 molflitro).

b) Repitase el apartado a s se duplica € caudd de la alimentacién, es decir, para tratar
2000 mol  A/hr (Cie = 1,2 mol/litro).

C) Repitase € apartado a S Cic = 2,4 mol/litro, manteniendo la aimentacion de
1000 mol A/hr, y Cv = 0,3 mol/litro.

5-6. En un reactor de mezcla completa de 1 litro de volumen entran dos corrientes de ali-
mentacion gaseosa: una contiene € componente A (Ca. = 0,01 mol/litro) y su caudal es de
1 litro/min; y la otra contiene el componente B (Cg. == 0,02 mol/litro) y su caudal es de 3 }i-
tros/min. En la reaccion se forman una serie de productos R, §, T... El cauda de sdlida es de
6 litros/min, y € andlisis de esta corriente muestra que Cae=0,0005 mol/litro Y Cz:=0,001
mol/litro. Todos los caudales estdn medidos a la temperatura y presion constantes del reactor.
Calcllese la velocidad de reaccion de A y la velocidad de formacion de R.

5.7. En un reactor de mezcla completa se efectlia la reaccion en fase liquida homogénea

/

A—)R, —rIa = kCA2

y tiene lugar una conversion del 50 %.
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a) Calcllese la conversion si €l reactor se sustituye por otro seis veces mayor, sin modificar
las demés condiciones.
b) Cacllese la conversion s se sustituye €l reactor primitivo de mezcla completa por un

reactor de flujo en pistén de igual tamaiio, Sin modificar las demas condiciones.

5-8. Hemos calculado que € tamafio de un reactor de flujo en pistdn necesario para un fin
determinado (99 ¢ de conversién de la aimentacién de A puro) era 32 litros, suponiendo que
la estequiometria era A — R para una reaccion de primer orden en fase gaseosa. Sin embargo, la
estequiometria de la reaccion es A — 3R. Calcllese el volumen de reactor necesario para la este-
quiometria correcta.

5-9. En un reactor de mezcla completa entra continuamente una corriente A de un hidro-
carburo de peso molecular elevado y se somete a craqueo térmico a temperatura elevada (reaccion
homogénea en fase gaseosa) dando una serie de sustancias de peso molecular mas bajo, que en-
globamos en la denominacién genera de R. La estequiometria se aproxima a A — 5R., Modi-
ficando € caudal de alimentacion se obtienen las distintas intensidades de craqueo dadas a con-
tinuacion

Fa, milimol/h 300 1000 3000 5000
Ca. sanin, Milimolilitro 16 30 50 60

El volumen desocupado del reactor es ¥ = 0,1 litro y a la temperatura del reactor la con-
centracion de la alimentacion es Ci == 100 milimol/litro. Dedlzcase una ecuacion cinética
que represente la reaccion de cragueo.

5-10. Supongamos que en € problema anterior la variacion de densidad es despreciable,
es decir g, = 0. Determinese e orden de reaccion y la ecuacion cinética

Nora ~ La comparacion de los 6rdenes de reaccion de estos dos problemas nos pondran de
manifiesto e error cometido a despreciar € factor «,.

Tabla 5-PlI
Concentracion de A, mol/litro Tiempo de
: permanencia,
A la entraga EN la corriente
de sdida Seg
2,00 0,65 300
2,00 0,92 240
2,00 1,00 220
1,00 0,56 110
" 1,00 0,37 360
‘ 0,48 0,42 24
0,48 0,28 200

0,48 0,20 560
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5-11. En un reactor experimental de mezcla, se estudid la descomposicion en fase
acuosa de A, obteniéndose los resultados de la Tabla 5-P 11, correspondientes a experiencias
en estado estacionario.

Cdlcllese € tiempo de residencia necesario para obtener la conversion del 75 % del reactante
con una alimentacion Ca, = 0.8 mol/litro:

@) en un reactor de flujo en piston

b) en un reactor de mezcla completa

5-12. A partir de los siguientes datos, dedlzcase la ecuacion cinética para la descompo-
sicion en fase gaseosa A — R 4 § que se efectlia isotérmicamente en un reactor de mezcla

completa

NP de la experiencia 1 2 3 4 5
¢ basado en las condiciones de la aimentacion,
seg 0423 5,10 13,5 440 192
X1 (para Ci = 0,002 mol/litro) 022 063 075 0,88 0,96

5-13. La reaccién homogénea en fase gascosa A — 3R se gusta a una cinética de se-
gundo orden. Para un cauda de aimentacion de 4 m’/h de A puro a5 aim y 350 °C se
obtiene una conversion del 60 % de la aimentacion en un reactor experimental constituido
por un tubo de 2,5 centimetros de didmetro y 2 metros de longitud. En una instalacion
comercia se han de tratar 320 m*/h de una alimentacion constituida por 50 % de A y 50 %
de inertes, a 25 atm y 350 °C para obtener una conversion del 80 %.

a) (Cuantos tubos se necesitan, de 2,5 centimetros de didmetro y 2 metros de longitud?

b) ¢(Deben situarse en serie 0 en paralelo?

Supongase flujo en piston, despréciese la perdida de presion, y admitase que € gas presenta
comportamiento ideal.

5-14. Houmes: Dice Vd. que la dltima vez que le han visto estaba vigilando esta tingja...

Sik Boss: Querrd Vd. decir «reactor de mezcla completa con rebosadero», Mr. Holmes.

HoLmEs: Debe disculpar mi ignorancia con respecto a la particular jerga técnica, Sir Boss.

Sm Boss: De acuerdo, pero Vd. debe encontrar a «Embebido», Mr. Holmes. Se comportaba
de modo extrafio, Siempre estaba mirando fijamente hacia el interior del reactor, respirando pro-
fundamente y relamiendose los labios. Era nuestro mejor operario; desde que fata la conversion
del googliox ha descendido del 80 % a 75 %.

HoLMmEs: (Golpeando perezosamente la tinaja). A proposito, iqué ocurre dentro de la tingja?

Sm Boss: Una reaccion elemental de segundo orden entre € etanol y € googliox, s Vd. en-
tiende lo que quiero decir. Por supuesto, se mantiene un gran exceso de acohol, en la proporcion
de 100 a 1, y...

Howmes: (Interrumpiéndole). Hemos investigado su posit.: paradero en la ciudad, y no en-
contramos ninguna pista.

SIr Boss: (Limpiandose las lagrimas). Si regresara «Embehido» le aumentariamos € sueldo
unos dos peniques por semana.

DRr. Watson; Discllpeme, jpuedo hacer una pregunta? E:

HoLMES ¢Qué pregunta, Watson? ,@

DR. WaTsoN: ;Qué capacidad tiene la tinga, Sir Boss?

Sir Boas: 450 litros y siempre la mantenemos |lena hasta el borde; por esto le llamamos reac-
tor de rebosadero. Estamos trabajando siempre a plena carga, que resulta, como Vd. sabe, 10
mas provechoso.
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HoLMmEs. Bien, mi querido Watson, hemos de admitir que estamos en un atolladero, no dis-
ponemos de pistas aprovechables.

DRr. WaTsoN: jAh!, pero ahf es en donde esta Vd. equivocado, Holmes. ( Volviéndose hacia
e gerente). «kEmbebido» era muy corpulento, pesaba unos 115 Kg, ¢verdad?

Sir Boss; Claro que si, jcbmo |0 supo?

HoLmEs : (Con sorpresa). Asombroso, mi querido Watson.

DR. watson: (Modestamente). Elemental, Holmes. Tenemos todas las pruebas para de-
ducir lo que le ocurri6 al alegre muchacho, pero antes de nada, ¢podrian traerme sales arométicas ?

Con Sherlock Holmes y Sir Boss esperando impacientemente, el Dr. Watson se apoy6 en la
tingja, llené lenta'y cuidadosamente su pipa, y con perfecto sentido de lo dramético, la encendio.
Aqui finaliza nuestra historia.

a) {Qué iba a manifestar, de un momento a otro, el Dr. Watson, y ¢dmo Ilegd a esta con-
clusion?

b) ¢Por que nunca lo hizo?

5-15. Se han obtenido los datos de la Tabla 5-P15 en la descomposicion de reactante A
en fase gaseosa en un reactor discontinuo de volumen constante a 100 “C.

La estequiometria de la reaccién es2 A— R + S. Cacllese e tamafio de reactor de flujo
en pistén (en litros) para que, operando a 100 °C y 1 atm, pueda tratar 100 moles de A/hr de
una alimentacion que contiene 20 % de inertes, para obtener una conversion del 95 % de A.

Tabla 5-P15
t, sec pa, atm t, sec PA, atm
0 1,00 140 0,25
20 480 200 0,14
40 0,68 260 0,08
60 0,56 330 0,04
80 0,45 420 0,0..
loo 0,37

516. Para efectuar la reaccién indicada en e problema anterior se emplea un tanque de
208 litros, que puede considerarse como un reactor de mezcla completa. Para idénticas condi-
ciones de la adimentacién y funcionamiento, calctlese la conversién de A que puede lograrse
en estéireactor.

5.17. Se haestudiado una reaccion quimica en fase acuosa en un sistema a escala de labo-
ratorio en flujo estacionario. El reactor es un recipiente que contiene 5 litros de liquido perfec-
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tamerite agitado y de composicién uniforme. Lja estequiometria de la reaccion es A— 2R. y €
reactante A se introduce con la concentracion de 1 mol/litro. Los resultados de la investigacion /
experimental se resumen en la Tabla 5-P17. Dedlzcase una expresion cinética para esta
reaccion.

Tabla 5-P17
Temperatura Concentracion de R
Expe- Veocidad de del ensayo en d flujo sdiente
riencia aimentacion cm?/seg °C mol/litro
1 2 13 1,8
15 13 s 1’5
3 15 84 1,8

5-18.  Lareaccion en fase gaseosa homogénea A —» 2B se efectliaa )0 “ C ala presion cons-
tante de 1 atm en un reactor discontinuo experimental, obteniendose les datos de |a Tabla 5-P18
cuando se parte de A puro. Calculese € tamafio del reactor de flujo en pistén operando a 100 °C
y 10 am con una conversion del 90 % de A para un caudal de alimentacién de 10 mol/seg
conteniendo 40 ¢, de inertes.

Tabla 5-P18

Tiempo, min Vive Tiempo, min VIV,
0 1,00 8 1,82
| 1,20 9 1,86
2 1,35 10 1,88
3 1,48 I 1,91
4 1,58 12 1,92
5 1,66 13 1,94
6 1,72 14 1,95
7 1,78

5-19. Dedlzcase la ecuacion cinética para la descomposicion de A a partir de lo¥ redul-
tados de las experiencias cinéticas hechas en un reactor de mezcla completa y flujo estacionario
(Tabla 5-P19).
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Tabla’ 5-P19
Concentracion del liquido Concentracion de A Tiempo medio de
A en la alimentacion, en el reactor, permanencia del  fluido  Temperatura,
mol/litro mol/litro en el reactor,seg °C
1,0 04 220 44
1,0 0,4 100 57
1,0 04 30 77
1,0 0,1 400 52
L0 0.1 120 72
1,0 0,1 60 34

§.20.* A 600°K lareaccion en fase gaseosa //
k1
C3H4 <+ Bl'g < C2H4Bl'3
2
tiene de coeficientes cinéticos

k; = 500 titros/mol-hr
ks = 0,032 b | T

r s )

S un reactor de flujo en piston se alimenta con 600 m3/h de un gas que contiene 60 % de Br,,
30 % de CsHy Y 10 % de inertes en volumen, a 600 °K y 1,5 atm, calculese @) la conversion frac-
cional maxima posible de C,H, en C;H,Br,: b) el volumen de reactor necesario para obtener el
60 % de esta conversion maxima.

§-21. Se ha encontrado que la reaccion

CH;OH CH,OH

| + NaHCO; — | + NaCl + CO,
CH,ClI CH,OH
etilenclorhidrina etilenglicol

* Los problemas 5-20,5-22 y {4-10 se han tomado directamente o con ligeras modificaciones de
los problemas dados en Chemical Engineering Problems, 1946, editados por «Chemical Engineering Edu-
cation Projects Committee», American Institute of Chemical Engineers, 195S.
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es elemental; con coeficiente cinético k= §,2 litros/mol-h a 82 °C, Basandonos en estos datos,
hemos de construir una instalacion piloto para determinar la viabilidad econémica de producir
etilenglicol, partiendo de dos alimentaciones disponibles: una con solucion acuosa de bicarbo-
nato sodico de concentracién 15 % en peso, y otra con solucion acuosa de etilenclorhidrina de
concentracion 30 % en peso.

a) {Qué volumen de reactor tubular (flujo en pistén) producira 20 Kg/h de etilen-glicol con
una conversion del 95 ¢ para una alimentacién equimolar, obtenida por mezcla intima de canti-
dades apropiadas de las dos corrientes disponibles?

b) ¢Qué tamaiio de reactor de mezcla completa se necesita para la misma aimentacion, con-
version y velocidad de produccién que en el apartado a)?

Supdnganse todas las operaciones a 82 °C, a cuya temperatura la densidad relativa de 1a,
mezcla del fluido reaccionante es de 1,02,

5.22. El trabgo experimental de Pease (1929) indica que la polimerizacidn pirolitica del
acetileno en fase gaseosa se gjusta a una ecuacion cinética de segundo orden, y transcurre de tal
manera que 0,009 del acetileno se convierte en un compleio tetrdmero intermedio, 4 CyH, -» (C,H,),,
en 1 segundo a 550 °C y 1 atm. A partir de esta informacion se hace una estimacion dal
funcionamiento de la instalacion. La unidad disponible consta de cinco hornos tubulares idén-
ticos, con 47 tubos cada uno; los tubos tienen 3,5 m de longitud y 5 cm de diidmetro in-
temo. Las cinco unidades operan de modo continuo en paraelo, se alimentan con gas a 20 atm
y se mantienen a una temperatura tal que la reaccion puede considerarse que se efectla
isotérmicamente a 550 °C, El cauda] total de alimentacion del gas a la instaacion ha de
ser 1000 m?/h, medido a 20 atm y 550 °C. El anélisis del gas de aimentacion da 80 %
en volumen de acetileno ¥ 20 % en volumen de inertes. Para la estimacion puede despre-
ciarse la caida de presién en € sistema, y puede suponerse aplicable la ley de los gases ideales.

a) Cdcllese @ caudad de produccion del complgo tetrdmero para € total de la
planta en kg/hora.

b) Si las cinco unidades estan operando en serie, calcllese. € cauda de alimentacion del gas
que puede emplearse, s la conversién fraccional del acetileno es la misma que en la parte a).



Diseno para reacciones simples

Hay muchas maneras de someter un fluido a un proceso: en un reactor dis-
continuo 0 en un reactor de flujo, en un conjunto de reactores con posibilidad
de que entre etapas se introduzca alimentacion o haya intercambio de calor, en
un reactor con recirculacion del producto empleando distintas condiciones y rela
ciones de alimentacion, etc. (Qué esguema utilizaremos? Han de tenerse en cuenta
numerosos factores para responder a esta pregunta: por gjemplo, €l tipo de reac-
cion, la escala de produccion, el coste de los aparatos y € de su funcionamiento,
la seguridad, la estabilidad y flexibilidad de operacidn, la duracion prevista de los
aparatos, € tiempo supuesto de la fabricacion del producto, y la convertibilidad
del equipo para diferentes condiciones de operacién o para huevos procesos. Dada
la amplia variedad de sistemas posibles y los muchos factores a considerar, no
es de esperar una formula directa que dé la instalacion éptima. Para la seleccion
del disefio mas adecuado es necesaria la experiencia, € criterio técnico y un
conocimiento profundo de las caracteristicas de los distintos sistemas de reactores.
La eleccidn find ha de venir determinada por la economia global del proceso.

El sistema reactor seleccionado influira sobre la economia del proceso ya que
determina €l tamafio de las unidades necesarias y fija la distribucion de los pro-
ductos. El primer factor, tamafio del reactor, puede variar en una escala de 1 a 100
para los distintos disefios a considerar, mientras que & segundo factor, la distri-
bucién de los productos, es probablemente el aspecto més importante cuando se
pueda variar y controlar.

En este capitulo estudiamos el disefio para reacciones simples, es decir, ague-
Ilas reacciones cuyo transcurso puede describirse y seguirse adecuadamente em-
pleando solamente una expresidn cinética, ademas de las que se refieren a la este-
quiometria y a equilibrio, Para estas reacciones la distribucion del producto es
fija, y @ factor més importante para la comparacién de digtintos disefios es & tamafio
del reactor. Efectuamos ademas wm estudio comparativo entre los tamafios de varios
Sstemas de reactores idedes smples y mlltiples. Después introducimos € concepto

137
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de reactor con recirculacion y deducimos sus ecuaciones de disefio. Finalmente
edudiamos un tipo especid, las reacciones autocataiticas.

El dissfio para reacciones mdltiples, en las que la didribucion de los productos
es d factor més importante, se estudia en @ Capitulo Sguiente.

COMPARACION DE TAMANOS EN SISTEMAS
DE UN SOLO REACTOR

Reactor discontinuo

Antes de compaa los Sstemas de reactores de flujo, consderemos breve
mente € reactor discontinuo. Este reactor tiene la ventga dd pequefio coste de
instalacion y la flexibilidad de funcionamiento (puede pararse de modo facil y
rgpido). Tiene la desventga dd devado code de funcionamiento y mano de obrg
d tiempo invetido paa la carga, descarga y limpieza es consderablemente grande,
y d control de cdidad dd producto es deficiente. En consecuencia, podemos afirmar
que, en generd, d reactor discontinuo sOlo es adecuado para la produccion de pe
Quefias cantidades de sustancias 0 para la produccion de muches sustancias dife-
rentes en @ mismo gparato. Por € contrario, @ proceso continuo es ces Sempre
més econdmico para d tratamiento quimico de grandes cantidedes de sustancies.

Con respecto d tamafio de los reactores, la comparacion de las ecs(5-4) y (5-19)
paa un fin deerminado y para ¢ = O, muestra que un demento de fluido reacciona
durante  mismo tiempo en un reactor discontinuo y un reactor de flujo en pistdn;
por consiguiente, han de tener el mismo volumen. Naturalmente que si se con-
Sdera la produccion’ a lago plazo s ha de corregir d tamafio cdculado en d pri-
mer caso paa tener en cueta € tiempo de pao entre cagas Podemos ad rda
cionar fécilmente las capacidades de funcionamiento dd  resctor de flujo discon
tinuo con € resctor de flujo en piston.

Comparacion entre el reactor de mezcla completa y el de flujo en piston,
para reacciones de primer y segundo orden

La rdacion de tamafios entre los reactores de mezcda completa y los de flujo
en pigton, para un fin determinado, depende de la extenson de la reeccidn, de la
edequiometria, y de la forma de la ecuacion cinélica En d cao gened, la com-
paacion de las ecs (5-11) y (5-17) nos da la rdacion de tamafios Vamos a hacer
eda compaecion paa @ amplio tipo de reacciones que £ gusan goroximada
mente a la ecuadon cinélica de orden n:

SNY YR

en la que n varia desde cero hada tres. Para flujo en mezda completa, la ec. (5-11) da :

r - (CAOV) — CA()XA_: 1 XA(1+£A XA)n
" FAO m— —Ta kCKE‘ (l - XA)
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mientras que para reactores de flujo en pistén, la ec. (5-17) conduce a:

. =(CA0V) = Cpo [ e L [Pt ey ds
? Fupo /v #Jo —ra kClG* (I — X"

Dividiendo miembro a miembro ambas expresiones, tenemos :

(CAouV) [X (1 + EAXA)"]
("'C.K‘o")m _ Fao /m . AT - Xa m

CisV)p (CAO"V) = UXA(I TeaXa) 1y ] (6-1)
Fao /v o (1 — X, A
Si la densidad permanece constante, 0 sea si ¢ = 0, integrando resulta:
s 2]
(C2s l)m (1 — XD an
(CLDp = [ = X" -1’ "*1
. n—1 1y
0 bien 6

(=
(TCXE 1)m .y 1 - X n=I
(TCXE l)ﬂ —ln (1 — XA)p ‘

En la Fig. 6-1 se representan en forma gréfica las ecs. (6-1) y (6-2), lo que pro-
porciona una comparacion répida entre el comportamiento de los reactores de
flujo en pistén y mezcla completa. Para iguales composiciones y caudales de ali-
mentacion (C,, Y Fa,) en ambos tipos de reactores, la ordenada de esta represen-
tacion da directamente la relacion entre e volumen del reactor de mezcla com-
pletay € de flujo en pistdn, para cualquier conversion dada. De la Fig. 6-1 se
deduce lo siguiente:

1. Para cualquier fin determinado y para todos los 6rdenes positivos de
reaccion, el reactor de mezcla completa es siempre mayor que el reactor de flujo en
piston. La relacion de volimenes aumenta con el orden y para reacciones de orden
cero e tamafio del reactor es independiente del tipo de flujo.

2. Cuando la conversién es pequefia el comportamiento del reactor estd solo
ligeramente atectado por € tipo de flujo, la relacién de volimenes tiende a uno
cuando la conversién tiende a cero. Esta relacion aumenta muy répidamente cuan-
do la conversion es ata; por consiguiente, s la conversion ha de ser alta sera
muy importante conocer la representacion adecuada del tipo de flujo.

3. La variacién de densidad durante la reaccion afectard al disefio; sin
embargo, en general, su importancia es secundaria en comparacion con la de
los distintos tipos de flujo. La expansion (o disminucion de densidad) durante
la reaccion hace que aumente la relacion de volumenes, o en otras palabras,
disminuye la eficacia del reactor de mezcla completa con respecto a reactor de
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Fig. 61. Comparacién del disefio de un reactor de mezcla completa y un

reactor de flujo en pistén para la reaccldn de orden n. A—’PTOUUClOSv—fA_l'kCA .

La ordenada sera la relacién de volimenes V,./V, o de tiempos espaciales Tw/7, si se
emplean las mismas cantidades de idéntica alimentacion.

flujo en pistén; e aumento de densidad durante la reaccidon actla en sentido
contrario.

Las Figs. 6-5 y 6-6 muestran estas mismas curvas para reacciones de primer
y segundo orden con & = 0, pero también incluyen lineas de trazos que representan
valores constantes del grupo adimensional de la velocidad de reaccion, o médulo
de reaccion, definido como

kr para reacciones de primer orden
kC 4t para reacciones de segundo orden
kC2:1r para reacciones de orden n
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Con estas lineas podemos comparar diferentes tipos de reactores, tamafios de

reactores, y grados de conversion.
En e Ejemplo 6-1 se indica € modo de utilizar estas gréficas.

Variaciéon de la relacion de reactantes para reacciones del segundo
orden

Las reacciones de segundo orden de dos componentes y del tipo

A + B = productos, M = Cgo/Cso
(3-13)
—Fy = =~=Fg = kCACB

Se comportan como reacciones de segundo orden de un solo compo 1ente cuando
la relacion de reactantes es la unidad. Es decir:

~ry, = kCoCg = kC,2 cuando M =1 (6-3)

Por otra parte, cuando se emplea un gran exceso de reactante B su concentt wcién
no varia apreciablemente (Ci = Cy39) Y la reaccion se aproxima en su comg drta-
miento a la de primer orden con respecto al componente limitante A, 0 sea:

—ry = kCyCg = (kCpp)Cs = k'C, cuando M > 1 (5-4)

Por lo tanto, en la Fig. 6-1 y en funcién del componente limitante A, la relacion
de tamafios entre los reactores de mezcla completa y flujo en piston viene repre-
sentada por la region comprendida entre las curvas de primer y segundo orden.

Generalmente es més econdmico utilizar cantidades molares desiguales de los
dos componentes activos de la aimentacion, por 1o que respecta a costo de los
reactantes y de los aparatos (tamafio de reactor). Este factor también influye en €l
costo de separacion de los productos de los reactantes que no han reaccionado.
Por lo tanto, es importante incluir como variable la relacion molar de la aimenta-
cién para encontrar las condiciones optimas globales de operacion. En los proble-
mas indicados a final del capitulo se considera esta circunstancia.

Comparacién grafica general

Para las reacciones con velocidad arbitraria pero conocida, las eficacias de
funcionamiento de los reactores de mezcla completa y de flujo en piston se com-
paran mejor empleando las Figs. 5-4 y 5-6, como se muestraen laFig. 6-2. Lare-
lacion entre las dos areas sombreadas es igual a cociente de los tiempos espaciales
necesarios en edos dos reactores.

La curva de velocidad representada en la Fig. 6-2 es caracteristica de un am-
plio tipo de reacciones cuyas velocidades disminuyen constantemente a medida que
s acercan d equilibrio (este tipo incluye todas las reacciones de orden », con n > Q).
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Curva cinética

\J

i

Fig. 6-2. Comparaciéon del (’iiseﬁo de los reactores de mezcla completa y de
flujo en pistdn, para cualquier cinética de reaccion,

Area= 7, /C\,

Area= 75/Cpo

Para estas reacciones puede observarse que e flujo en mezcla completa necesita
siempre un volumen mayor que d flujo en pistén, para un fin determinado.

Ejemplo 6-1. Determinacion de las caracteristicas de un reactor a partir de las
graficas de diseilo

La reaccién en fase acuosa A + B — productos, de ecuacion cinética
= 1y = (500 litros/mol . min)CiCs

se efectia en un reactor tubular experimental (suponiendo flujo en piston) en las condiciones
siguientes:
Volumen del reactor = ¥ = 0,1 litros
Cauda volumétrico de la aimentacion, v = 0.05 litros/min.
Concentracion de los reactantes en la alimentacion, Cay = Cgy = 0.01 mol/litros.
Cacllese:
a) La conversion fraccional de los reactantes.

b) El tamafo del reactor -de tanque con agitacion (suponiendo flujo en mezcla completa)
para la misma conversién que ea €l apartado a).

¢) La conversion lograda en un reactor de mezcla completa del mismo tamafio que el
reactor de flujo en pistén.

Solucién. Para una aimentacién equimolar podemos considerar que esta reaccion es de
segundo orden, del tipo

A — productos, —rax = kCa®

ala que se aplican las graficas de disefio de las Figs. 6-1y 6-6.
El esquema de la Fig. 6-El muestra ¢como se emplean estas gréficas.
a) Conversién para flujo en piston. El tiempo espacial es:

VCpo _ V 0.1 litro  _ .
= e = == ——————= 2 min
Fao v 0,05 litro/min
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Fig. 6-E1

por consiguiente, € valor de médulo de reaccion de segundo orden es:
kCuxr = (500 itro/mol-min)(2 min)(0,01 mol/litro) = 10’
A partir de Ia linea de flujo en pistén delaFig. 6-6 y del valor calculado parakCj,,r, encontramos:
Conversion: X, = Xg = 0.91

b) Tamasie del reactor de mezcla completa para fas mismas condiciones de la alimentacion.
Para |os mismos valores de Cpq y Faq laordenadade laFig. 6-16 6-6 dalarelacion de volimenes
en los dos reactores, ¥m/ Va. Asi, para el mismo valor de X resulta

€n cuyo caso

Va = (11X0,1 litro) = L1 litro

c) Conversién en un reactor de mezcla completa del mismo tamafio. Para e reactor del mismo
tamafio hemos de mantenernos en la misma linea kCagt. Por tanto, desplazdndonos a lo largo de
esta linea desde € flujo en piston hasta € flujo en mezcla completa, en la Fig. 6-6 encontramos:

Conversién: X, = 0,73

En este gemplo hemos empleado el método gréafico para indicar como se
utilizan las graficas. También es posible la solucién analitica. En los gemplos si-
guientes se emplea el método analitico para investigar las condiciones dptimas de
operacion.
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Ejemplo 6-2. Céleulo del tamarfio 6ptimo de up reactor
Se han de obtener 100 mol-g por hora de R a partir de una alimentacion constituida por
solucion saturada de A (Cao = 0,1 mol/litro) en un reactor de flujo de mezcla completa. La
reaccion es
A—>R rp = (0,2 hr ) Cy
El coste de reactante para Ca, = 0,1 mol/litro es:

$.= 50 ptas/mol de A

El coste del reactor incluyendo instalacion, equipo auxiliar, instrumentos, gastos gene-
rales, mano de obra, amortizacion, etc. es

$a = 1 ptathr. litro

Cdlcllese @ tamafio del reactor, el cauda de la alimentacion, y la conversion, para las con-
diciones Optimas. ;Cudl sera el coste unitario de R para estas condiciones si se prescinde del com-
ponente A que no ha reaccionado?

Solucion.  Es éste un problema de optimizacion entre la conversion fraccional elevada (bajo
coste de reactante) en un reactor grande (elevado coste ddl reactor) y la conversion fraccional baja
en un reactor pequefio. La solucion implica e calculo de una expresion que de € valor minimo
del coste total de operacion. Tomando como base de calculo la hora, el coste total sera

coste

1 d coste caudal de tario
$. = (volumen e) + {alimentacion) ( u“éal' )
reactor (hr) (volumen de reactor) del reacBante
reactante
= V8 + Faoda

Evaluando los términos de esta ecuacion de coste para una reaccion de primer orden, la ec. (S1 1) da

v FaoXa
= KCao(l = XAj

Teniendo en cuenta que la velocidad de produccion de R es
Fy = FagX, = 100 mol/hr

podemos eliminar Fy, y escribir laexpresion del coste total solamente en funcién de lavariable Xa,
asi:

Fa Fa
SRR D AR A
100 . 100
— (50
- opond = X9 * x, OV
_ 5000 . 5000
- I - __XA XA

Para calcular las condiciones de coste totad minimo derivamos esta expresion y la
igudlamos a cero, es decir:
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as) o _ 5000 5000
dXa - (L -~ X,)3 X2

de donde

XA = 0,5

Entonces las condiciones optimas son:

Conversion
Xy =05

Caudal de alimentacion:
Fay = Fr/Xax = 100/0,5 = 200 mol deA/hora O v = Fgy/Cag = 2000 litros/hora

Tamafio del reactor:

- FaoXa loo
= 10.000 . .
Y kCao(l = Xa) = (0,2)(0,1)0,5) = 0.000 | ;o5

Coste del producto:

5 _ VSmt Faola 10.000(1) + 200(50)
Fr Fy = 100
Ejemplo 6-3. Caélculo del tamafio 6ptimo de un reactor Y de la unidad de separacion
Supongamos que todo e componente A del gjemplo 6-2 que no ha reaccionado se puede re-
cuperar de la corriente del producto y llewarle ala concentracién inicid de €, = 0,1 mol/
litro a un coste total de $. = 12,5 ptas./mol de A, como se indica en la Fig. 6-E3. Con esta
recuperacion de A como corriente de recirculacion, calcllense las nuevas condiciones Opti-
masy el coste unitario del producto R.
Solucion. La solucion implica la realizacion de un balance entre € bajo coste del reactor
con un coste elevado de recirculacién, y un elevado coste del reactor con un bajo coste de recircu-

lacién. Con referencia ala Fig. 6-E3, en donde las condiciones de todas |as corrientes se dan en
funcidn del caudal molar horario de a alimentacion F, por un balance de materia tenemos:

= 200 ptas./mol de R

FR = FAgXA = FAO = 100m01/hl'
El coste total horario es:

_ d ste horario por unidad) /caudal de alimentacién e unitario de
$ = (V°§2amm§r c) (ct‘l)e volumen del reactor + de reactante nuevo reactante nuevo

(caudal de alimentacién (coste unitario
«de reactante recuperado/ \ de reactanb 3

= Vin + FaoSa + Fu(l - X,)8:

Con € caudal de alimentaciéon Fx; d reactor, tenemos:
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Corriente de producto que
contiene R, pero no A
F, = F, = 100 moi/hr

Alimentacion Alimentacion
nueva o al reactor
Fyy mol/hr F,, molfhr 1 |

C o = 0.1 mol/litro Cai=01 A sin reaccionar
mol/ litro Fas =Fai(l1=X,)
mol/hr - Extractor
R formado (separador)
Reactor Fy=F,X,

<

Corriente de recirculaciéon que contiene A, pero no R

F,; (1= X, )mol/hr
Cyo = 0.1 mol/litro

Fig. 6-E3.

FaXy

V= KkCao(l = Xo)

Eliminando Fa; por el balance de. materia, la expresién del coste total puede escribirse entonces
en funci&n dAei una sola variable X,. Asi:

.
YT kCal = Xa)
_ 100
0.0, -

5000

= 5000+ (
= XA+ 1250

F,
$ $m + FaoSa + -j,"—°(1 - XJ8:
A

1 - X4
73 190) + (10060) + loo( - )(125)

1 - XA)
Xa

La condicion de coste minimo se obtiene derivando e igualando a cero, o sea:

a
o

Coo SN0 1
& (1 - XaP Xa?

o

de donde
XA = 0,33
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Por consiguiente las condiciones dptimas son:

Conversién en €l reactor:

X.a=033
Tamafio del reactor:
100 .
V = 0201067 = o0litos
Caudal de entrada en €l reactor:,
Fpo=5%_ 300mol Afhro o= 3000 itros/hr

Xa
Caudal de recirculacion:
F, = Fao = 200 mol A/hr o ¢’ = 2000 titros/hr

Coste del producto:

50 ,07/0,
S _ 0087 + 0.+ 12505039 - 13 e ot e

SISTEMAS DE REACTORES MULTIPLES
Reactores de flujo en pistén en serie yfo en paralelo

Consideremos N reactores de flujo en piston conectados en serie, y sean X,,
X,..... Xy las conversiones fraccionales del componente A ala salida de los reac-
toresl, 2, ..., N. Basando € balance de materia en € caudal de dimentacion de A
a primer reactor. calculamos para €l reactor i-ésimo a partir de la ec. (5-18):

Y [n 4
x_y T

0 para los N reactores en serie

l_é;f, Vit Vadooo+ Vy
Fr =1 ° Fo
I e O - SRS L G

Xo=0 —T x, —r Xy, T o —ra
Por consiguiente, los N reactores en serie con flujo en piston de volumen total ¥
dan la misma conversién fraccional que un solo reactor de volumen Vy flujo en
piston.
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Para reactores de flujo en piston conectados en paralelo 0 en una combina
cion de paralelo y serie, podemos tratar el sistema global como un solo reactor de
flujo en pistén y volumen igual al volumen total de las unidades individuales, s
la alimentacion esta distribuida de tal manera que las corrientes de fluido tienen
la misma composicion. Asi, para reactores en paralelo, el valor de V/F o 7 ha de
ser el mismo para cada una de las ramas en paralelo. Cualquier otro modo de ali-
mentacién es menos eficaz.

Rama D
r(] V =50 litros H V= 30litros D——

.

—(] V = 40 litros D—
Rema E

Fig. 6-E4.

Ejemplo 8-4. Comportamiento de un conjunto de reactores con flujo en pistéon

El ssema de la Fig. 6-E4 conda de tres reactores de flujo en pistén stuados en dos ramas
paralelas. En la rama D hay un reactor de 50 litros en serie con otro de 30 litros. En la

rama E hay un reactor de 40 litros. ;Qué fraccién de la alimentacion debe pasar por la
rama D?

Soluciéon. Larama D contiene dos reactores en serie, luego puede considerarse como
un solo reactor de volumen

Vo = 50+ 30 = 80 litros

Ahora bien, para losreactores en paralelo € valor de¥/F ha de ser idéntico en cada una delas
ramas § la conversion ha de ser la misma. Por consiguiente

(7). - ).

0 bien

En consecuencia, por la rama D han de entrar los dos tercios de la alimentacién.
Reactores de mezcla completa de igual tamafio conectados en serie

En un reactor de flujo en piston la concentracion de los reactantes disminuye
progresivamente a medida que el fluido se desplaza a través del sistema; ‘en un reac-
tor de flujo en mezcla completa la concentracion desciende inmediatamente a un
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valor bajo. Debido a esto, € reactor de flujo en pistdn es més eficaz que el reactor
de mezcla completa para reacciones cuya velocidad aumenta con la concentracion
de los reactantes, tales como las reacciones irreversibles de orden n, siendo # > 0.
Consideremos ahora un sistema constituido por N reactores de mezcla com-
pleta conectados en serie. Aunque la concentracion es uniforme en cada reactor,
hay una variacion de concentracién a pasar € fluido de un reactor a otro. Este
descenso escalonado de la concentracion, representado en la Fig. 6-3. nos indica
gue cuanto mayor sea €l nimero de reactores en serie el comportamiento del sis-
tema se aproximara mas a de flujo en pistén, como demostramos a continuacion.

CA. entrada )
N\ ~-N>30
\ Flujo de piston
<

\

)
| \\ Cinco reactores de mezcla completa, N= 5
N
)
hN

| ~
| ~
~
~

| - Un reactor de mezcla completa. Ng 1

l ~

| -

S S - —— Ca, slida
Volumen de todo ,'

| -el sistema de reactores

Fig. 6-3. Perfil de la concentracion a través de un sistema de N reactores de mezcla
completa comparado con el de un reactor en piston.

Evaluemos ahora cuantitativamente € comportamiento de una serie de N reac-
tores de mezcla completa del mismo tamaifio, suponiendo que las variaciones de
densidad son despreciables, es decir que ¢ = 0y ¢ = 7. Como regla genera po-
demos decir que para los reactores de mezcla completa resulta mas conveniente
deducir las ecuaciones en funcion de las concentraciones que en funcién de las
conversiones fraccionales. La nomenclatura empleada se muestra en la Fig. 6-4 en
la que € subindice | se refiere al i-tsimo reactor.

Reacciones de primer orden. A partir de la ec. (5-12), un balance de materia
aplicado a componente A en € reactor i dara

Fy v —r
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Cim1,Xim1 Cyw1) Xy
o ) 5
Cop,X0=0 C1, Xa Cz, X2 i
Fa,v \
® @ ® ® ey Xy, v
Vi1 Vo, 72 Vi, T Vs TN >

Fig. 6-4. Nomenclatura empleada en un sistema de N reactores de mezcla completa,
de igual tamaifio, en serie.

Como ¢ = 0 esta expresion puede escribirse en funcion de las concentraciones,
0 sea

_ Col(1 = CJCo) = (1 = Ci4/Co)] _ Ci-z = Gy

e %C, %C,
o bien 65
Ci—l

Cl = 1+k‘l"

Como €l tiempo espacial r (o tiempo medio de residencia 7) es el mismo en todos los
reactores del mismo tamafio de volumen V;, tenemos

e ,

G_ ! __GC C Cyy_
B-1in Gl Gpear oy e

ITom Do

Efectuando operaciones calculamos para €l sistema como un todo
N [[{C\¥¥
Twreactores = N7y = % (a:) -1 (6-6b)

En € limite, para N —» oo esta ecuacion se transforma en la ecuacion de flujo en
piston

=1 (67)

Podemos comparar el funcionamiento de N reaciores en serie con un reactor
de flujo en pistén o con un reactor de mezcla completa, empleando las ecs. (6-6b)
y (6-7). En la Fig. 6-5 se muestra esta comparacién para reacciones de primer orden
cuando las variaciones de densidad son despreciables.
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30

Reaccién de
primer orden

y

20

Y

(CaoV/Fyo) pistén

TN.-
>
[ o
N
3
A
\
\
A
\

N = ™~ = (CAOV/ FAO)N reactores

- \
K » :Z '\\’ |~ \‘ . .
N= [ — |-
“m\4___.><‘ ~-.\ />\ ‘{\4
T v S N ~~\.x\¢}:
— = ..E T —]
Lo N==[ N =10 == 1 N
0,01 o1 _
-X, = A
1-Xy= 22

¢

Fig. 65. Comparacion del disefio de una serie de N reactores de mezcla completa del
mismo tamafio con un reactor de flujo en pistdn para la reaccién de primer orden

A—>R, e=0

Para el mismo caudal de idéntica alimentacién, la ordenada mide directamente la relacién
de volimenes Vn/V,

Reacciones de segundo orden. Podemos determinar las caracteristicas de los
reactores de mezcla completa en serie para una reaccion de segundo orden, reaccion
del tipo bimolecular, sin exceso de reactante, por un procedimiento analogo al
gue hemos indicado para una reaccion de primer orden. Asi, para N reactores en
serie resulta

Co _ e

N
4kn(—2+2~/_1...+ V-1 2\/WT.1«.} ) (6-84)

mientras que para flujo en pistén

%—° =1+ Cok7p (6-8 b)
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100 — T 1
T T T
N Reaccion de
\4,‘ segundo orden
Z \69
v
&
\ &p“
o g N
[ 4
P /TN
gL P /]
ola i 7
£ a L
K] // 7 Xﬁ&
,
) Ve / A \
&S 7 / /
I o y yd ] N
| 2 10 ~ + 7
S 7 7 A RERNEY
g . & ,/' L /,7\
IS pea 2 -4 a > AN
FIE “ > A N4 ’79
?‘: 3 4 \/\ // O
- /I ,’ ‘\ ’,
> I 7 T
s r 7 )4
7\ L N =g 7TV / /
a ) d e > o 2 IS4
7
" ——{ N = 7"‘*\/\\{\
,‘I // N= 10 7L——ﬁ,\’7\\
7/ 4 —
,"/Ns oo flujo de pistén |/ ] N‘E
1'0 yd L I 7 -
001 01 c 10
l~ XA - (T:i

Fig. 66. Comparacién del diseflo de una serie de N reactores de mezcla completa,
del mismo tamafo, con un reactor de flujo en pistdn, para reacciones elementsles de
segundo  orden.

2A - productos
A +B —» productos Cap = Cpo
con expansion despreciable. Para el mismo caudal de alimentacién Idéntica la orde-

nada da dlrectamente la relacién de volumenes WVyfV, o la relaélén de tlempos espa-
ciales TyfTy

Los resultados estdn representados en la Fig. 6-6.

del

Las Figs. 6-5 y 6-6 confirman nuestras hipétesis mostrandg que € volumen
sistema necesario para una conversion dada disminuye hasta el volumen de

flujo en pistén al aumentar el nimero de reactores en serie; el cambio mayor tiene
lugar cuando se incorpora un segundo reactor al sistema de un solo reactor.

Ejemplo 6-5. Reactores de flujo en mezcla completa en serie

una

En un reactor de mezcla completa se convierte en producto el 90 % del reactante A mediante
reaccion de segundo orden. Pretendemos instalar un segundo reactor similar a éste y en serie

con €L
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100
d)\
4
&
VN/‘;? &” &
N
w7
o A
¥ ~ Ne
4
N ,/, 4 : ‘oo&
a : s
g
b
1
0,01 0l
C/Cy
Fig. 6-ES

a) Tratando la misma cantidad de sustancia que la considerada ini¢ialmente, icémo afectara

esta modificacion a la conversion del reactante? ‘ .
b) Para la misma conversion del 90 %, ¢en cuanto puede aumentarse |a cantidad de sustancia

atratar?
Solucion. El esquema de la Fig. 6-ES muestra como se puede emplear la grifica

de disefio de la Fig. 6-6 para resolver e problema
a) Célculo de la conversion para la misma cantidad de sustancia g tratar. Para un solo reactor
con conversion del 90 %, a partir de la Fig. 6-6 resulta:
kCor = 90

Para los dos reactores e tiempo espacid o tiempo de permanencia es doble; por lo tanto, € modo
de operar estara representado por la linea de trazos para

kCoT =180
EstalineacortaalaN = 2 en un punto al que le corresponde la conversion X =97,4 %,
b) Calculo de la cantidad de sustancia g tratar para la misma conversién. Partiendo de la
linea de conversion del 90 ¢ encontramos para N = 2 que
kCoT = 27,5

Comparando los valores del médulo de reaccion para N = 1y N = 2, tenemos:

(kCom)x=2

tvez _ (V/O)n=2 _

(kCo")N=1

h TN=1 - (V/v)n =1 -

27,5

90
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Como Ve, = 2 V= la relacion de caudales sera

_Dn-g = .;,_.0... =
Ux=1 - 27!5 (2) 6!6

por consiguiente la cantidad de sustancia a tratar puede hacerse hasta 6,6 veces mayor.

Nota. S d segundo reactor hubiese operado en paraldo con la unidad original la cantidad
de sustancia a tratar sélo podria duplicarse Por lo tanto, s obtiene una gran ventgja cuando
operan en serie estas dos unidades, resultando mucho mds Significativa esta ventaja para conver-
siones  elevadas.

MacMullin y Weber (1935), Jenney (1955), Lessells (1957) y Schoenemann
(1958) han construido gréficas diferentes a las mostradas en las Figs. 6-1, 6-5

v f-6.

Reactores de flujo en mezcla completa de tamaiios diferentes en serie

Para una cinética cualquicra en reactores de mezcla completa de tamafios
diferentes hemos de considerar dos aspectos: el céculo de la conversién final en
un sistema reactor determinado, y la determinacion de la disposicion mas adecuada
para alcanzar una conversion dada. Para resolver estos dos problemas se utilizan
diferentes procedimientos, que estudiamos seguidamente por separado.

Célculo de la conversion en un sistema dado. Un procedimiento grafico para
calcular la composicion de salida de una serie de reactores de mezcla completa de
diferentes tamafios, para reacciones en las que la variacion de densidad es despre-
ciable, ha sido deducido pdt Jones (1951). Se necesita solamente disponer de la
curva ry frente a Ca, para representar la velocidad de reaccion a diferentes con-
centraciones.

Veamos el empleo de este método considerando tres reactores de mezcla com-
pleta en serie, con los vollmenes, los caudales de dimentacion, las concentraciones,
y los tiempos espaciales (iguales a los de residencia dado que ¢ = 0), y caudaes
volumétricos indicados en la Fig. 6-7. A partir de la ec. (5- 11). teniendo en cuenta
que ¢ = 0, podemos escribir para el componente A en e primer reactor:

o bien

(6-9)

Andogamente, a partir de la ec. (5-12) para € reactor i-ésimo podemos escribir

1 _ne
Ty h G -¢C., (6-10)
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CLu,F1-Fo—c° Ca.v.Fa-Fof,l
o

Cﬁ v, Fo
| C
Cyp v, F3=Fy c-—’
0
Vi, N——

Fig. 87. Nomenclatura empleada en un sistema de reactores de mezcla completa en
serie, de tamafos diferentes.

Tracemos la curva C frente a r parael componente A y supongamos gue tiene
la forma representada en la Fig. 6-8. Para calcular las condiciones en e primer
reactor tenemos en cuenta que: se conoce la concentracién de entrada C, (pun-
to L); que C;y (—r;) corresponden a un punto que ha de estar situado sobre
la curva (punto M); y que de acuerdo con la ecuacion (6-9), la pendiente de
larecta LM sertd MN|NL = (—r)/(C, — Cg) = — (1/7), Entonces, a partir de
C, se traza una recta de pendiente — (1/3) hasta que corte ala curva, fijando asi C,.
De forma andloga encontraremos, a partir de la ec. (6-10), que la recta de pendiente
— (1/%9) que pasa por € punto ¥ cortaalacurvaen P, dando la concentracion C,

de la sustancia de salida del segundo reactor. Este procedimiento se repite tantas
Veces como sea necesario.

Con ligeras modificaciones, este método grifico puede utilizarse para reac-
iones en las cuaes las variaciones de densidad son apreciables.

Determinacién del sistema mis adecuado para una conversion dada. Supon-
gamos que queremos cacular e tamafio minimo de dos reactores de mezcla com-
pleta en serie, para alcanzar una conversion determinada de la alimentacién que

Curva velocidad-
concentracion M
! (=r)y 1
1 i = —-— ., 69
: Pendiente = oG = = (de la ec. 6-9)
- |
" P, : {(—r)
- —-r)s 1
: : Pendiente = -G = -n (de la e¢, 610)
[}
i\t |
'\ 'N L
C3 Ce 9 co

Concentracion del reactante

Fig. 6-8. Procedimiento gréfico para el céleulo de las composiciones en reactores de
mezcla completa instalados en serie
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reacciona con una cinética arbitraria pero conocida. Las expresiones bésicas del
disefio, ecs. (5-11) y (5-12), dan para € primer reactor

o (6-1)
y para e segundo reactor

T2 X - X

Co (=7)q (6-12)

Estas relaciones se muestran en la Fig. 6-9 para dos disposiciones alternativas de
los reactores y para la misma conversion final X,. Obsérvese la distinta conversion
intermedia X;, asi como la relacién de tamafios de los reactores (representadas
por las dos &reas sombreadas), y € volumen total de los dos recipientes (area total
sombreada).

La Fig. 6-9 muestra que el volumen total del sistema es tanto méis pequefio
(¢l &rea total sombreada se hace minima) cuanto mayor es el rectangulo KLIVN.
Esto nos plantea € problema de determinar X, (o punto M de la curva) de modo
gue sea méxima €l drea de este rectdngulo, que estudiamos a continuacion desde
un punto de vista general.

| \
PN i O I B X=0,] LN g
Co Co.
Fo Tl . Fo T2
7
Vl 72 71 2
V2 W1

El area es una
medida del tamafio
de la primera unidad

De la segunda
unidad

Flg. 69. Representacién grafica de las variables para dos reactores de mezcla com-
pleta en serie.
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Curva y

arbitraria
5 M(x,y)

L M

Y Pendiente =(- i’—')
. y dx
Diagonal ==
3 K N >
X x

Fig. 6-10. Procedimiento grafico para determinar un recténgulo de Brea maxima.

Rectingulos de drea mdxima. En la Fig. 6-10 se construye un rectangulo
entre los ges x-y y la curva arbitraria, con un vértice en € punto M(x, y) de esa
curva. El &ea de rectingulo es;

A = xy (6-13)

Esta &rea es maxima cuando

dA =0=ydx + xdy

Y
ax _ x (6-14)

Es decir, esta condicion indica que € Brea es maxima cuando M es € punto en
que la pendiente de la curva es igual a la pendiente de la diagona NL del rectan-
gulo. Puede haber mas de un punto que cumpla esta condicion, dependiendo de
laforma de la curva; sin embargo, para cinéticas de orden n, con n > 0, hay siem-
pre un punto que es el «mejor». En los Ultimos capitulos utilizaremos este método
de encontrar €l rectangulo de d&rea maxima, pero ahora vamos a continuar con €l
problema que estamos estudiando.

La relacion Optima de tamafios de los dos reactores se a canza cuando la pen-
diente de la curva cinética en M esigud alade ladiagonal NL. El vaor mas ade-
cuado de M se muestra en la Fig. 6-11 y determina la conversion intermedia X,
asi como e tamafio de las unidades necesarias.

Se observa que, en generd, la relacion éptima de tamafios para dos reactores
de mezcla completa en serie, depende de la cinética de la reaccion y de la conver-
sién. Para € caso especial de reacciones de primer orden los reactores de igua
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Diagonal del

recténgulo \

K L.~

Pendiente de la
curva en M

Fig. 6-11. Determinacion de rectangulos de Brea méxima para calcular la conversién
6ptima intermedia y los tamafnos 6ptimos de dos reactores de mezcla completa en serte.

tamaiio SON |0S mas adecuados; para reacciones de orden » > 1 debe situarse
antes €l reactor més pequefio; para n < 1 el mayor debe situarse en primer lugar
(véase €l problema 7-1).

Szepe y Levenspid (1964) han construido las gréficas que permiten determinar
los tamafios Gptimos para distintas conversiones y valores de n. Como se ha encon-
trado que es muy pequefia la ventgja del sistema de tamafio minimo sobre el sistema
de reactores iguales, por consideraciones econdmicas se recomienda casi siempre
emplear unidades del mismo tamafio.

El procedimiento anterior se puede extender directamente a operaciones en
multiples etapas (véase el problema 6-14); sin embargo, en este caso € argumento
para utilizar unidades del mismo tamafio es alin méas convincente que para sistemas
de dos etapas.

Reactores de tipos diferentes en serie

Si se instalan reactores de tipos diferentes en serie, tales como un reactor de
mezcla completa seguido de un reactor de flujo en pistén que a su vez va seguido
de un reactor de mezcla completa, como se indica en la Fig. 6-12, podemos escribir
para estos tres reactores:

VI_XI—XO Vg_fx3d_X‘ E_Xs—XQ

.i;— (=rh ’ .F;— x, -r Fo (-r)s

Estas rclaciones se representan en forma gréfica en la Fig. 6-12. Esto nos
permite predecir las conversiones globales para estos sistemas, 0 las conversiones
en puntos intermedios entre los reactores individuales. Pueden ser necesarias
estas conversiones intermedias para determinar la eficacia de los intercambiadores
de calor instalados entre las etapas.
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Curva velocidad-concentrach.

X=0
Fo
Co
[“'| X, X3
Vi Vo
b
Vs

Fig. 6-12. Procedimiento gréfico de disefio para reactores en serie

Disposicion més adecuada de un sistema de reactores ideales. Para e empleo
més eficaz de un conjunto determinado de reactores ideales utilizaremos las siguien-
tesreglas generales :

1. Para una reaccion cuya curva velocidad-concentracién crece de modo
continuo (cualquier reaccion de orden n, con n >0) los reactores deberan conec-
tarse en serie, disponiéndose de tal modo que la concentracion de los reactantes
se mantenga lo mas elevada posible, si 1a curva velocidad-concentracién es concava
(n >1), y tan baja como sea posible si la curva es convexa (n< 1). Como gemplo,
para el caso de la Fig. 6-12, €l orden correlativo de las unidades debera ser: € de
flujo en piston, € pequefio de mezcla completa, y € grande de mezcla completa,
para n > 1; el orden inverso para n< 1.

2. Para reacciones en las que la curva velocidad-concentracion presenta un
maximo o un minimo, la disposicion de las unidades dependera de la forma de la
curva, de la conversion deseada y de las unidades disponibles. No puede darse
ninguna regla sencilla.

3. Cudquiera que pueda ser la cinética y el sistema reactor, el examen de
la curva 1/(— ra) frente a C, constituye un buen método para encontrar la dispo-
sicion més adecuada de las unidades.

En los problemas del find de este capitulo se indica la aplicacion de estas reglas.

REACTOR CON RECIRCULACION

En algunos casos es conveniente dividir la corriente del producto procedente
de un reactor de flujo en pistén, haciendo retornar parte de €lla a la entrada del
reactor. Definimos |a relacién de recirculacion R como:

_ caudal de fluido que retorna a la entrada del reactor

cauda que sdle dd sistema €15)

R
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g:“') Flujo e piston
fo“ X fl“(] [ . DX“ R+ly v rox
X, =0 alm’f Af A2
v3=Ruy
Fs

Fig. 6-13. Nomenclatura empleada en un reactor con recirculacién.

Esta relacion de recirculacion puede variar de cero a infinito. Intuitivamente puede
deducirse que, a medida que aumenta la relacion de recirculacion, € comporta-
miento pasa de flujo en piston (R = 0) a flujo en mezcla completa (R = ). Por
consiguiente, la recirculacién suministra un modo de obtener distintos grados de
retromezcla en un reactor de flujo en pistén. Vamos a deducir las ecuaciones de
disefio para el reactor con recirculacion.

Consideremos un reactor con recirculacion y empleemos la nomenclatura indi-
ca& en laFig. 6-13. La ec. (5-18) para flujo en piston a través del reactor da:

v FM ~Xar dX,

- 616
Fao &16)

XAy —Ta

siendo F’,, € caudal de adimentacion de A en la corriente que entra a reactor (ali-
mentacion nueva més recirculada) sin convertir. Como F'y, y X4, N0 se conocen
directamente, hemos de ponerlas en funcién de magnitudes conocidas antes de
utilizar la ec. (6-16), como indicamos seguidamente.

El cauda de entrada a reactor incluye tanto la aimentacién nueva como la
de recirculacion. Midiendo € flujo desviado en e punto L (no se puede hacer en K
s & # 0), tenemos:

, A que entraria en una A que entra
Fao = ( corriente recirculada nc) + (en la alimen—)
convertida tacion nueva (6-17)
= RFAO + FAO = (R + I)FAO
El valor de Xy, se cacula a partir de la ec. (3-72), resultando
[ - CAl/CAO (6-18)

Ya-13 £4Ca1/Cao
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Como Suponemos que la presion es constante, las corrientes que se encuentran
en d punto K pueden sumarse directamente para dar:

C | Fay Fao++Fas _ Fpo+ RRuoll = X)) _ z ( RXM_) (6-19)
AL Uy - Vo + va - Vo + Rvo(] + EAXA) AD l + R + RGAXA,

Combinando las ecs. (6-18) y (6-19) obtenemos Xy, en funcion de magnitudes
conocidas, 0 sea
R

Xar = (R_ﬁ) Xas (6-20)

Finalmente, sustituyendo las ecs. (6-17) y (6-20) en la ec. (6-16) obtenemos la
forma utilizada para la ecuacién de disefio de los reactores con recirculacion,
aplicable a cualquier cinética y a cuaquier vaor de ¢

_V_'_=(R+1)J‘Xu dXa

Fro (@o)ar 7

(6-21)

Para, € caso especia en que la variacion de densidad sea despreciable, podemos
poner esta ecuacion en funcion de las concentraciones, o sea:

CalV oar dCy (6-22)

- I
R+1

A0

En la Fig. 6-14 se representan gréficamente estas expresiones.
Para los casos extremos de recirculacion nula o infinita, e sistema se con-
vierte en e de flujo en pistén y en & de flujo en mezcla completa, es decir:
V Xas dXx
<2 _R+1 f 4Xs
Fyo R +1) By —Tra

R+1

n=ol lR-eo

v fnu dX, Vo Xa,

FAO © —rs FAO hat FV;
flujo de pistdn mezcla completa
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Representacién general
para cualquier valor de ¢

b

‘<———R-—)| 1

CAP. 6. DISERO PARA REACCIONES SIMPLES

Caso especial,
s6lo para ¢ = 0

Area = 7, Ec. (622)

R—

}.; :
R+1 | R+l—>

Fig. 6-14. Representacion de la ecuacion de digsefio para reactores con recirculacion.

Pequefia
recirculacion

X
R

=

0

R+l—»

Gran
recirculacién

e————R+1

Fig. 615. Las recirculaciones extremas se aproximan al flujo en pistén (R = 0)y a la
mezcla completa (R =3 ©0).
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Estos casos extremos se muestran en la Fig. 6-15.
Para reacciones de primer orden, con g4 = 0, integrando la ecuacion de recircu-
lacién, tenemos :

kr = In [CAO + RCA!
R + 1 + l Af]-

(6-23)
y para la reaccién de segundo orden 2A — productos, — ry = kCa% ea = O,

kCaor = CAO(CAO - CAI) 6-24
R+ 1 Cu(Cao + RCyy) 29

Pueden determinarse las expresiones para =4 # 0 y otros érdenes de reaccion,
pero resultan mas complicadas.

En las Figs. 6-16 y 6-17 se muestra la transicion de flujo en pistén a flujo en
mezcla completa a medida que aumenta la relacion de recirculacion, y comparando

¥ ERRER T ]

R =, mezcla completa Reaccion de
primer ordeny

\
S

Y
" I
L~ \N \\\ N

e N.\:%
g
\

-

R=05 i

-
-
. -

f 3.10, flujo en pistén Pl

1
001 01
C/Co

Fig. 816. Comparacién del disefio de un reactor con recirculacién y un reactor con
flujo en pistén, para la reaccién de primer orden.

A —R, e=0.
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estas curvas con
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las de N reactores en serie (Figs. 6-5 y 6-6) se obtiene la siguiente

comparacion aproximada para iguales condiciones de operacion:

R para reaccion R para reaccion
de primer orden. con de segundo orden, con
N |X,=0 =09 =109 X,=0=09% = 099
! oo} —— o 0 © 0
21 10 1.1 54 1,0 2.8 75
3 0.5 1.4 29
41 0.33 0.68 12 0,33 0.90 1,7
10 011 0.22 C.36 0.11 0,29 0,5
[s0] 0 0 0 0 0 0
AN I I
AN | Reaccién de
~ R =, mezcla completa segundo orden
N ’
3
N )
TN
/7
4
flﬁ" /4 \\2'\6\9 &
o Rtl ’/ 1// \\ >
L
LY 7 y A \\l
s yis ” e Eh
/ L/ 7
,7 ,I ,I \
’/ '/ ” 2 \I o
7 7 7 BN
/ / ; /
1/ R= 0.2 4/ // 1’ PN
7 - Al / i 7
V4 Vs 1~ d r
a y” / '7\,4\ /
i s / /7 Pa
it v 4 / /7
//ﬂRao. 7 /’ // /
en
4 D:g%n/& / [ /1! |
001 01 1
C/Co

Fig. 6-17. Comparaciéon del disefio de un reactor con secirculacién y un reactor de

flujo en pistén, para las reacciones elementales de segundo orden.

2A productos e=0
A + B — productos Cro = Cgo con 6 =0

(Comunicacion personal. de T. J. Fitzgerald y P. Fillesi.)
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El reactor con recirculacion es un dispositivo que permite aproximarnos al
comportamiento de flujo en mezcla completa, empleando un reactor de flujo en
pistén. Se utiliza particularmente en reacciones catalizadas por solidos en e con-
tacto con lechos fijos. En los Ultimos capitul os encontraremos diversas aplicaciones
de los reactores con recirculacion.

REACCIONES AUTOQCATALITICAS

Cuando un reactante desaparece de acuerdo con una ecuacion cinética de
primero 0 segundo orden en un reactor discontinuo, a principio su velocidad
de desaparicién es rapida ya que la concentracion del reactante es elevada, y des-
pués disminuye progresivamente a medida que el reactante se va consumiendo.
Sin embargo, en una reacciéon autocataitica, a principio la velocidad es pequeia
debido a que hay poco producto presente, aumenta hasta un valor méximo a me-
dida que se va formando producto, y después desciende nuevamente hasta un
valor bagjo a medida que € reactante se consume. En la Fig. 6-18 se representa el
comportamiento caracteristico.

Algo de R 1
en la alimentacién =

Punto de
velocidad
( maéxima

Nl

Transcurso de
la reaccién

Transcurso de
la reaccién

Ca Xa

Fig. 6-18. Curva -caracteristica velocidad-concentracion para reacciones autocetaliticas,
por ejemplo.

A+R>R+ R, —ry= kCiCH

L as reacciones que presentan este tipo de curvas velocidad-concentracion dan
lugar a interesantes problemas de optimizacion, a la vez que proporcionan un buen
gemplo de méodo generd de disefio considerado en este capitulo. Por estas razones
vamos a edudiarlas con mas detdle, considerando exclusvamente las curvas 1 [(—ra)
frente a X4 con su minimo caracteristico, como se muestra en la Fig. 6-18.
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NN Flujo en pistén
Fiujo en mezcla completa

Es mejor

el flujo en pistén !

Son igualmente.  buenos
) ) R ol flujo en pistén
s mejor el flujo en y el flujo en mezcla
mezcla completa {\ completa

m

§
N A
Y AN RS \}\\
0 Xay 0 N Xay

Fig. §19. Para las reacciones autocataliticas, el flujo en mezcla completa eg mas
eficaz para conversiones bajas y el flujo en pistéon para conversiones altas.

Comparacidn del reactor de flujo en pistén con el de mezcla completa, sin re-
circulacion.  Para cualquier curva velocidad-concentracién, la comparacién de las
areas de la Fig. 6-19 muestra cud es el reactor mas adecuado (el que tiene un vo-
lumen més pequefio) para un fin determinado. Se encuentra que:

1. Para conversiones bajas .€l reactor de mezcla completa resulta mas ade-
cuado que € reactor de flujo en piston.

2. Para conversiones suficientemente altas € reactor de flujo en piston es €
més adecuado.

Estas conclusiones difieren de las que hemos encontrado para las reacciones
ordinarias de orden # (n > 0) para las cuales € reactor de flujo en pistdn era Sempre
mas eficaz que e reactor de mezcla completa. Hemos de indicar también que,
como inicialmente ha de estar presente alglin producto en la alimentacion para
que se efectle la reaccion autocatalitica, no podria operar un reactor de flujo en
piston con una aimentacion de reactante puro; en tal caso habria que afadirle
continuamente a la alimentacién agun producto, presentandose asi una buena
oportunidad para emplear un reactor con recirculacion.

Reactor con recirculacion. Cuando se trata una sustancia en un reactor con
recirculacion para obtener una conversion final conocida Xa;, Se puede pensar que
ha de existir una relacion de recirculacion determinada que sea Optima y que haga
minimo € volumen del reactor o del tiempo espacial. Veamos como se determina
este valor de R.

La relacion optima de recirculacion se calcula derivando la ec. (6-21) con
respecto a = 0 a ¥, e igualando a cero, es decir:

Haciendo 4(T/Cad) = 0 para 'CL _ J‘Xu R+1dXA

dR BXar (—r
RS P 738 s)

(6-25)
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Esta operacion requiere la diferenciacion de una expresion integral. A partir de

los teoremas de célculo s

FR) = I:::f(x, R) dx
entonces

dF _ ro® 9f(x, R)
dR ~ Jamy OR

dx + (b, R) 2= — f(a, R) 52

dR

Para nuestro caso, ec. (6-25), tendremos:

d(TICAﬂ) - Xar dXMA _R + 1
R = Cry T e dR
siendo ,
dXa _ Xuy
dR (R +1)?

Efectuando operaciones resulta :

[ ke f
1 Xat —Ta

_——alx“ = (XAI - XM)

(6-26)

(6-27)

(6-29)

Es decir, la relacion éptima de recirculacidn introduce en e reactor una alimenta-
cion cuyo valor de 1 /(— r,) (KL. en la Fig. 6-20) es igua al valor medio de 1 | (- ra)
considerando € reactor como un todo (PQ en la Fig. 6-20). En la Fig. 6-20 se
compara este valor optimo con las condiciones en las que la recirculacion es de-

masiado alta o demasiado bgja

demasiado

Recirculacién Recirculacion Recirculacion
{ demasiado pequefa

grande correcta

1! Velocidad

T medlal { P
Entrada de
alimentacion
al reactor
Xao - X0 Xp @

Fig. 6-20. Comparacion entre la relaciéon de circulacién correcta Y otras demasiado

grandes o demasiado pequeﬁas, para una reaccién autocatalitica.
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‘Por Comparacion con un solo reactor de flujo en piston o de mezcla com-
pleta, tenemos:

1. Para conversiones finales més pequefias que la del punto de velocidad
maxima, €l reactor de mezcla completa es mejor que cualquier reactor con recircu-
lacion.

2. Para conversiones més altas que la del punto de velocidad méxima, €l
reactor con recirculacion, con una relacion de recirculacion adecuada, es mejor
que € reactor de flujo en piston o € de mezcla completa

Sistema de reactores multiples. Para que e volumen total sea minimo, hemos
de éegir un sistema en e cual la mayor parte del proceso se efectle con la com-
posicion correspondiente a punto de velocidad méxima, o cerca de él. Utilizando
un reactor de mezcla completa, este punto puede alcanzarse directamente sin pasar
por las composiciones intermedias de velocidades més bajas. Si queremos acanzar
conversiones més elevadas hemos de desplazarnos progresivamente desde esta
composicion hasta la composicion final; esto requiere un reactor de flujo en pistén.
En consecuencia, para que la conversién de una sustancia sea mayor que la corres-
pondiente a la del punto de méaxima velocidad, € mejor dispositivo sera un reactor
de mezcla completa que opere a la velocidad maxima, seguido de un reactor de
flujo en piston, como se indica en la Fig. 6-21.

Este dispositivo es megjor que un solo reactor de flujo en pistén. un solo
reactor de mezcla completa, o un reactor con recirculacion.

Reactores con separacién y recirculacién del reactante no convertido. S €
reactante no convertido puede separarse de la corriente de producto y retornar al
reactor, todo el proceso puede efectuarse a una composicion para cualquier
grado de conversion. En este caso, e mejor procedimiento es utilizar un reactor
de mezcla completa que opere con la composicién del punto de méxima velocidad
de reaccion, como se indica en la Fig. 6-21.

El volumen del reactor es ahora € minimo absoluto, menor que cualquiera
de los sistemas estudiados anteriormente. Sin embargo, |a economia global, inclu-
yendo € coste de separacion y recirculacion, determinara cua es el dispositivo
Optimo global.

Ejemplos de reacciones autocataliticas. Los eemplos mas importantes de
reacciones autocataliticas son las reacciones de fermentacion, debidas a la accién
de un microorganismo sobre una alimentacién organica. Cuando se pueden con-
siderar como reacciones simples, se aplican directamente los métodos estudiados
en este capitulo; sin embargo, frecuentemente varios microorganismos compiten
para dar diferentes productos. En el capitulo siguiente consideramos este problema
al estudiar la fermentacion en general. Otro tipo de reaccién que tiene compor-
tamiento autocatalitico es la reaccidon exotérmica (la combustion de un gas) que
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Producto

" L
S ado
—4 J::]—)(] Piston <J=> oparacer

Mezcla '
| Rocieuiscion ]

del reactante

Xar

(a) )

Fig. 6-21. @) La mejor disposicién de reactor mdltiple, y b) la mejor disposicion
cuando el reactante no convertido puede ser separado y recirculado.

se efectlia adiabdticamente entrando al sistema los reactantes a una temperatura
demasiado baja para la combustion. En una reaccion de este tipo, denominada
autotérmica, € caor puede considerarse como € producto que mantiene la reaccion.
Asi, con flujo en pistdn la reaccidn se detiene mientras que con flujo en mezcla
completa la reaccion se automantiene debido al calor generado que eleva la tem-
peratura de los reactantes hasta que puedan reaccionar. Las reacciones autotérmicas
son de gran importancia en los sistemas en fase gaseosa catalirados por solidos,
y se estudian mas adelante.

Ejemplo 6-6. Flujo en pistén ¥ en mezcla completa para una reaccién autocatalitica

Se han de analizar varias disposiciones de reactores para la transformacion de A en R. La
alimentacién contiene 99 % de Ay 1% de R; d producto ha de constar de 10 % de A y 9 % de R.
La transformacion se efectla por medio de la reaccion elemental

A+R->R+R
de. coeficiente cinético k = 1 litro/(mol)- (min). La concentracién de las sustancias activas es:
Cao + Cro = Cp + Cp = Ce = 1 mol/litro

desde € principio hasta € fin.

{Cuél s d tiempo de permanencia en @ reactor que conducira a un producto en & cual Cgr=0,9
mol / litro? g) en un reactor de flujo en pistén, b) en un reactor de mezcla completa, y ¢) en d Ss
tema de tamafio minimo,sin recirculacion.
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T = 9,9min

Ca

()]

Fig. SE6

Si la corriente de salida del reactor es mas rica en A que la deseada, supongase que puede
separarse en dos corrientes, una que contiene el producto deseado (90% de Ry 10% de A) y otra
que contiene 1 mol/litro de componente A puro. Después la corriente de A puno se hace

recircular.

d) En estas condicionas, calcllese e tiempo de permanencia minimo Si e] reactor fun-
ciona en las condiciones de méxima eficacia

Solucion.  Aunque la expresion cinética de esta reaccion es o suficientemente sencilla para
que pueda resolverse analiticamente, utilizaremos € procedimiento gréfico generd desarrollado
en este capitulo. Por otra parte, es mas conveniente utilixar concentraciones en lugar de conver-
siones. En la Tabla 6-E6 se dan los datos necesarios para construir la curva de 1/(— ry) frente
a Cy, y enlaFig. 6-E6, no construida a escala, se indica como se obtienen |os correspondientes
valores, midiendo en cada caso € &rea comprendida bajo la curva 1/(—ry) frentea Cy y las orde-
nadas extremas.

Para un producto en el que & = 0,1 molflitro y Csz = 0,9 molflitro, de la Fig. 6-E6
tenemos :
a) Para flujo en pistén:

7p = 6,8 min

b) Para flujo en mezcla completa:
Tm = 9,9 min
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TABLA 6-E6

Ca Cr —ra=CaCr  —1/ra
0,99 0.01 0,0099 101,01
0,95 0,05 0.0475 21,05
0,90 0,10 0.09 11.11
0.70 0,30 0.21 4,76
0.50 0,50 0.25 400
0,30 0,70 0.21 476
0,10 0,90 0,09 11.11

c) Para el dispositivo reactor mas eficaz, Sin recirculacién, necesitamos un reactor de mezcla com-
pleta (ry = 2,0 min) seguido de un reactor de flujo en piston (rp = 2,2 min), con tiempo espa-
cid total:

Tm+p = 4,2 miﬂ

d) Con separacion de producto y recirculacion, el dispositivo mas eficaz tiene:

ata = 2.0 min

Ejemplo 6-7. Relacién 6ptima de recirculaciéon para una reaccién autocatalitica
La sustancia A reacciona de acuerdo con la reaccion autocatalitica €lemental:

A+R—R+R, k =1 litro/mol . min

Hemos de tratar Fao = 1 mol/min de una alimentacién de A puro (Cae = 1 mol/litro, Cro = 0)
para lograr una conversion del 99 % en un reactor con recirculacion. g) Cacllese e cauda de
recirculacion que haga minimo el tamafio del reactor con recirculacion, y determinese este tamaiio.
Compérese este tamafio Optimo con b) un reactor que emplea unarelacion de recirculacion R = 4,
€) un reactor de mezcla completa, 0 sea R = oo, d) un reactor de flujo en pistén, o seaR = 0.

Solucion. a) Pura la relacion optima de recirculacion. Para esta reaccion en un reactor de
recirculacion, la ec. (6-21) da

Vv Xar dXys
m =R+1) J;Ms:__i%, kCac2Xa(l — Xa)

Integrando y simplificando, obtenemos para la ecuacién de disefio:

l_R+l|_l+R(l-XAf) (l)
Fao kCa® R(l = Xu))
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Para cacular la relacion optima de recirculacion hacemos minimo € valor de ¥ con respecto a R
en laec. (1); esdecir, elegimos R de tal manera que satisfaga la condicion de laec. (6-28). En nues-
tro caso resulta:

1+ RA - Xa) _ R+ 1

I RT-X.) RO+ R = Xadl

Sustituyendo el valor de Xy = 0,99, y simplificando, la condicion anterior se reduce a

1+ 00IR R+ 1
00IR = R(l + 00IR)

Efectuando e célculo por tanteo resulta R = 0,19. Por consiguiente, € volumen necesario del
reactor, ec. (i), es:

In

_ 1,0019 _ .
V=119 lno_—oo—l—g- = 7.46 litros

b) Para la relacién de recirculacion, R = 4. Para esta condicion la ecuacién de diseno, ec. (i), da
1,04
0.04

) Para flujo en mezcla completa. A partir de la ecuacion de’ diseito del Capitulo 5, para
esta cinética particular, da:

V=5In = 16,3 litros

N X _ Xas
Fao KkCarCrs  kCad?Xaf(l = Xap)

Sustituyendo los valores conocidos, resulta:

499
= 0,99(0.01)

d) Fara flujo en piston. A partir de la ecuacion de disefio del Capitulo 5, resulta:

14 =100 litros

V. [Rar dX,
ﬁ(; - 0 kCA02XA(1 - XA)

Sustituyendo valores, tenemos:

V = oo litros

Este resultado muestra que esta reaccion no podrd transcurrir en un reactor en el que € flujo del
fluido se comporte estrictamente como flujo ideal en piston.
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PROBLEMAS

6-1. En un reactor de flujo en pistdn reacciona la sustancia A de acuerdo con una cinética
de segundo orden, acanzando una conversion del 95 %. Se adquiere un segundo reactor : .ndlogo
al primero. Calcllese e aumento de la capacidad de la instalacion, para la misma con ersién,
si estas dos unidades se conectan en paralelo 0 en serig, y s

a) los dos reactores son de flujo en pistén,

b) los dos reactores son de flujo en mezcla completa.

6-2. (a) Dedlzcase una expresién Rara la concentracion de reactante en el flujo pro-
cedente de un conjunto de reactores de mezcla completa de diferentes tamafios conectados
en serie, suponiendo que la reaccion corresponde a una cinética de primer orden y que €
tiempo de residencia en el i-ésimo reactor es 7.

(b) Demuéstrese que esa expresion se reduce a la ecuacion encontrada en este capitulo
cuando todos los reactores son del mismo tamafio.

6-3. Nuestra compafia tiene dos reactores de mezcla completa de distinto tamafio para
la produccion de un producto especifico obtenido por una reaccion homogénea de primer

orden.
(Cual de las dos posibles asociaciones permite alcanzar la velocidad de produccion

maxima?

6-4. En un reactor de mezcla completa se efectlia una reaccién de primer orden en fase
liquida, con una conversion del 92 %, Se ha sugerido que se recircule una fraccion de la corriente
de producto (sin tratamiento adicional). Si el caudal de la aimentacion no varia, ;de qué modo
afectard a la conversiéon?

6-5. En dos tanques ideales con agitacion de 40.000 litros cada uno, conectados en serie,
se han de tratar 100 litros/h de un fluido radioactivo que tiene una vida media de 20 horas.
Calcllese € descenso de su actividad a su paso a través del sistema.

6-6. Se esta efectuando fa reaccion elemental en fase liquidaA + B— 2 R + § en un reac-
tor de flujo en pistén empleando cantidades equimolares de A y B. La conversion es del
96 %, CON Ca = Cre = 1 mol/litro.
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d) Indiquese en cuanto aumentaria la produccion s se afiadiera un reactor de mezcla
completa 10 veces mayor que €l de flujo en piston en serie con la unidad existente, y cual
ha de ser € primero de la serie.

b} Indiquese s influye la concentracion de la alimentacién, Y €N CasO ahrmativo € modo en
que lo hace.

Nota: |a conversion es la misma

6-7. Lareaccion elemental A + B — R + 8 tiene lugar en una instalacion que consta de
un reactor de mezcla completa en e que se introducen las dos disoluciones reactantes, se-
guido de un reactor de flujo en pistdn. Se emplea un gran exceso de B para que la reaccion
sea de primer orden con respecto a A.

Se han indicado varios métodos para aumentar la produccidn, uno de los cuales es invertir
€l orden de las dos unidades de reaccion. ;Cémo afecta este cambio a la conversion?

6-8. Se polimeriza cierta sustancia a temperatura elevada. S la temperatura es mayor de
105 °C se obtiene un producto de propiedades inadecuadas, 10 que conduce a operar ala tempera-
tura de 102 “C. A esta temperatura la polimerizacién transcurre por medio de una reaccion que
Se representa por una ecuacion cinética de orden 1,5 con respecto a mondémero. Se esta tratando
el mondémero en dos reactores, de igual tamafio, de mezcla completa conectados en serie,
obteniéndose un producto en e cual e contenido en mondmero es aproximadamente del
20 %. Se piensa en aumentar la produccion incorporando un tercer reactor igual @ Jog ante-
riores.

{En que porcentagje ha de aumentarse e caudal de la alimentacion para seguir obteniendo
un producto que no contenga mas del 20 % del mondmero, st e tercer reactor se conecta
para recibir 1o que sale del segundo? Asi tenemos los tres reactores conectados en serie.

6-9. Se investiga la cinética de la descomposicion de A en fase acuosa en dos reactores de
mezcla completa conectados en serie, @ segundo de los cuales tiene doble volumen que € pri-
mero. En e estado estacionario, cuando la concentracién de la aimentacion es de 1 mol de
A/litro Y € tiempo medio de residencia es de 96 segundos en €l primer reactor, la concentra-
cion en éste es 0,5 mol de A/litro y en e segundo 0,25 mol de A/litro. Determinese la ecuacion
cinética para la descomposicion.

610. Sehaideado € esguema siguiente para explorar la cinética de la descomposicién de A,
basdndonos en € hecho de que un indicador coloreaco permite saber cuando la concentracion
de A es menor de 0,1 mol/litro. Se introduce en e primero de dos reactores de mezcla
completa conectados en serie, con un volumen de 400 em* cada uno, una aimentacion de
0.6 mol de A/litro.

El cambio de color ocurre en € primer reactor para una alimentacién, en estado estacionario,
de 10 cm*min. y en € segundo reactor Rara una alimentacion. en estado estacionario, de
50 ecm/min. Determinese la ecuacion cinética para la descomposicion de A basédndose en
estos datos.

6-11. La reaccion eemental irreversible en fase acuosa A + B -» R + § se efectla isotér-
micamente del siguiente modo: Se introducen caudales iguales de dos corrientes liquidas en un
tanque de 4 litros; una de las corrientes contiene 0,020 mol Aflitro y la otra 1,400 mol Bflitro.
La mezcla pasa después a través de un reactor de flujo en piston de 16 litros. Se ha encontrado
que en d tanque de mezcla se forma algo de R, siendo su concentracién 0,002 mol/litro. Su-
poniendo que este tanque actUa como un reactor de mezcla completa, calciilese la concentra-
cién de R a la sdida del reactor de flujo en pistdn asi como la fraccién de A inicia que se
ha convertido en € sistema.
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6-12. Dos reactores de mezcla completa de distinto tamado estdn conectados en serie. Se
sospecha que € orden en que estén conectados, asi como el tipo de reaccion, pueden afectar

al grado de conversién para un caudal de aimentacion dado. Determinese, en genera, para
las reacciones con curvas de velocidad-concentracién concavas 0 convexas, qué reactor debe
ponerse en primer lugar. ;Cémo Se aplica esto » reacciones de orden n?

613. En un reactor de flujo en piston que opera isotérmicamente con una relacion de re-
circulacion igua a la unidad, se efectlia la reaccion €ementa de segundo orden en fase liquida
2 A > 2R, con una conversion igual a2/3. Calcllese la conversion s no se emplea recirculaci6n.

6-14. Calculense las condiciones de operacion que hacen minimo e volumen del reactor
con recirculacion necesario para acanzar Ca = 0.9 mol/ litro, para la reaccién y alimentacion
del giemplo (6-6). Compérese este volumen con € correspondiente a de flujo en piston y a de
flujo en mezcla completa

6-15. El reactante A se descompone de acuerdo con la reaccion de primer orden A — R.
Disponemos de dos corrientes de aimentacion

1
2

Alimentacion 1. ¢, = 1, Faa
Alimentacion 2: Ca = 2, F.

que han de reaccionar para obtener Ca, satiga = 0-25- Tratando la corriente 1 en un reactor de
flujo en pistén, e volumen necesario es ¥,. Para las dos corrientes de alimentacion, determinese
el dispositivo de volumen total minimo, manteniendo el vaor de Cy giiga = 0,25, ¥ calcllese
este volumen minimo.

6-16. a) Con referencia a la Fig. 6-P16, demuéstrese que la relacion de tamafos Gptima de
tres reactores de mezcla completa en serie se dcanza cuando X,y X, estén locaizados de modo que

(tangente en P) = (pendiente LM)
(tangente en Q) = (pendiente MN)

Xy p. ¢ X2 X3

Fig. 6-P16.



;
i

176 CAP. 6. DISENQ PARA REACCIONES SIMPLES

b) Indiquese un procedimiento para evaluar X,y X,, conocida la conversién find X,

¢) Indiquese brevemente la manera de hacer extensivo este procedimiento a N reactores en
serie

Nora. Esta solucion sélo representa €l valor 6ptimo cuando la velocidad aumenta de modo
continuo con la conversion.

6-17. En dos reactores de mezcla completa conectados en serie se efecttia Una reaccion de
primer orden. Demuéstrese que el volumen total de los dos reactores es minimo cuando son del

misSMo tamaiio.

6-18. Repitase € gemplo (6-2) con dos modificaciones: primera, utilizaremos un reactor
de flujo en pistén cuyo coste por unidad de volumen esidéntico a del reactor de mezcla completa;
segunda, la velocidad de reaccion viene dada por:

—rix = (2 litros/mol ' hr)C,?

6-19. La reaccion de segundo orden en fase acuosa, a la temperatura ambiente, transcurre
del modo:

A—R, —ra = (1 litro/mol « hr)Cy?, Cio = 1 mol/litro

Pretendemos obtener este producto de modo discontinuo, manteniendo la carga en el recipiente
un dia y una noche. Indiquese cdmo ha de operar la unidad:

a) para que la velocidad de formacion de R sea mdxima,

b) para obtener los beneficios méximos, S Se prescinde de la sustancia A que no ha reacccionado,

c) para obtener los beneficios méximos, s se separa la sustancia A que no ha reaccionado y
se vuelve a utilizar, suponiendo que € coste de separacion es nulo,

d) para obtener los beneficios maximos, s la sustancia A que no ha reaccionado se recupera
con un coste igual a 50 % de su valor inicial.

Calculense los beneficios diarios para los cuatro casos anteriores.

Datos.  El tiempo de parada entre cargas es de1 hora. El coste de reactante es de 7.500 ptas.
por carga, y € vaor del producto viene dado por 15.000 X, ptas./carga.

6-20. Mediante un proceso previo se dispone de 100 moles de A Por hora con una
concentracién de 0,1 mol/litro, Esta corriente reacciona con B Para Producir R y S. La
reaccion transcurre de acuerdo con la reaccion elemental en fase acuosa

A+BER+S, k=S5 litros/mol + hora

La cantidad de R necesaria es de 95 mol/h. Se extrae R de. la mezcla reaccionante, des-
truyéndose A y B; por consiguiente, no puede utilizarse recirculacion de los reactantes.

Cacllese € tamaiio Optimo del reactor asi como la composicion de la alimentacion para este
proceso.

Datos: El coste de B en forma cristalina es de 100 ptas./mol. Es atamente soluble en la solu-
Cién acuosa y aun cuando estd presente en grandes cantidades no atera la composicion de A
en las soluciones. Los costes de funcionamiento son de 1,10 ptas./hr. litro para reactores de
flujo en pistén y de 0,30 ptas./hr. litro para reactores de flujo en mezcla completa.
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6-21. Una instalacion comercial produce 40 kmoles de R/hora por hidrolisis de una ali-
mentacién que contiene 1 kmol/m® de reactante A, en un reactor de mezcla completa. Como
consecuencia del gran exceso de agua utilizada la reaccion puede considerarse de primer orden,
A — R. aunque es bimolecular. La corriente de salida del reactor va a una columna de extrac-
cion en contracorriente en la que R se extrae cuantitativamente. El 2 9 del A que entra como
alimentacién sale del sistema sin reaccionar. Los costes fijosy de operacién para este proceso son
1500 ptas./hora; € coste del reactante es de 75 ptas./kmol, y R se vepde a 100 ptas./kmol.
Se sospecha que la planta no esta operando en condiciones 6ptimas, Y ‘ ha de estudiarse el funcio-
namiento de la instalacion para lograr la optimizacién.

a) {Qué beneficios horarios se estan obteniendo?

6) (Cémo podria operar la instalacion (caudal de A, conversién de A y velocidad de pro-
duccion de R) paa hacer que los beneficios fuesen maximos? ;Cudles son estos beneficios por hora?

Nota: Todo el R producido puede venderse. El equipo de separacion es flexible, ya que
ha sido diseftado para adaptarse a grandes cambios en la capacidad.

6-22. Se pretende beneficiar la corriente de desecho de un proceso. Esta corriente (20 000 li-
tros/dfa) contiene un producto quimico A (0,01 Kg/litro) que puede hidrolizarse en solucién acuosa
para dar € producto quimico R (valor = 75 ptas/Kg transformado). El producto R puede recu-
perarse de ladisolucion a un coste despreciable mientras que e producto A que no ha reaccionado
se desecha. A partir de los datos indicados a continuacion, calcilese € tamafio del reactor de mez-
cla completa que hard méximos:

a) los beneficios,

b) & coeficiente de giro de la inversion.

Datos: Tomando como base €l afio, el coste del reactor y los accesorios, incluyendo la depre-
ciacion y los intereses, es:

$m = 16 875 ptas V112, expresando € volumen en litros
Coste de funcionamiento
= 1500 ptas/dia de operacion
trabajando 300 dfas/afio. La reaccion de hidrélisis es de primer orden con respecto a A, y su coe-
ficiente cinético es k = 0,25/hr.

6-23. Enun reactor se ha de obtener un producto R a partir de unaalimentacién Cao = 1 mol/
litro. Se trata de una reaccion en fase liquida que a la temperatura ambiente transcurre como sigue:

A =R —n=01hrYHe,

a) S se operapor cargas sucesivas, diay noche, calcllese laconversion y € tiempo de reaccion
que hardn méaxima la velocidad de produccion de R. ;Cual es @ beneficio (ingresos netos/dia) en
estas condiciones?

b) ;(Cudles serian |as condiciones de operacién para obtener € beneficio méximo por carga,
y € vaor de estos beneficios, tomando como base € dia?

c) {C6mo ha de operar € reactor discontinuo para obtener el beneficio maximo, y cua sera
e beneficio por dia?

d) Este reactor puede transformarse en un reactor de flujo de mezcla completa, ése obten-
drian mayores beneficios con este reactor transformado que con e discontinuo (indiquense las
condiciones Optimas de operacion y los beneficios diarios)?

Datos: Para e funcionamiento discontinuo, el tiempo de carga, limpieza y descarga es de
1 hr; para e funcionamiento en flujo en mezcla completa no hay tiempo de paro. El coste del
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fluido reactante es de 7500 ptas./carga. E| valor del producto depende de la conversién y
viene dado por 15 000 X, ptas./carga. El coste de operacion en funcionamiento disconti-
nuo es 375 ptas./hora Y en mezcla completa 375 ptas./dia.

6-24. La peaccién por la cual se forma R es A — R, cuya ecuacidn cinética es
— ra = (0,01 litros/mol-hora) Ca-Cgr

Partiendo de una alimentacién de A puro (100 mol/litro; 7,50 ptas./mol) se producen 1000 mol
de R /hora, usando un solo reactor de mezcla completa o un reactor de mezcla completa seguido de
un separador de A-R. en cuyo caso € A sin reaccionar puede recircularse y volverse a utilizar.
El separador opera por un proceso de extraccion, € cual, por un equilibrio de fase
favorable, produce corrientes de A y R précticamente puras. Su coste es 600 ptas./hora + 7,50
ptas./hitro de fluido tratado. El coste horario del reactor de mezcla completa es de 600 ptas. +
0,75 ptas./litro de reactor. Supdngase que la densidad de todas las mezclas de A y R es constante.

iQué sistema, @ reactor solo o € reactor con separador, es mds, econémico; cuil es ¢
coste unitario del producto R en cada caso?

6-25. La produccion actual de un producto R no cubre las necesidades del mercado, por
lo cual se ha de hacer un estudio exploratorio del modo de aumentar la produccidm.
El producto R se forma por una reaccién elemental irreversible de A con B en un reactor de
mezcla completa. A causa del gran exceso de B utilizado en la reaccidn, ésta puede considerarse
de primer orden con respecto a A con un coeficiente cinético K. R se separa cuantitativamente de
la corriente de salida del reactor y se descarga. El equipo de separacion es bastante flexible y pueden
mangjarse ficilmente caudales muy diferentes. '

a) En general, S la aimentacion de A a « ptas./Kmol entra ep Un reactor de mezcla
completa de volumen V litros, con una concentracion C,, Kmol/litro a razén de Fi, Kmol/
hora, calciitese |a conversién de A para la cua € coste unitario del producto R es minimo,
Los costes fijos y de funcionamiento son v ptas./h.

b) En estas condiciones, ¢cudl es e coste unitario del R producido?

C) Sugiérase cémo podria funcionar la planta {(conversién del reactivo y velocidad de produc-
cion de R), y c6mo podria hacerse méxima la produccion manteniendo fijo € coste unitario del
producto.

d) ;Cual es €l coste minimo del R producido, y a qué conversién del reactante y a qué velo-
cidad de produccion corresponde?

Datas: A se suministra a 300 ptas./Kmol COn una concentracién de 0,1 mol/litro. El
coste de B es insignificante.

Las cargas fijas y de operacion para e reactor y € sistema de separacion son 1.500 pe-
setas/hora.

En nuestro caso la velocidad de produccién es Fp = 25 Kmol R/hora para la conver-
sibn X, = 0,95.



Disefio para reacciones multiples

En e capitulo anterior, sobre reacciones simples, hemos visto que e] disefio
(tamafio) del reactor dependia del tipo de flujo en € recipiente. En este capitulo
ampliamos € estudio a reacciones mdltiples, y veremos que para estas reacciones,
tanto e tamafio del reactor como la distribucién de los productos de reaccién,
estén afectados por € tipo de flujo dentro del recipiente. Hemos de insistir en la
digtincion fundamental entre una reaccion simple y las reacciones muiltiples: la
reaccion simple necesita solamente una expresion cinética para describir su com-
portamiento, mientras que las reacciones multiples necesitan méas de una expresién
cinética

Como las reacciones mlltiples son de tipos tan variados y parecen tener muy
poco en comin, no parece légico la blsgueda de principios generales para efec-
tuar e disefio. Sin embargo, todos los esquemas de reacciones multiples pueden
considerarse como combinacion de dos tipos fundamental es de reacciones: reaccio-
nes en paralelo y reacciones en serie. Como estos dos tipos fundamentales de reac-
ciones son las piezas basicas 0 componentes de sistemas de reaccion mas compli-
cados, que podemos denominar reacciones serie-paralelo, vamos a estudiarlas en
primer lugar y determinar sus caracteristicas. Después seleccionaremos un deter-
minado sistema serie-paralelo y veremos cOmo su comportamiento esté regido por
Sus reacciones componentes en paralelo y en serie.

Veamos el planteamiento general y la nomenclatura. En primer lugar, encon-
tramos que es mas conveniente operar con las concentraciones que con las con-
versiones; en segundo lugar, vemos que para determinar la distribucién del pro-
ducto se elimina la variable tiempo, dividiendo una ecuacion cinética por la otra;
finalmente, se deducen las ecuaciones que relacionan las velocidades de cambio de
ciertos componentes del sistema con respecto a otros. Estas relaciones son rela-
tivamente féciles de analizar. Resultan asi dos tratamientos analiticos diferentes:
uno para la determinacion del tamafio del reactor y otro para la distribucion del
producto.

Las dos condiciones (pequefio tamafio de reactor y cantidad maxima de pro-
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ducto deseado) pueden estar en contraposicion, de tal manera que un disefio puede
ser muy bueno con respecto a una condicién y malo con respecto a la otra. En
este caso un andlisis écondmico Nos conducira a una solucion de compromiso.
En generd, la distribucion del producto es el factor controlante; en consecuencia,
este capitulo esta relacionado principalmente con la optimizacién con respecto a
la distribuciéon del producto, factor que no interviene en las reacciones simples.

Hemos de indicar finalmente, que, en este capitulo, no consideramos los efec-
tos de expansion; es decir, tomamos siempre ¢ = 0. Esto significa que podemos
emplear indistintamente e tiempo medio de residencia, € tiempo de permanencia
en € reactor, € tiempo espacial y la velocidad espacia reciproca.

REACCIONES EN PARALELO

Estudio cualitativo sobre la distribucion del producto. Consideremos la des-
composicion de A por cada uno de los mecanismos siguientes:

A %, R (producto deseado) (7-1a)
A k&, S (producto no deseado) (7-1b)

con las ecuaciones cinéticas correspondientes:

n=%2 o kcyn (72 a)
re = “Tc;s = kyCpts (7-2 b)

Dividiendo la ec. (7-2 b) por la ec. (7-2 &), obtenemos una medida de las velocida
des relativas de formacion de Ry S

rs dcﬂ_ﬁ ag - a.
modG Tk (73

y deseamos que esta relacion sea lo mas pequefia posible.

Ca es e Unico factor que podemos gjustar y controlar (k;, kg, a, y @, SON CONS-
tantes para un sistema determinado y a una temperatura dada) y podemos man-
tener Ca en un valor bajo durante e transcurso de la reaccion por uno de los mé-
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todos siguientes: empleando un reactor de mezcla completa, manteniendo conver-
siones altas, aumentando la cantidad de inertes en la alimentacién, o disminuyendo
la presion en un sistema en fase gaseosa. Por el contrario, podemos mantener C,
en un valor alto empleando un reactor discontinuo o un reactor de flujo en pistén,
manteniendo  conversiones  bgjas, eiminando inertes en las corrientes de aimentacion,
0 aumentando la presion en los sistemas de fase gaseosa.

Para las reacciones de la ec. (7-1) veamos s |la concentracion de A debera
mantenerse dta o baja

S a, > a,, 0 sea s € orden de la reaccion deseada es mayor que € de lareac-
cion no deseada, entonces a, — a, €s negativo y, en este caso, de la ec. (7-3) se de-
duce que es conveniente utilizar una concentracién alta de reactante. puesto que
con ello disminuye la relacién S/R. En consecuencia, un reactor discontinuo o un
reactor de flujo en piston, favorecerd la formacién del producto R y requerid un
tamafio minimo de reactor.

S a; < ay, 0 sea s e orden de la reaccion deseada es menor que €l de lareac-
cion no deseada, necesitamos una concentracion baja del reactante para favorecer
laformacion de R, 1o que requiere un reactor de gran tamailo. La necesidad de ob-
tener e producto deseado se opone a empleo de un reactor de pequefio tamaiio.
En este caso, el disefio dptimo se deduce por un balance econémico que nos dara
una solucion de compromiso.

S a, = a, 0 sa s las dos reacciones son del mismo orden, entonces la ec. (7-3)
se convierte en

Iy dCy _ kg _
= -FTC; .E; = constante

Por consiguiente, la distribucion del producto esta fijada solamente por ky/k; y
no depende del tipo de reactor empleado. En consecuencia, €l disefio estara regido
por € volumen del reactor.

Por otra parte, también podemos controlar la distribucién del producto va-
riando k,/k,, pudiendo redizar esto de dos maneras:

1. Variando la temperatura de operacion, ya que s las energias de activacion
de las dos reacciones son diferentes puede modificarse kyfk,. (En € capitulo 8
consideramos este problema).

2. Empleando un catalizador, puesto que una de las caracteristicas mas im-
portantes de un catalizador es su selectividad para acelerar o decelerar reacciones
especificas. Esta puede ser una manera mucho mas efectiva para controlar la dis-
tribucion del producto, que cualquiera de los métodos discutidos anteriormente.

Para otras reacciones en paralelo € razonamiento es andlogo; por gemplo,
consderemos  las  reacciones

dCy,

A+B -k—’> R, deseada g = —dl— =k, Co\1Cghr -4
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ks ZC,
A+B —> S nodeseada rg= -—d_t‘.’ = kyC,y%Cyta (7-5)
Dividiendo la ec. (7-5) por la ec. (7-4) resulta:
re _dCs _ ks Caa~%Chn (7-6)

y como R es el producto deseado, hemos de hacer minimo € valor de

dc, k
Por consiguiente, hemos de estudiar separadamente si a; — a, y b, ~— b, son po-
sitivos 0 negativos, lo cua nos permitird deducir ss A o B han de mantenerse
a concentraciones bajas o dltas.

Nuestras deducciones cuditativas se pueden resumir del modo siguiente:

Para las reacciones en paralelo la concentracidn de Jos reactantes constituye la
clave para el control de ladistribucién del producto. Una concentracidn alta del rege-
tante favorece la reaccidn de orden mayor, una concentracidn baja favorece la reaccidn
de orden menor, y para reacciones del mismo orden la distribucién del producto no
depende de la concentracidn del reactante.

A partir de estas consideraciones resulta que pueden interesarnos varias com-
‘binaciones de concentraciones altas y bajas de los reactantes, segin la cinética
de las reacciones en paralelo. Estas combinaciones pueden obtenerse controlando
la concentracién de alimentacion, poniendo ciertos componentes en exceso, y em-
pleando €l tipo de contacto adecuado entre los fluidos reaccionantes. Las Figs. 7-1
y 7-2 muestran los métodos para poner en contacto dos fluidos reactantes en ope-
racion continua y discontinua, mediante los cuales las concentraciones de estos
dos fluidos se mantienen: las dos dltas, las dos bgas, una dta y otra bgja. En
general, para llegar a tipo de contacto més adecuado hemos de considerar: €l
ndmero de fluidos reaccionantes. la posibilidad de recirculacion. y € coste de cada

uno de los dispositivos posibles.
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Ca,Cpambas altas |Ca.Cs ambas bajas | | Ca alta, Cs baja

A
(a} Ahadiendo todo ) Ay (b) Anadiendo {¢) Afadiendo B
B al mismo A y B lentamente, lentamente sobre A
tiempo aumenta el nivel

Fig. 7-1. Tipos de contacto para varias combinaciones de concentraciones altas y
bajas de los reactantes en operaciones discontinuas.

En cuaquier caso, € empleo de modelos de contacto adecuados es €l factor
critico para obtener una distribucion favorable del producto en reacciones mul-

tiples.

C,, Cg ambas altas Ca,Cg ambas bajas C, alta, Cy baja
TN
B

Ukt D B

Fig. 7-2. Tipos de contacto para varias combinaciones de concentraclones altas y
bajas de reactantes en operaciones de flujo continuo.

Ejemplo 7-1. Modelos de contacto para reacciones en paralelo

La reaccion deseada en fase liquida:

ks dCy _ dCy _ a .
A+B—=>R+T - =% k1CACH @
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va acompafiada de la reaccion lateral no deseada

A+B—-—8S+U — = —= = k;CP5CL® (i)

Desde el punto de vista de la distribucion favorable del producto, ordénense los esquemas de con-
tacto de la Fig. 7-2 desde € mas adecuado hasta € menos adecuado.
Solucién. Dividiendo la ec. (i) por la (i) da la relacion:

Is k2 CrosCys
33 k1

que hemos de mantener en el valor mas bajo posible. De acuerdo con la normativa de las reac-
ciones en paralelo hemos de mantener C, altay Cg baja, y como esta relacion estd més afectada
por lavariacién de la concentracion de B que por lade A, es mas importante emplear valores bajos
de Cy que dtos de CA. Por consiguiente, e orden preferente de los esquemas de contacto es el
indicado en la Fig. 7-El.

Mas adecuado— »-Menos adecuado

)

- )

Csdta CA bagja CA dta CA baja
Cp haja Cabga Cp alta Caadta
® ® ©) @
Figura 7-E1

Nora: En e gemplo (7-2) se confirman estas conclusiones cualitativas. Hemos de indicar
también que hay otros esguemas de contacto que resultan mas adecuados que € mejor de los
esquemas considerados en este gemplo; por gemplo, si podemos utilizar exceso de reactante,
0 § S puede separar y recircular e reactante no convertido, es posible aumentar considerablemente
la distribucion del producto.

Estudio cuantitativo de la distribucion del producto y del tamafio del reactor
Si conocemos las ecuaciones cindticas para cada una de las reacciones podemos
determinar cuantitativamente la distribucién del producto y el tamafio del reactor.
Para evaluar la distribucién es conveniente introducir dos términos. ¢ y @. En
primer lugar consideremos la desaparicion del reactante A, y sea ¢ la fraccion
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de A que desaparece en cualquier instante transformandose en e producto de-
seado R. Este término se denomina rendimiento fraccional instantdneo de R, 0 sea

- ( moles de R formados ) _ dCy (7-7)
L moles de A que han reaccionado/  —dC,

Para cualquier conjunto dado de reacciones y ecuaciones cinéticas, ¢ es una
funciodn especifica de Cy, y como en general C, variaalo largo de reactor, ¢ tam-
bién variara con la posicién en d reactor. Por consiguiente, definimos @ como la
fraccion de todo € componente A que ha reaccionado y se ha convertido en R,
y le denominamos rendimiento fraccional global de R. Entonces, € rendimiento
fraccional global esla media de los rendimientos fraccionales instanténeos de todos
los puntos del interior del reactor. En consecuencia podemos escribir:

- ¢ eN el reactor (7'8)

todo el R formado ) C.nt Crs
- ( = Cao — Cay = (=ACY)

todo e A que ha reaccionado

Este rendimiento fraccional globa es €l que realmente nos interesa ya que da la
distribucion del producto a la salida del reactor. La determinacion del valor medio
de ¢ depende del tipo de flujo a través del reactor. Asi, paraflujo en pistén, en el
que C4 cambia progresivamente a lo largo del reactor, tenemos:

¢ (o]
(I) __.l_. J‘CA' ® dCA = KIC'—AJ‘ i P dCA (7-9)

p —
CAO - CAI Cao Cao

Paa flujo en mezcla completa la composidon de €y es la misma en todos los puntos
del reactor, por lo tanto ¢ también serd constante en todo €l reactor, y tenemos.

P = Peaiculada para CA, (7'10)

Los rendimientos fraccionales para los reactores de mezcla completa y flujo
en piston, en los que durante el proceso la concentracion de A pasa de Cag @ Cay
estan ralacionados por

do 1 [oar
o, = __') O, = | ®ndC 711
(dcA para Cay y 4 ACA Cro n A ( )

Estas expresiones permiten predecir e rendimiento de un tipo de reactor conocido
el rendimiento del otro.
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El rendimiento fraccional global para una serie de reactores de mezcla com-
pletal, 2, ..., N enlos que las concentraciones de A son Cpy, Cas, - - ., CaNn, SE
obtiene sumando los rendimientos fraccionales de cada uno de los N reactores
multiplicados por la diferencia de concentraciones alcanzada en cada reactor,
es decir:

1(Cro — Car) + -+ ¢x(Can-1 — Can) = Pumezcia(Cao — Can)
de donde:

_ ‘Pl(CAo = Ca1) + 92Ca1 — Cag) + -+ op(Can-1 — Cax) (7-12)

By mezcla = Coo = C
AQ AN

La concentracién de salida de R se obtiene directamente a partir de la ec. (7-8)
para cualquier tipo de reactor, 0 sea

CR[ - (D(CAO —— CA[) (7'13)

y en la Fig. 7-3 se indica como se determina Cr en diferentes tipos de reactores.
Para un reactor de mezcla completa, o reactores de mezcla completa en serie, la
concentracion Optima de salida que ha de acanzarse, la que hace maxima a Cg,
% puede cdcular determinando e recténgulo de dea méxima (véase e Capitulo 6).

La forma de la curva de ¢ frente a Ca determina el tipo de fiujo que conduce
ala mgor distribucion del producto. En la Fig. 7-4 se representan formas carac-
teristicas de estas curvas para las que son mas convenientes el empleo de un reac-
tor de flujo en pistén, uno de mezcla completa, y uno de mezcla completa seguido
de otro de flujo en pistén, respectivamente.

Estas expresiones del rendimiento fraccional permiten relacionar la distribu-
cion de los productos en distintos tipos de reactores, y encontrar €l mejor esquema

Flujo en Flujo en mezcla

piston completa de reactores

Cgs de las Cg, de las Cys de las
Ecs. 7-13 y 7-9 Ecs. 7-13 y 7-10 : Ecs. 7113 y 7-12

1
t
i
!
!
i
[
1
¢ |
i
1
[}
CAf CAO

Car Caz Car Cao
(=AC,) —>

Fig. 7-3. Las areas sombreadas dan el R total formado.

b
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|

\
§

cm Cw  Cn  Cm

(a) (%) (c)

Fig. 7-4. El tipo de contacto al que le corresponde el area mayor produce la maxima
cantidad de R; (&) es mejor el flujo en pistén, (b) es mejor el flujo en mezcla completa,
(c) es mejor .| flujo en mezcla completa hasta C,; y después el flujo en pistén.

CR.n

-

R, total

de contacto. Sin embargo, antes de utilizar con seguridad estas relaciones ha de
cumplirse una condicién: que tengamos la certera de que las reacciones se efectlian
en paralelo sin que ningun producto influya sobre la velocidad de cambio de la
distribucion del producto. El método més facil de comprobarlo consiste en afiadir
producto a la aimentacion y ver que no se atera la distribucién del producto.

Hasta ahora el rendimiento fraccional de R se ha tomado como funcién sélo
de C,, y se ha definido sobre la base de |a cantidad consumida de este compuesto.
En una definicion mas general, cuando hay méas de un reactante, € rendimiento
fraccional puede basarse en un solo reactante, en todos los reactantes, o en todos
los productos formados; € emplear una u otra de estas definiciones es cuestion
de conveniencia. Asl, en generd, definimos @(M/N) como € rendimiento fraccional
instantaneo de M basado en la desaparicion o formacion de N.

Denbigh (1944, 1961) estudi6 el empleo del rendimiento fraccional para deter-
minar la distribucion del producto en reacciones en paraelo.

La determinacién del volumen del reactor no es diferente de la que se hace
para una reaccion simple, si tenemos en cuenta que la velocidad globa de desapa-
ricion del reactante por diversos caminos en paralelo esigual ala suma de las velo-
cidades para cada uno de los caminos, 0 sea

r=r trp+-<-

Ejemplo 7-2. Distribucién del producto para reacciones en paralelo

Para lasreacciones competitivas en fase liquida

A +B _%, R, deseada d—f;’-‘ = 1,0C,C83  moll-min

dCs _ 1,6C%3C%8, mol/l min

A+B_%a,S no deseada—‘-i-t——
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cacllese la fraccién de impureza en la corriente de producto para la conversion del 90 % de A
y B puros, (las concentraciones de cada uno son 20 mol/l)

a) para flujo en piston,

b) para flujo en mezcla completa,

¢) para el mejor de los dos esquemas de contacto flujo en pistén-mezcla completa del eem-
plo (7-1).
Solucién. Para esta reaccion la conversién fraccional instantdnea de R viene dada por:

Cro=Cpo=10
Cio=20 ——'r; jf )
Cio=20 > Car=Cpr=1

Figura 7-E2a.

dCy ki C\CY%® 1
® = 4Ch+ dCs = kiCaCR® + kaCR°CR® = T + Cro°CH

a) Flujo en pistén. Con referencia al esquema de la Fig. 7-E2a, teniendo en cuenta que la
concentracion de partida de cada reactante en laalimentacién combinada de entradaes Ca = Cpy =
=10 mol/l, y que Ca = C» en cuaquier punto, a partir de la ec. (7-8) tenemos:

-] Car _1 1 dCA 1
= =-In(1+C =
Cao - CA, CAO‘PdCA MeTJiol + Ca 9 n( A) 0,19

o, =

Por lo tanto: impurezas en el producto R-S = 81 %.

b) Flujo en mezcla complela. Con referenciaa esquemade laFig. 7-E2b, a partir de la ec. (7-9)
tenemos :

1

1
Op = ?‘alasalida:m: mzos

Por lo tanto: impurezas en € producto R -S = 50 %. _ )
c) Flujo en pistén (A) -flujo en mezcla completa (B). Suponiendo que se introduce B en
el reactor de modo que Cs = 1 mol/litro en cualquier punto, calculamos las concentraciones

indicadas en € esquema de la Fig. 7-E2c. Teniendo en cuenta la variacion de Ca a través del
reactor, resulta

_ M1 CAI dC —l 1 dCA _ _1_ 19 dCA
Q= PAA =T T ) T+ Cros()® ~ 18J: T+ €2

Cao ~ CA[ Cao
1+ Vl9]

= fl'g [(19 -1)=-2(V19 =1 +20n = 0,741
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Por lo tanto: impurezas en el producto R -S = 25,9 9.
Nota: Estos resultados confirman las conclusiones cualitativas del gemplo (7-1). También
en el caso c¢), cuando Cy variaalo largo del reactor, se observa que el andlisis globa se hace mucho

més complicado. Para este caso véase Kramers y Westerterp (1963).

Cho =203 o Cpo= 10

e
Cpy =20 1

S
CN' CBI= 1

Figura 7-E2b.
. CA0= 19
f Cpo=1 SuponiendoCg=1 en cualquier punto
Cﬂo=20 CMSCB,EI
Cho =20
Figura 7-E2e¢.

Ejemplo 7-3. Condiciones de operacién més adecuadas para reacciones en paralelo

Casi siempre la reaccién deseada va acompaiada de varias reacciones laterales no deseadas,
unas de orden mayor y otras de orden menor. Para encontrar qut tipo de operacién conduce a
lamejor distribucién del producto, consideremos €l caso més sencillo, la descomposicién en para-
lelo de A, Cay = 2,

m=1

7/
A—S rs = 2C,

N
T rp = Cal?

Cdcllese € vaor maximo de Ca para condiciones isotérmicas

@) en un reactor de mezcla completa,

b) en un reactor de flujo en pistén,

) en un reactor elegido libremente si € reactante A que no ha reaccionado puede separarse
de la corriente de producto y retornar a la alimentacién, con Cao = 2.

Solucion. Como S es el producto deseado pondremos los rendimientos fraccionales en fun-
cién de S. Asi:

_ dCs 200 _ 26,
WS/A) = e dC, v dCe = T+ 2C, + Ca? G + CaP
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i o= 2C,/(1 + C)?
05 __-R

Ca
Figura 7-E3

Representando esta funciéon obtenemos la curva de la Fig. 7-E3 cuyo maximo corresponde a:

d(P d [ ZCA ]

dC,  dC, LT + Co?

y resolviendo esta ecuacién tenemos
=05 paraCy =1

a) Reactor de mezcla completa. La cantidad méxima de S se forma cuando el rectangulo
bajo la curva de ¢ frente a Ca tiene el drea maxima. Las condicione-s necesarias pueden calcularse
graficamente haciendo médxima el 4rea del rectangulo, o bien analiticamente. Como se dispone
de expresiones explicitas sencillas para las distintas magnitudes, utilizaremos el método analitico.
Entonces, a partir de las ecs. (7-10) y (7-13) calculamos el area del rectangulo:

Car = O(S/A)-(~ACY) = #SIM-(~aCw) = 24 2 5 (€0 = €

Derivando ¢ igualando a cero para calcular las condiciones en las que se forma la cantidad
maxima de S, tenemos:

dC, = ch {d + CJ? (2 C")]

Efectuando operaciones, las condiciones 6ptimas de operacién para un reactor de mezcla completa
resultan:

Ca, =4 paraCar=1%

b) Reactor de flujo en pistén. La produccion de S es mdxima cuando el drea bajo la curva
de @ frente a Ca es mdxima. Esto ocurre para la conversién del 100 % de A. por consiguiente, a
partir de las ecs. (7-9) y (7-13) tenemos:

Car = [ piS/AYdCa = ] (1 = A),ch
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Evaluando esta integral resulta para las condiciones 6ptimas con flujo en pistén:
Csr = 0,867 para Cay = 0

€) cualquier reactor con separaciény recirculacién del reactante no utilizado. Como
nada del reactante abandona al sistema sin convertirse, lo importante es operar en condicio-
nes para las cuales ¢ rendimiento fraccional sea maximo; esto es, Para €y = 1 donde p (S/A)
= 0,5. Por consiguiente, deberemos emplear un reactor de mezcla completa que ppere con
C. =1.Entonces tendremos un 50 % de reactante A en la alimentacion al sistema formando
el producto §,
Nota: Resumiendo, tenemos:
moles de § formado
(moles de A que han reaccionado )

= 0,33 para € apartado a)

= 443 para @ apartado &)

= 0,50 para € apartado c)

Por consiguiente, la distribucion méxima del producto se obtiene con un reactor de mezcla com-
pleta que opere con las condiciones de ¢ méximo con separacion y recirculacion del reactante no
utilizado. Este resultado es general para reacciones en paraldo de diferentes Grdenes.

REACCIONES EN SERIE
Reacciones sucesivas de primer orden
Para facilitar la comprension, consideremos que |as reacciones
AMR Mg (7-14)
tienen lugar Unicamente en presencia de la luz, deteniéndose cuando la luz se

apaga y que, para una intensidad de radiacion dada, las ecuaciones cinéticas
son:

fA = —kICA (7'15)
R = kch - kZCR (7'16)
rs = k2CR (7'17)

Nuestro estudio se centrara sobre estas reacciones.

Estudio cualitativo sobre la distribucién de les productos. Para e estudio
de un reactor que contiene A consideremos los dos caminos siguientes. primero,
todo e contenido es irradiado de una sola vez; segundo, una pequefia corriente se
retira continuamente del reactor, es irradiada, y vuelve a reactor. La velocidad
de absorcion de energia radiante es la misma en los dos casos. Los dos esquemas
se muestran en las Figs. 7-5y 7-6. Durante este proceso desaparece A y se forman
productos. ;Es diferente la distribucion de los productos R y S por los dos cami-
nos? Veamos s podemos contestar a esta pregunta, cualitativamente, para cual-
quier valor de los coeficientes cinéticos.

Por el primer camino, cuando su contenido se esta irradiando todo a mismo
tiempo, € primer rayo de luz afectara solamente a A debido a que, a principio,
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Concentraciéon en el reactor

Tiempo de irradiacién

Flg, 7-5. Curvas concentracion-tiempo si el contenido del reactor es irradiado unifor-

Concentracién en el reactor

Fig. 7-6.

memente.
Conversién
A-~—R—S practicamente
completa
Tubo de
S vidrio
A @
Plad ) .

Tiempo de irradiacion

Curvas concentracion-tiempo si sélo se Irradia en cada Instante una parte
del fluido contenldo en el reactor.

solamente estd presente A; d resultado es que se forma R. El rayo siguiente de
luz afectara tanto a A como a R; sin embargo, como A esta en gran exceso absor-
bera preferentemente,, la energia radiante para descomponerse y formar mas R;
por consiguiente, la concentracion de R aumentara mientras que la de A dismi-
nuird. Persistird este comportamiento hasta que R acance una concentracién
suficientemente ata para que pueda absorber tanta energia radiante como A;
en este momento se alcanzara la concentracion méxima de R. Después la des-
composicion de R serd més rdpida que su formacion y su concentracion disminuira,
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Una curva caracteristica de concentracion-tiempo se muestra en la Fig. 7-5.
Por el segundo camino de tratamiento de A, una pequefia fraccion del con-
tenido del reactor se retira continuamente, es irradiada y vuelve a reactor. Como
la velocidad total de absorcion es igual por ambos caminos la intensidad de radia
cion recibida por € fluido separado es mayor, y, s € caudal no es demasiado alto,
€ fluido irradiado puede reaccionar hasta la conversion completa. En este caso sal-
dria del reactor la corriente A y volveria la corriente S. A medida que transcurre
€l tiempo, la concentracion de A desciende lentamente en € reactor, la de S au-
menta y la de R no existe. Este cambio progresivo se muestra en la Fig. 7-6.
Estos dos caminos conducen a diferentes distribuciones del producto, y re-
presentan los dos extremos en las posibilidades de operacion: uno con la maxima
formacion posible de R, y otro con la minima formacion, o sin formacion, de R.
{Cémo podemos caracterizar mejor este comportamiento? Observamos que por
el primer método € contenido del reactor permanece homogéneo, variando lenta-
mente con € tiempo, mientras que en & segundo una corriente del fluido que ha
reaccionado se mezcla continuamente con fluido nuevo; en otras palabras, se mez-
clan dos corrientes de composiciones diferentes. Estas consideraciones sugieren la
siguiente regla que rige la distribucién del producto para reacciones en serie

Para reacciones en serie la mezcla de fluidos de composiciones diferentes es la
clave de la formacion del producto intermedio. La méxima cantidad posible de cual-
quier producto intermedio se obtiene cuando no hay mezcla de fluidos de composi-
ciones diferentes en distintas etapas de conversién.

Como. frecuentemente, el producto intermedio R es el producto de reaccion
deseado, esta regla nos permite evaluar la eficacia de diversos sistemas reactores.
Por giemplo. los sistemas de flujo en pistén y discontinuos dardn el maximo ren-
dimiento de R, porque en ambos sistemas no hay mezcla de corriente de fluidos
de composiciones diferentes. Por el contrario, € reactor de mezcla completa no
dard un rendimiento de R tan ato debido a que la corriente de A puro se esta
mezclando continuamente en el reactor con un fluido que ya ha reaccionado.

En los ejemplos siguientes se aclaran estas consideraciones. Después hacemos
un estudio cuantitativo que confirma este estudio cualitativo.

Ejemplo 7-4. contacto favorable pare reacciones en serie

A partir de cada una de las parejas de dispositivos reactores de la Fig. 7-E4, sdeccio-
nese e método de operacion que producira ta méxima cantidad de R, y expliquese breve-

. - - |
mente € motivo de la sddeccion. La reaccion es A _'ﬂﬂ R -—-E» S

Solucion. g) Para una reaccion relativamente lenta cualquiera de los dispositivos es sa-
tisfactorio produciendo una concentracion maxima de R, pero para una reaccion répida con
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Figura7-E4

mezcla insuficiente de fluido, la concentracion de los productos en el haz de luz dej segundo
dispositivo puede ser mayor que la del fluido de los arededores. La heterogencldad resu
originard un descenso en € rendimiento de R. Por consiguiente, para reacciones répuhs u o
preferible e prlmer dispositivo. i

b) Para reacciones bastante lentas, de manera que la converson por paso sea muy pe-
quefia, cualquier dispositivo seria satisfactorio; sin embargo, para una reaccién répida es pre-
ferible el segundo dispositivo porque la conversion del reactante por paso es aproximadam
la tercera parte que para e prlmer dISpOSI’[IVO De este modo, se mezclan corrientes c@
ferencias de concentracion mas pequefias.

¢) Para estudiar este caso consideremos primero varias relaciones de recircuiacién
segundo dlsposmvo Sin recirculacion tenemos un sistema de flujo en piston sin rrnt:zclll_t‘li'i
rrientes de composiciones diferentes; por consiguiente, se alcanza un rendimiento n'ﬁm i
R. A medida que la relacion de recirculacion aumenta, el segundo dispositivo se dProxim& ‘A
un reactor de mezcla completa, con lo cual resulta una disminucion en e rendimiento dé"l” ?;",’
Por consiguiente, es preferible € segundo dispositivo sin recirculacion.

Estudio cuantitativo para reactores de flujo en pistén o para
reactores discontinuos

En el Capitulo 3 hemos deducido las ecuaciones que relacionan la concentracion
con el tiempo para todos los componentes de Ias reacciones del tipo monomolecular '

A—>R—8§
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1%

en reactores discontinuos. Para deducirlas suponiamos que la aimentacion rio
contenia los productos de reaccion R 0 S. S sustituimos e’ tiempo de reaccion

por € tiempo espacial, se pueden aplicar también a los reactores de flujo en piston

las ecuaciones siguientes:

C-A_ ~k, 5
EA;_e '
Co . ki (ks _ g
TR e e

Cs=Cao—-Cr=Cy

b4

(3.47)

(3.49)

La concentracion maxima del producto intermedio y el tiempo necesario para d-

canzar esta concentracion vienen dados por:

Cn.,méx _ (k-:)kgl(kz-kl) (352)
CAO k
. L Inkylky) (351)
POP = K media 108 ky = k,
1 T | 1 1 r B
Ca " A--R--S A f
== -7 Fluj iston Cun
081\ &xo - B | Flujo en pis Cao /-
,/’ 0'1 /I
C k VAR A
o6} S g para =0 - % | /
g < oy
S / Lugar geométrico de Ah_y
© ’ | ol
041~ Z Cr, méx -
/ /,
/ | Ve Cr ]
0.2 I,I ,,’/ m
/ 1 -~
g—x | i — 9 |
] 1 2 3 4 5
ke s Xy=1=C,/C,,
(a) ()]

Fig. 7-7. Comportamiento de las reacciones del tipo monomolecular:

A-K R s

en un reactor de flujo en pistdn: (&) Curvas concentracion-tiempo. (b) concentraciones

relativas de los componentes.
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En este punto también la velocidad de formacion de S es la més répida

En la Fig. 7-7a, construida para diversos valores de k,/k,, Se muestra como
esta relacion rige las curvas concentracion-tiempo del producto intermedio R.
La Fig. 7-7b, una representacion independiente del tiempo, relaciona la concentra-
cion de todos los componentes de la reaccién.

Estudio cuantitativo para el reactor de mezcla completa. Veamos como se
construyen las curvas concentracion-tiempo para esta reaccién cuando tiene lu-
gar en un reactor de mezcla complet'.. Efectuaremos los célculos con referencia
a la Fig. 7-8. La deduccion también estara limitada a una aimentacion que no
contenga los productos de reaccion R 0 S.

Un balance de materia aplicado a cualquier componente en e estado esta
cionario conduce a

Entrada = Salida + desaparicion por reaccion 41
que para €l reactante A serd

Fro= Fa+ (-n)V
UCAO - vCA + kICAV

Teniendo en cuenta que

l/. =Ty = i (7'18)
\
después de efectuar operaciones resulta :
Ca _ !
Coo = T+ Fura (719)
Yo
Caro
Cro=Cg =0
FAO / v
Fyy = Fg =0 £ Ca
Cr
Cs=Cao=CaA=Cr
Ea
v F,
Tm ™= — R
v Fs

Fig. 7-8. Variables para reacciones en serle (sin R ni S en la alimentacién) en
un reactor de mezcla completa.
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El balance de materia para e componente R, ec. (4-1) sera:
vCro = vCg + (—rg)V
0 bien
0 = vCx + (—k,Ca + kaCr)V
Combinando las ecs. (7-18) y (7-19) resulta:

G b _
Cro = (1 + kyrp)(1 + kap) (7-20)

Cs se calcula smplemente teniendo en cuenta que, en cualquier instante, se cum-
ple que

C, + Cp + Cg = C,y = constante

por lo tanto

L kykar® (12 1)
CAO (1 + kl‘l'm)(l + kz‘l'm)

El valor maximo de R se determina haciendo dCr/dr,, = O, es decir:

gﬁ =0 = &okl(l + kl‘fﬂ)(l + kgfm) - CAokﬂ[kl(l + kzh) + (l + klfiiﬂl
drn (1 + kamm)*(1 + ka7n)?

que después de simplificar se transforma en:

(1-22)

La concentracion correspondiente a R se calcula sustituyendo la eg, (7-22) en la
(7-20). Después de efectuar operaciones resulta:

Cr, mix - ___L_
G = [FF P 1P (-23)
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Fig. 7-9. Comportamiento de reacciones monomoleculares del tipo

k; k:
A—»R->28
en un reactor de mezcla completa: (a) curvas concentracién-tiempo, y (b) concentra-
ciones relativas de los componentes.

En la Fig. 7-9q se representan curvas caracteristicas concenkacién-tiempo para
varios valores de k,/k,. La Fig. 7-96, una representacion independiente del tiempo,
muestra la relacién entre las concentraciones de todos los reactantes y productos.

Caracteristicas de funcionamiento, estudios cinéticos, y di. LasFigs. 7-7a
y 7-9a muestran el comportamiento general concentracion-tiempo para reactores
de flujo en pistdn y de mezcla completa, y congtituyen una ayuda para seguir € trans
curso de la reaccion. Comparando estas representaciones se observa que, excepto
cuando k, = k., en € reactor de flujo en piston se necesita siempre Un tiempo
menor que en €l reactor de mezcla completa, para alcanzar la concentracion
maxima de R; la diferencia entre los tiempos aumenta progresivamente a medida
que k./k, se aeja de la unidad, como puede comprobarse con las ecs. (7-22) y
(3-51). Estas representaciones muestran también que, para una reaccién dada,
la concentracion maxima de R que puede obtenerse en un reactor de flujo en
pistén, es siempre mayor que la obtenida en un reactor de mezcla completa [véan-
se las ecs. (7-23) y (3-52)]. Este comportamiento concuerda con las conclusiones
deducidas por los razonamientos cualitativos.

Las Figs. 7-76 y 7-96 son representaciones independientes del tiempo, y mues-
tran la distribucion de las sustancias durante la reaccion. Estas representaciones
encuentran su mayor aplicacion en los estudios cinéticos, ya que permiten determinar
k,/k, comparando los puntos experimentales con una de las familias de curvas en
la gréafica apropiada. Las Figs. 7-15 y 7-16 son representaciones mis detalladas de
las dos figuras anteriores.
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Aunque no se muestra en las figuras, Cs puede calcularse facilmente restando
de Cao, C, + Cp. Para tiempos pequefios, t <tsp., la cantidad de S formada es
pequefia; para T » T4 la curva de Cs tiende asintéticamente a la de una reaccion
simple en una etapa; por tanto, podemos considerar la formacién de S como
en una reaccion de una etapa, con coeficiente cinético k, y un periodo de induc-
cién que tiene relativamente poca importancia a medida que aumenta € tiempo.

En la Fig. 7-10 se muestran las curvas del rendimiento fraccional de R en
funcion de la conversion y de la relacion de coeficientes cinéticos. Estas curvas
muestran claramente que e rendimiento fraccional de R es siempre mayor en €
reactor de flujo en pistdn que en el de mezcla completa, para cualquier conversion.
Ha de considerarse en e disefio una segunda observacion importante deducida
de esta figura, que se refiere a grado de conversion de A: s para la reaccion
considerada k,/k, €s mucho menor que la unidad, hemos de efectuar e disefio para
una conversion ata de A 'y, probablemente, no serd necesaria la recirculacion del
reactante no utilizado. Sin embargo, si k,/k, es mayor que la unidad, e rendimiento
fraccional desciende muy bruscamente, aun para una conversion peguefia  Por  con-
siguiente, para evitar € obtener e producto no deseado S en lugar de R, hemos

N

lujo en pistén\\ ‘\
™ Mezcla completa® \
N \
N \
0,2 1
N \
S~ - \\ \
-~ N\ \
I AN
0 . T = [y
-0 0,4 0.6 0,8 1.0
Xo=1=Co/Cpp

Fig. 7-10. Comparacién de los rendimientos fraccionales de R en reactores de mezcla

¢] &3

completa y flujo en piston para la reaccién monomolecular del tipo A — R— s
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de efectuar el disefio para una conversion pequefia de A por paso, con separacion
de Ry recirculacién del reactante no empleado. En tal caso han de tratarse grandes
cantidades de sustancia en el separador A — R, y recircularlas; por tanto, esta parte
del proceso tendra una gran importancia en las consideraciones del coste.

Reacciones sucesivas irreversibles de diferentes 6rdenes

En principio pueden construirse las curvas concentracion-tiempo para todas
las reacciones sucesivas de diferentes Ordenes. Para el reactor de flujo en piston
0 para € discontinuo esto exigira la resolucién simultanea de las ecuaciones
diferenciales que rigen el proceso, mientras que para e reactor de mezcla com-
pleta tendremos solamente ecuaciones algebraicas simultéaneas. En ambos casos
las soluciones explicitas son dificiles de obtener; por consiguiente, los métodos
numéricos proporcionan € mejor instrumento para tratar dichas reacciones. En
todos los casos estas curvas presentan las mismas caracteristicas que las reaccio-
nes sucesivas de primer orden; por lo tanto, podemos generalizar las conclusiones
para ese conjunto de reacciones a todas las reacciones irreversibles en serie.

Las curvas de distribucion del producto para estas reacciones son de poca
generalidad porque dependen de la concentracidn del reactante en la alimentacion.
Como en las reacciones en paralelo, un aumento en la concentracion favorece la
reaccion de orden més dto, y una disminucién en la concentracion favorece la reac-
cion de orden més bajo. Esta caracteristica se emplea para controlar la distribucion
del producto, pues motivara la variacion de Cg,max-

Reacciones reversibles en serie o en paralelo

La solucion de las ecuaciones para las reacciones sucesivas reversibles es muy.
dificil, aun para € caso de primer orden; por lo tanto indicaremos solamente las
caacteristicas generdes para dgunos casos tipicos.

Consideremos la reaccion reversible de primer orden

A2R2S (7-24)
Y T
2z
B (7-25)
A\
U

Las Figs. 7-11 y 7-12 muestran las curvas concentracién-tiempo de los com-
ponentes en un reactor discontinuo o en un reactor de flujo en pistén para dife-
rentes valores de |os coeficientes cineticos.
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S
C A—1—>R—1>S
R
0 A
1
)
c A—R-1-s8
A
R
0
1
A
c R - Al-R=8
S
A
0
1
A
I U 1
1 1
c —R=
R —_— R=—S
S
0 A
1
10
¢ A=R—=S
0 ===y
Fig. 7-11. Curvas concen(racién.ﬁerntpo para las reacciones elementales reversibles:
A—R=—S5$
ks ke

tomadas de Jungers y otros (1958), pag. 207
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Fig. 7-12. Curvas concentracion-tiempo para las reacciones elementales reversibles en paralelo:

0

CAP. 7. DISENO PARA REACCIONES MULTIPLES

RS =-oed

A

k//l\

%S

R
i
R

1~s

-
=]
—

tomadas de Jungers y otros (1958), pag. 207
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La Fig. 7-11 muestra que en una reaccion reversible en serie, un producto in-
termedio no es necesario que presente una concentracion maxima. La Fig. 7-12
muestra también que un producto puede presentar una concentracion maxima
tipica de un producto intermedio en las reacciones irreversibles en serie; sin em-
bargo, la reaccion puede ser de tipo diferente.

Comparando las Figs. 7-11 y 7-12 vemos que muchas de las curvas tienen
formas parecidas, o que hace dificil seleccionar e mecanismo correcto de reaccién
por medio de la experimentacion, especialmente si los datos cinéticos estan disper-
sos. Probablemente, la mejor guia de distincién entre las reacciones en paralelo y
en serie, es el examen de los datos de velocidades iniciales (datos obtenidos para
conversiones muy pequefias de los reactantes). Para las reacciones en serie la curva
concentracion-tiempo. para §, tiene una pendiente nula, mientras que no se cum-
ple esta condicion. para las reacciones en paraelo.

Reacciones en serie-paralelo

Se denominan reacciones en serie-paralelo a las reacciones multiples que se
verifican por etapas en serie y por etapas en paralelo. Estas reacciones son mas
interesantes que los tipos mas sencillos que hemos estudiado, desde el punto de
vista de la busqueda de un contacto adecuado, ya que suele ‘ser posible una elec-
cion mas amplia del tipo de contacto, conduciendo a diferencias méas grandes en
la distribucion del producto. Por consiguiente, el técnico en disefios se encuentra
con un sistema mas flexible que le presenta la oportunidad de desplegar su inventiva
para el mejor disefio, dentro de una amplia variedad de posibles modelos de con-
tacto. Estudiaremos con cierto detalle un tipo de reaccion representativa de una
amplia gama de reacciones de importancia industrial, generalizando después las
conclusiones a otras reacciones en serie-paralelo.

Para este tipo de reaccion consideremos €l atague sucesivo de un compuesto
por un reactivo. La representacion general de este tipo de reaccion es:

A+B-5R
kg
R+B—=S (7-26)

S+B-5T
etc.

0 bien:

A +B,kl;R +B.k2> S +B, lis_} T
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en donde A es el compuesto a atacar, B € reactivo afadido, y R, S, T, etc. son los

productos polisustituidos formados durante la reaccion. Pueden encontrarse gjem-
plos de estas reacciones en la halogenacion (o nitracion) por sustituciones sucesivas
en hidrocarburos, tales como benceno o metano, para formar derivados monoha-
logenados, dihalogenados, trihalogenados, etc., como se indica a continuacion:

CeHe 22 » CH,Cl 2. . ¥, ¢,Cl,
o:l HNO: NO;
CoHo ~20% CHZNO, ——3 .. 208 o Hy(NOL)s

CH, %> CH,CI G, . 28,

Otro gjemplo importante, es la adicién de oxidos de alqueno, tal como 6xido de
etileno, a compuestos dadores de protones, tales como aminas, alcoholes, agua,
e hidracina, para formar derivados monoalcoxidos, djalcoxidos, trialcoxidos, etc.,

algunos de cuyos gjemplos son los siguientes:

CHz_CHgoH 0

/ +CE{,-—}IH, +CH§=}3H‘3
N—H —F—2 N—H . —er——> N=(CH,—CH,;OH);

\ \\ trietanolamina, TEA

H H

monoetanolamina, MEA

H o] CHg—CHon [o]
/ + CH/r—éHa ' vn/r—:na iy
N AN dietilenglicol

H H

etilenglicol

Frecuentemente estos procesos son  himoleculares irreversibles, y por elo les corres
ponde una ecuacion cinética de segundo orden. Cuando se efectlian en fase liquida
también son précticamente reacciones que transcurren a densidad constante.
Consideremos, en primer lugar, la reaccion en dos etapas en la que inte-
resa € primer producto de sustitucion. En redidad, para una reaccion de n etapas
la reaccion tercera y siguientes no transcurren en extension apreciable y podemos
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despreciarlas s la relacion molar de A a B es elevada (véase € tratamiento cuali-
tativo dado a continuacion). La reaccion es

A + B, }

R + B-“§ (r-21)

Suponiendo que la reaccion es irreversible, bimolecular, y que transcurre mante-
niendo constante la densidad, en cualquier instante las ecuaciones cinéticas vienen

dadas por
dC,

ra= 228 = kCAC (7-28)
ry = -‘% = —k;CaCp = ksCaCs (1-29)
re = d—%‘ = kyCaCp — kaCrCia 7-30)
rg = %% = k,C5Cy (‘-31)

Estudio cualitativo sobre la distribucion del producto. Para darnos una idea
de lo que sucede cuando A y B reaccionan segun la ec. 7-27, supongamos que
tenemos dos recipientes, uno que contiene A y otro que contiene B. ;Habra alguna
diferencia en la distribucién del producto segin la forma en que se mezclen
A 'y B? Para averiguarlo consideremos que la mezcla se efectlia por uno de los tres
métodos siguientes: g) afiadiendo lentamente A a B, b) afadiendo lentamente
B a A, y ¢) mezclando rgpidamente A y B.

Por el primer método de mezcla, afladimos una pequefia cantidad de A d re-
cipiente que contiene B, agitamos y nos aseguramos de que se ha consumido todo
el componente afiadido y que se ha detenido la reaccion antes de afiadir otra
pequefia cantidad de A. En cada adicién se produce en e recipiente una pequefia
cantidad de R, y como se encuentra en presencia de un gran excexo de B reaccionard
para formar S; por consiguiente, durante la adicion lenta de A nunca estaran pre-
sentes A y R en cantidades apreciables, y la mezcla ira enriqueciéndose progresi-
vamente en S y empobreciéndose en B. Continuara € proceso hasta que € recipiente
contenga solamente S; en laFig. 7-13 se representa el transcurso de esta operacion.

Por € segundo método de mezcla afiadimos una pequefia cantidad de B al
recipiente que contiene A y agitamos. Esta primera cantidad de B se consumira
reaccionando con A para formar R, que no puede reaccionar porque no hay com-
ponente B presente en la mezcla. Con la siguiente adicién de B, tanto A como R
reaccionaran con e B afiadido, y como A esta en gran exceso reaccionara con la
mayor parte de B produciendo méas R. Este proceso se repetird aumentando pro-



206 CAP. 7. DISENO PARA REACCIONES MULTIPLES

il |

©

<

g Recipiente A ? /

'GU) s — /]

) F=——-%5 Recipiente B
(=4

o B

8

8

= S

©

& A+B-»R
5 R+B—S
©

£ A

€

@

Q

[=

=3

O

Moles de A afadidos
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Fig. 7-13. Distribucion de las sustancias en el recipiente B segun el método de mezcla
que se indica.

gresivamente la cantidad de R y disminuyendo la de A, hasta que la concentra

cién de R sea lo bastante €levada para que reaccione con € componente B afadido

en la misma proporcién que lo hace A. En este momento la concentracion de R
alcanza un méaximo, para disminuir después. Finamente, después de la adicién
de dos moles de B por cada mol de A, se obtiene una disolucién que contiene

solamente S. En la Fig. 7-14 se representa el transcurso de esta operacion.

Consideremos ahora € tercer método de mezcla, cuando se mezclan répidamen-
te los contenidos de los dos recipientes, siendo la reaccion bastante lenta para que
no transcurra apreciablemente antes de que la mezcla se homogenice. Al principio,
la cantidad de R formada ha de competir con gran exceso de A para reaccionar
con B, y por lo tanto, esta en desventagja. De acuerdo con este razonamiento, en-
contramos el mismo tipo de curva de distribucion que para la mezcla en la que B
se afiade lentamente a A. Este comportamiento se representa también en la Figu-
ra 7-14.

La distribucion de los productos representados en las Figs. 7-13 y 7-14 son
completamente diferentes. Asi, cuando la composicién de A se mantiene unifor-
me mientras reacciona, como en la Fig. 7-14, entonces se formara R. Sin em-
bargo, cuando las pequefias fracciones de A que se van afadiendo reaccionan rapi-
damente o lentamente. mezclandose las fracciones de A afiadidas con los productos
de reaccion, como se indica en la Fig. 7-13. no se forma producto intermedio R.
Este comportamiento es precisamente e gque hemos encontrado para las reaccio-
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Recipiente B <\
/ |
S ‘

Recipiente A

Recipiente A

Contiene una mezcla
uniforme antes de
iniciarse la reaccion

1

A+B—Rz
R+ B - S

Concentraciones en el
recipiente de mezcla

AB = By = B, moles B consumidos durante la reaccion
en ambos procedimientos de mezcla

v o

Fig. 7-14. Distribucién de las sustancias en el recipiente de mezcla, segin 108 proce-
dimientos de mezcla aue se indican.

nes en- Serie; por consiguiente, por 1o que respecta a A, Ry § podemos conside-
rar las reacciones de la ec. (7-27) como:

AE R s

En la Fig. 7-14 observamos también que la concentracion de B, tanto cuando
es ata (a afadirlo de una vez en € recipiente mezclado con A) como cuando es
baa (al afiadir pequefias cantidades de B en € recipiente que contiene A), no afecta
a la marcha de la reaccién ni a la distribucion de los productos. Este comporta-
miento es precisamente el que hemos encontrado para las reacciones en paraelo
cuando el orden es el mismo en ambas reacciones. por consiguiente, con respecto
aB, la ec. (7-27) puede considerarse como:

R
+A/r
B +R
\
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A partir de estas consideraciones proponemos la regla general siguiente:

Lasreacciones en serie-paralelo pueden analizarse en funcion de sus reacciones
constituyentes en serie y en paralelo, ya que el contacto 6ptimo para la distribucion
favorable de productos es e/ mismo que para las reacciones constituyentes.

Para las reacciones de la ec. (7-27) cuando R es e producto deseado esta regla
indica que & mejor modo de poner en contacto A y B es manteniendo uniforme
la composicion de A, mientras que es indiferente € modo de afadir B.

Esta es una gran generalizacion, ya que, sin hecesidad de conocer los valores
de los coeficientes cinéticos, podemos indicar en muchos casos cuédl es el modo de
de contacto mas favorable. Sin embargo, es esencia disponer de la representacion
adecuada de la estequiometria y la forma de la ecuacion cinética. En € giemplo 7-6
se consideran estas generalizaciones.

Estudio cuantitativo para flujo en pistén y para reactores discontinuos.
Vamos a estudiar ahora cuantitativamente las reacciones de la ec. (7-27), admi-
tiendo que R, € producto intermedio, es el -producto deseado y que la reaccion
es suficientemente lenta para que puedan despreciarse los problemas de reaccion
parcia durante la mezcla de reactantes.

La informacion sobre la distribucién de producto se obtiene, en genera, a
partir del cociente entre dos ecuaciones cinéticas eliminando la variable tiempo.
Asi, dividiendo miembro a miembro las ecs. (7-30) y (7-28) obtenemos la ecuacion
diferencial lineal de primer orden:

rn_dCr _ _ | ksCr 7-32
Rl A YoA (-32)

cuya resolucion se efectlia como hemos indicado en el Capitulo 3. Cuando existe
componente R en la aimentacion, los limites de integracién son Cae y Cy para
A, Y Cgre Y Cr para R. La solucion de esta ecuacion diferencial conduce a

C ! [( CA)"z"‘l Ca Cro (CA)"’"“ kq
- o ||=A — =A —RO [ A s 22 21
Cao = 1 = kafky |\Cyo Cho + Cao \Cao ki *

(7 33)
Ca ky _

C_M"CZ?(C_M" E'o) ki
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Esta expresion da la relacion entre Cg y C, en un reactor discontinuo o en un
reactor de flujo en pistdn en cualquier instante. Para calcular las concentraciones

de los otros componentes, en cualquier instante, efectuamos un balance de materia,
gue aplicado a componente A resulta:

CA0+Cno+Cso=CA+CR+CS
0 bien
ACx + ACg + ACs = 0 (7-34)

A partir de esta expresion se puede calcular Cg en funcion de Cy y Cgr. Por otra
parte, un balance de materia aplicado a componente B dar&

ACg + ACr + 2ACs = 0 (7-35)
a partir del cual puede cacularse Cg.

Estudio cuantitativo para flujo en mezcla completa. Escribiendo la ecua
cion de disefio para flujo en mezcla completa en funcion de A y R, tenemos:

CAO - CA - CRO - CR
—ra —In

T =

0 hien

T_CAO—CA= CRO_CR
m = k].CACB kZCRCB - kchCB

Efectuando  operaciones  tenemos

Cro "CR= -1 k2CR
CAD ™ CA 1%A

que esla ecuacion de diferencias correspondiente a la ecuacion diferencid, ec. (7-32).
Poniendo Cg en funciéon de C,, da

_ Ca(Cro = Cy + Cro) 2
=T+ Gk XCro=Co e
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Las ecs. (7-34) y (7-35). los balances de materia referidos a A y B para flujo en
piston, se cumplen también para flujo de mezcla completa, y sirven para completar
el conjunto de ecuaciones que dan la distribucion completa del producto en este
reactor.

Representacién grdfica. Las Figs. 7-15 y 7-16 (gréficas independientes
del tiempo) muestran la distribucion de las sustancias en reactores de flujo en pistdn
y de mezcla completa, y se han congtruido a partir de las ecs. (7-33) a (7-36). Como
ya hemos indicado, A, Ry § se comportan como |os componentes en una reaccion

1,0
1.0 /
’ bl l kzl %
09 A+ BTE’R B consumido T \ /
fr—Rr+e%s BoB '8 =557
Reactor discontinuo o A0 Ao / / 1,2
08 de flujo de piston :" /
| VAl

0,7]

Cr/Cao
o
o

..I

* //////: 7 1.7 A/ \[4\ // \/
02 /
0.2 /J - —,‘—_— :

i
/
/ / / ( /1,6

2\ \‘\\\

/
A~
" 4 / \(
0.1 f L :/ /8 ﬁ‘N\/i I/ \/l(‘ 7 *
/ s '/7 ’, / 16 Lkgﬁ\
oK

0 0,1 0.2 03 0.4 05 0.6 0.7 0.6 0.9 1.0
Xamla CA/CM

Fig. 7-15. Distribucion de las sustancias en un reactor discontinuo o en un reactor de
flujo en piston para las reacciones elementales en serie-paralelo:

A+B R
R+ B-f>5§
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Fig. 7-16. Distribucién de las sustancias en un reactor de mezcla completa para las
reacciones elementales en serie-paralelo:

A+ B-XLR
R+B s

de primer orden en serie. Comparando las Figs. 7-15y 7-16 con las Figs. 7-7by
7-96, observamos que en ambos casos, la distribucion de estas sustancias es
la misma y nos encontramos nuevamente con que €l flujo en pistén da una
concentracion més dta del producto intermedio que e flujo en mezcla com-
/pleta A medida que transcurre la reaccion, B se consume progresivamente
mientras que las composiciones de A y R se desplazan de izquierda a derecha sobre
la curva correspondiente de 4./k.. Sobre esta gréfica, las rectas de pendiente 2
muestran la cantidad de B consumida para alcanzar cualquier punto de esta curva.
'Es indistinto que se aflada B de una sola vez. como en un reactor discontinuo, o en
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varias veces, como en un reactor semicontinuo; en cualquier caso se alcanzara
el mismo punto sobre la gréfica s se consume la misma cantidad total de B.

De estas representaciones se deduce que, cualquiera que sea €l sistema reactor
seleccionado, cuando la conversion fraccional de A es baja € rendimiento frac-
ciona] de R es grande. Por .consiguiente, S se pueden separar econémicamente
pequefias cantidades de R de una gran corriente de reactante, e montaje dptimo
para la produccion de R ha de tener pequefias conversiones por paso y ha de com-
binarse con la separacion de R y la recirculacion del componente A no empleado.
El modo real de operacién, como ocurre usualmente, dependera de la economia
del sistema considerado.

Determinacion experimental de la cinética de reaccion. La relacion k,/k,
puede calcularse analizando los productos de reaccidn de una experiencia, y loca-
lizando € punto correspondiente sobre la gréfica de disefio adecuada. EI método
més sencillo para encontrar k./k,, es emplear relaciones diferentes de B a A en
un reactor discontinuo, dejando que la reaccion se complete cada vez, para deter-
minar un vaor de k,/k, en cada experiencia. Las mejores relaciones molares a
emplear son las que corresponden al caso en que las lineas de &,/ k, constante estén
lo més separadas posible, es decir, cuando — (AB/A,) = 1, 0 sea, cuando estén
proximas a las relaciones equimolares.

Conocido k»/k,, solo es necesario halar k., que puede determinarse por expe-
riencias cinéticas. Como la velocidad de reaccion entre A y B es inicialmente de
segundo orden cuando no hay componente R en la alimentacion, puede calcu-
larse k, extrapolando los datos de velocidad para un tiempo de permanencia igual
a cero. En otras palabras, &, se calcula a partir de los datos de velocidad inicia
Otro método es operar directamente con las ecs. (7-28) a (7-33), gjustando los me-
jores valores de los coeficientes cinéticos por € método de minimos cuadrados;
sin embargo, a veces este método puede resultar dificil.

Frost y Pearson (1961) consideran con detalle la determinacién experimental

de los coeficientes cinéticos de esta reaccion.

Presencia del producto intermedio en la alimentacion o en la recirculaciéon.  §i
R se encuentra en la aimentacion a reactor de flujo en pistén, bien en la corriente
de aimentacion inicial o bien en la de recirculacion, su efecto puede calcularse
facilmente debido a que € transcurso de la reaccion seguird la misma linea ky/k,
de la Fig. 7-15, pero partiendo del punto de interseccion de aquélla con otra de
pendiente — (Cg/C)inieim Y Que comienzaen C, = Cg = 0. El efecto de R en la
alimentacion es que reduce el rendimiento fraccional neto de R.
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Ejemplo 7-5. Cinética de una reaccién en serie-paralelo

Calcllese la relacion entre los coeficientes cinéticos para la reaccién multiple:
A+B-2R

R +B-H§
a partir de cada uno de los experimentos siguientes:

a) Medio mol de B se vierte poco a poco, con agitacién, en un recipiente que contiene un mol
de A. Lareaccion transcurre lentamente y cuando se. ha consumido todo € componente B perma-
necen sin reaccionar 0.67 moles de A.

b) Se mezcla répidamente un mol de A con 1,25 mol de B. La reaccion es bastante lenta,
de modo que no transcurre en extension apreciable antes de que se alcance la homogeneidad
entre A y B. Al completarse la reaccion se encuentran presentes en la mezcla 0,5 mol de R.

¢) Se mezclan rgpidamente 1 mol de A y 1,25 mol de B. La reaccion es bastante lenta
para que no transcurra en extension apreciable antes de que se acance la homogeneidad entre

A y B. En d instante en que se han consumido 0,9 mol de B estan presentes en la mezcla
0,3 mol de S

Solucion. Los esquemas de la Fig. 7-ES muestran como se emplealaFig. 7-15 para el cdculo
de la informacién solicitada. Asi encontramos:

(a) kz/kl = 4, (b) ka/kl = 0,4, (C) kz/kl = 1,45

AB = 1,25
/
R=05F———memes -
/
/
AB =05 /
/
/
/| /
L1 S i
A = 0.67
(a) (d) (c)
Fig. 7-E5

Ejemplo, 7-5. Consideraciones sobre el disefio para una distribucién determinada
del producto

A partir de corrientes separadas de alimentacién de A y B, que reaccionan de acuerdo con
las reacciones elementales

A+B—"—‘~>R} .
1
R+BX s
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queremos obtener de modo continuo una mezclade Ry S que, al menos, esté en la relacién 4:1.
Hemos de considerar diversos aspectos. € tipo de reactor, la relacion molar de la alimentacion,
la conversion de los reactantes, si ha de separarse y recircularse alguna de las sustancias, y en caso
afirmativo indicar las causas. Vamos a estudiar brevemente los factores que conducen a distintos
disefos,

Solucién

a) Reactante A. A partir de las Figs. 7-15 y 7-16 encontramos que la distribucién del
producto deseada tiene lugar

cuando X, = 0,36 para Aujo en piston

cuando x, = 0,20 para flujo en mezcla completa
Para conversiones més elevadas la relacion de R 'y S es més baja que la deseada de 4: §, Por con-
siguiente, en un caso perdemos el 80 %, del A que entra, y en e otro el 64 ¢, siendo estas las con-
diciones de funcionamiento del reactor.

Si A es caro hemos de separarlo de la corriente de producto y volver a usarlo. Como para
flujo en pistdn la conversidn es mas dta su caudal de recirculacion es mas pequefio (el 45 ¢ del
de mezcla completa) y e sistema de recuperacion necesario también es mas pequefio. Por otra
parte, s A es lo suficientemente barato para que no sea necesario recuperarlo (la produccion de
etilen-glicol es un ejemplo, véase p. 204, en el que € reactante A es agua) no presenta ninguna
ventgia € empleo de un reactor sobre e otro.

b) Reactante B. La concentracion de B no tiene efecto alguno sobre la distribucion del pro-
ducto; por lo tanto, s B es barato y no necesita recuperarse su concentracion ha de mantenerse
en cualquier nivel conveniente. Si B es caro ha de efectuarse una conversion alta (reactor grande
pero con perdidas pequefias de B) o ha de mantenerse una concentracion de B adecuada separando
y recirculando € B que no se ha utilizado (reactor més pequefio pero coninstalacion de recuperacion).

C) Producto R. Nunca es necesario separar y recircular R, ya que nos encontramos obligados
a emplear una conversion baja de A, porque si la conversion fuese alta no habria cantidad sufi-
ciente de R.

d) Producto S. Es indtil su recirculacion ya que no afecta a la velocidad de reaccion.

€) Relacion molar de la alimentacion, Para obtener cuatro moles de R y uno de § es nece-
sario emplear 5 moles de A y 6 de B, es decir:

moles de B convertidos
moles de A convertidos

»

Lp relacion real de alimentacion puede ser distinta de ésta para compensar las posibles perdidas
de Ay B. Por gemplo, si se pierde A y hay una conversion muy elevada de B, larelacion de ali-
mentacion para un reactor de flujo en mezcla completa ha de ser 0,24.

Resumen: Sin recirculacion de A, € valor de X, viene determinado por la cinética de reaccion
y por larelacion deseada de R/S. En este ejemplo X, ha deser forzosamente baja, por consiguiente
si A es caro ha de recuperarse y recircularse.

Puede utilizarse cualquier X, por consiguiente si B es caro ha de utilizarse Xs dto, o recu-
perar y recircular B.

Si e coste de A es considerable habra de utilizarse siempre € flujo en piston.

No ha de recircularse ninguno de los productos.

Extensiones y aplicaciones

Tres o mds reacciones. El andisis de tres o més reacciones puede hacerse por
procedimientos andlogos a los indicados. Las expresiones mateméticas seran méas
complicadas, pero puede reducirse € trabajo seleccionando las condiciones expe-
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Fig. 7-17. Distribucidn del producto en la g¢loracign progresiva del benceno:

k k

A+B ;: A+uU CeHe + Cl > CHCI + HC
. ko

R+B>S+U o CHCl + Cl, - CHCI, + HCI

S+BST+U  CHChL 4 Cl— CHCI, + HCl

con kyk, .—_? y k,/k,zm; de Mac Mullin (1948)

rimentales, de manera que Se necesiten considerar solamente dos reacciones en cud-
quier momento. Las curvas de distribucion del producto para una reaccion de este
tipo, tal como la cloracion progresiva del benceno, se muestran en la Fig. 7-17.
Obsérvese la semejanza de forma con las curvas concentracion-tiempo para reac-
ciones sucesvas de primer orden en serie, de la Fig. 3-14. Las curvas de la Fig. 7-17

pueden representarse del mismo modo que las Figs. 7-15y 7-16 para una reaccion
de tres etapas [véase Jungers y col. (1958)]. Sin embargo, como € papel tiene dos
dimensiones, se necesita una gréfica para cada valor de k,/k,. También aqui, como
en las reacciones en dos etapas, se encuentra que el reactor de fiujo en pistén con-

duce a una concentracién de productos intermedios mas elevada que €l reactor

de mezcla completa

Polimerizaciéon. La polimerizacion proporciona una oportunidad para la
aplicacion de estas ideas. En la produccién de polimeros ocurren muchas veces
cientos y aun miles de reacciones en serie, siendo la formacion de enlaces cruzados
y la distribucién del peso molecular de estos productos |o que da a estos materia-
les sus particulares propiedades fisicas de solubilidad, densidad, flexibilidad, etc.

Como el modo de mezclarse los monémeros con los catalizadores afecta pro-
fundamente a la distribucion del producto, ha de concederse gran importancia a
este aspecto del tratamiento, si € producto ha de tener las propiedades fisicas y
quimicas deseadas. Denbigh (1947, 1951) considerd agunos de los muchos aspectos
de este problema, y la Fig. 7-18 muestra, para varias cinéticas, como influye €l
tipo de reactor sobre la distribucién del peso molecular de los productos.
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Fig. 7-18. Influencia del tipo del flujo y de la cinética de la reaccion en la distribucién

del peso molecular del polimero: (a) duracion corta de la reagcidn de polimerizacion (vida

activa del polimero) comparada con el tiempo de permanencia en el reactor. (b) Dura-

cion de polimerizacién grande comparada con el tiempo de permanencia en el reactor
o cuando la polimerizacién no ha finalizado. Adaptada de Denbigh (1947).

Fermentacion. Los procesos bioldgicos pueden clasificarse, segin € orden
creciente de complgjidad en: fermentaciones, procesos fisiologicos elementales, y
accion de seres vivos. A su vez las fermentaciones pueden dividirse en dos amplios
grupos: las promovidas y catalizadas por microorganismos o microbios (levaduras,
bacterias, algas, mohos, protozoos) y las catalizadas por enzimas (productos qui-
micos producidos por microorganismos). En general, las fermentaciones son reac-
ciones en las que una sustancia organica se convierte en producto por la accién
de microorganismos o de enzimas.

Coddaemos las fermentaciones microbianas. QU aoddn  puede  rgresatae  por:

(alimentacién orgénica)--(microorganismos)->(productos quimicos)-+(mas microorganisSmos)
0 hien

microorganismos: C,
(dlimentacion orgnica A) T S we awiadod (producto: R)+(més cdulas: ©) (7-37)
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A veces los productos quimicos constituyen € producto deseado (alcohol a partir
de azlcar y almiddn), otras veces es €l microorganismo o sus enzimas (levaduras,
peniciling).

S en un recipiente que contiene una sustancia organica, se siembra con pe-
gueiias cantidades de microorganismos, observamos lo siguiente: Al principio,
cuando solamente hay una pequefia cantidad de agente catalitico, la conversion
de la alimentacion es lenta. Sin embargo, como & microorganismo se multiplica,
la velocidad de reaccion aumenta (alcanza un maximo) y debido a agotamiento
gradual de la dimentacion convertible y a la acumulacién de productos, la velo-
cidad disminuye hasta que se anula. Este comportamiento es claramente autoca-
talitico y se ha encontrado que, en principio, puede representarse de modo adecuado
por la expresion modificada de Michaelis-Menten (véase e problema 2-19):

A-S. IR +¢cC
siendo (7-38)
Ca . e _'n
—'A=k1qcm, ==

Si los coeficientes estequiométricos son conocidos Y constantes para toda la reac-
cion (por cada unidad de alimentacién consumida se produce la misma cantidad
de nuevas células y productos quimicos), € sistema puede considerarse como una
reaccion autocatalitica y es directa la solucion de los problemas de disefio Optimo
y eleccion de reactor [véase Bischoff (1966)). Se hacen muchas veces estas hipdtesis
para simplificar € anélisis; sin embargo, para estar justificadas han de contras-

tarse con la experimentacion. Cuando no se cumplan estas hipdtesis hemos de
considerarlas como un caso de reacciones multiples, con todos los problemas refe-

rentes a la distribucion del producto.

Consideremos una fermentacion que se efectlia en un reactor de mezcla com-
pleta. Frecuentemente la alimentacion es una mezcla de sustancias organicas (zumo
de uva, mezcla de carbohidratos, residuos) y las células de siembra constan de una
serie de microorganismos (fermentos de iniciacidn, suspensiones activadas) compi-
tiendo todas para transformar la aimentacion. Como todos estos procesos son auto-
cataliticos, cada temperatura, tiempo medio de residencia, y modelo de contacto,
favorece a una de las reacciones, que entonces pasa a ser dominante y tiene una
extension mucho mayor que todas las demas reacciones. Al modificar las condi-
ciones, por gjemplo a cambiar de escala 0 a pasar de funcionamiento discontinuo
a continuo, puede pasar a ser dominante un microorganismo diferente, dando una
distribucién del producto totalmente distinta. Estos cambios de producto consti-
tuyen una aplicacion interesante y extremadamente importante de los principios
estudiados en este capitulo.
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Consideremos las fermentaciones enzimaticas. Pueden representarse por
enzima: E, actuando como

catalizador s (productos quimicos: R) (7-39)

(aimentacidn orgénica : A)

para la que resulta adecuada la cinética sencilla dada por la ecuacion de Michaelis-
Menten (véanse los problemas 2-19 y 3-17)

_rA = kICEO (kzi‘_—‘A"C—A)! CEO = COﬂStante (7'40)

La principal distincion entre estos dos tipos de fermentaciones es la siguiente:
En la fermentacidon enzimética el agente catalitico (enzima) no se autoreproduce,
mientras que en la fermentacioén microbiana el agente catalitico (las células con su
contenido enzimatico) se reproduce. Por |o tanto, en una operacion discontinua
la concentracion de las células C¢ en la ec. (7-38) es una cantidad variable, mientras
que la concentracion total de enzima Cg, en la ec. (7-40) permanece constante.
Por otra parte, en los sistemas fluyentes ha de introducirse continuamente enzima
nueva al reactor, mientras que en las fermentaciones microbianas con recirculacién
suficiente del producto fluido no se necesita afiadir ningln microorganismo nuevo
al reactor.

El comportamiento autocatalitico de las fermentaciones microbianas sugiere
gue, probablemente. € tamafio mas pequefio de reactor esta constituido por un
reactor de flujo en mezcla completa seguido de uno de flujo en pistéon. Como las
fermentaciones enziméticas no son autocataliticas es més favorable utilizar e de
flujo en piston. La distincidn entre estos dos sistemas se muestra en las Figs. 7-19
y 7-20.

Fermentacion Fermentacién
enzimatica microbiana
CAO CAO
Producto, R
Células C

Alimentacién organica A

Cko Enzima, E Ceo

——

Fig. 7-19. Distincion entre los dos tipos de fermentacién en procesos discontinuos.
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Fermentacién enzimatica Fermentacion microbiana
Enzima no  consumida. Multiplicacién de células,
no autocatalitica autocatélisis
Enzima, Cgo React Producto, Cy Reacto Producto, C
——»{ Reactor [—3» eactor p——a=
Alimentacion o Enzima, Cgy Alimentacion Células C¢
orgénica, Cyg ' Alimentacion organica, Cyy Alimentacion
no consumida, CA no consumida, Ca

Figura 7-20. Distincién entre los dos tipos de fermentaciones en procesos continuos.

Las fermentaciones constituyen un tipo muy importante de reacciones. Se
emplean ampliamente para producir bebidas alcohdlicas, antibidticos, vitaminas,
proteinas, toxinas, levaduras, y muchos productos alimenticios tales como té,
yoghurt, sauerkraut (verdura fermentada), elixires; y también para purificar resi-
duos orgénicos, tales como aguas residuales.

Probablemente representan los primeros y mas afortunados contactos del
hombre con la tecnologia quimica. En la blisgueda del hombre para meores ali-
mentos y un medio ambiente mas limpio, probablemente estas reacciones seran una
de las aplicaciones mas importantes de la ingenieria de las reacciones quimicas.

CONCLUSION

La clave para e disefio Optimo de reacciones multiples, es €l contacto ade-
cuado y €l tipo de flujo idéneo dentro del reactor. Estas condiciones se determinan
por la estequiometria y las cinéticas observadas.

Para obtener concentraciones atas del ‘producto deseado hemos de mantener
concentraciones altas o bajas (reacciones en paraelo), u homogeneidad de compo-
sicion (reacciones en serie) de los distintos reactantes. A partir de estos requisitos
pueden disefiarse los esguemas de contacto mas convenientes por empleo de sis-
temas apropiados. discontinuo, semicontinuo, de mezcla completa, de flujo en
piston, con introduccion lenta o rdpida de las distintas alimentaciones, con o0 sin
separacion y recirculacion de los reactantes.

Generamente es suficiente € razonamiento cuditativo para determinar €l
esguema correcto de contacto; para ello se descompone la reaccion estequiomb
trica en sus reacciones componentes paralelas y en serie. Naturalmente que para
determinar e tamafio rea del reactor se necesitan consideraciones cuantitativas.

Cuando no se conocen la cinética y la estequiometria, unas experiencias bien
planificadas, guiadas por los principios enunciados, conduciran a un acercamiento
razonable del funcionamiento éptimo.



220 CAP. 7. DISENO PARA REACCIONES MULTIPLES

En los Capitulos 8 y 10, y en los dedicados a los sistemas heterogéneos, se
amplia el estudio de como la distribucion del producto esta afectada por e tipo
de contacto y la temperatura de operacion. En particular, la discusion del final
del’ capitulo 13. muestra como se mejora fundamentalmente la distribucion del
producto afiadiendo deliberadamente una segunda fase inmiscible para que €
sistema se transforme en heterogéneo.
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PROBLEMAS

Estan agrupados del modo siguiente:
Problemas 1-6:  Cualitativos.
Problemas 7-20: Reacciones en paraelo.
Problemas 21-26: Reacciones en serie y en serie-paralelo.
Problemas 27-3 1: Miscelanea.

7-1. Indiquese la caracteristica distintiva de cada una de las reacciones siguientes: simple,
multiple, elemental y tio elemental.

73. Partiendo de alimentaciones separadas de los reactantes A y B con concentracioncs
conocidas (sin posibilidad de dilucién con inertes) hagase € esquema del modelo de contacto més
adecuado, tanto para funcionamiento continuo como discontinuo, para las reacciones consecu-
tivas-competitivas cuya estequiometrfa y velocidades son las siguientes:
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A+ B—>R desado -1y
R+B->S  .oory

@ rn=kCCs? (B)n=kCCy ()n

rz = kaCnCB rg = k3C3C32 ra

k;CaCy @) r = k,CCy
k,Cn’CB rg = kgCan

7-3. Al reaccionar A con B se obtiene € producto deseado R en unién de los productos no
deseados S, T, . . .Calciilense las concentraciones de los reactantes que han de utilizarse en los
siguientes conjuntos de reacciones elementales, al objeto de promover fa conversion a R:

(a)A+B—>R} BA+B —+R (c) A+ B—>R
A->S 2A->T A->U
B>V

Nora: Bara seleccionar e mejor modelo de contacto habrian de tenerse en cuenta € precio
de las sustancias, la conversién deseada y la posibilidad de recirculacién; sin embargo, para la
resolucién de este problema prescindase de la consideracion de estos factores.

74. El reactante A se descompone del modo siguiente:

A "> Ryuergo 2> S
oo\

T U

siendo p; |0s 6rdenes de reaccion. Determinese cualitativamente €l tipo de flujo (en piston, en

mezcla completa, o intermedio) y € valor de Ca, (alto, bajo, o intermedio) que ha de utilizarse
para lograr una conversion elevada en R.

n, ng ng n,

casof@) 1 1 1 !
®» 1 2 1 1
() 2 1 1 1
@121 0
e 1 1 2 1
1 o 2 |
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7-5. El reactante A se descompone del modo siguiente, siendo R e producto deseado:

AR B . ..ambas de primer orden
A+ AL T . .. segundo orden

Indiquese cualitativamente como ha de efectuarse esta reaccion para obtener una elevada conver-
sién en R.
a) Considerando que C,, €s fijo y puede utilizarse flujo en piston, en meacla completa, o

con recirculacion.
b) Considerando que Ca, puede tener valores diferentes, y puede utilizarse flujo en piston,

en mezcla completa, 0 con recirculacion.

7-6. Calcllese la concentracion de la aimentacion (C,, ato o bajo), modelo de contacto
(flujo en pistén 0 en mezcla completa) y la conversion (alta 0 baja), que promoveran la formacion
del producto deseado R, en los siguientes conjuntos de reacciones elementales:

A + R—>2R A->R 2A >R
@ A—>S} (b)A+R—>S} © Ros

7-7. Lasustancia A reacciona en un liquido para dar Ry S, del modo siguiente:

R ws Primer orden

7

N
S ... primer orden

A

La aimentacion (Cyy = 1,0, Cro = 0, Cso = 0) entraen dos reactores de mezcla completa en serie
(r; = 2,5 min, 7, = 5 min). Cdcllese. la composicion de salida del segundo reactor conociendo
la’ composicién en el primer reactor (Ca; = 0,4, Cgr, = 0.4, Cg; = 0,2).

7-8. Lasustancia A en fase liquida produce R y S por las reacciones siguientes:

R «« Segundo orden
2
A
N

S ... primer orden

La dimentacion (Cyq = 1,0, Cre = 0, Cs, = 0) entra a dos reactores de mezcla completa en serie
(r; = 2,5 min, 1, = 10 min). Calcllese la composicion de salida del segundo reactor conociendo
la composicion en el primer reactor (Ca; = 0,4, Cgr, = 0,4, Cs; = 0,2).
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7-9. ‘Se sabe que la estequiometria de descomposicion de una fase liquida es:

R
A
A
N

S

En una serie de experiencias con flujo estacionario (Caw==100, Crs~=C:=0) en un reactor de
mezcla completa de laboratorio, se han obtenido los resultados siguientes:

Cal90 80 70 60 50 40 30 20 10 O
Ca 7 13 18 22 25 27 28 28 27 25

Experimentos posteriores indican que los niveles de Cy y Gg no afectan al transcurso de la reaccion.
Con una aimentacion Cy = 100 y concentracion de salida Cyp = 20. calcllese € vaor de
Cr a la sdida para:
a) un reactor de flujo en piston,
b) un reactor de mezcla completa,
o) Y d) repitanse los apartados a) y ) para Cy, = 200.

7-10.  Parala reaccion del problema (7-9), indiquese cdmo ha de operar un reactor de mezcla
completa para que la produccion de R sea maxima. No se puede separar ni recircular € reactante
no utilizado, y Cay = 150.

7-11. En un reactor discontinuo que opera isotérmicamente (Cs, = 100) € reactante A se
descompone dando €l producto deseado R y €l no deseado S, obteniéndose los datos de concen-
traciones indicados en la tabla siguiente:

C, | (100) 90 80 70 60 50 40 30 20 10 (0)
Ca (© | 4 9 16 25 35 45 55 64 (71)

En experiencias adicionales se ha encontrado que la adicion de R o S no afecta a la distribucion
de los productos formados dependiendo solamente de A. También se ha encontrado que € nu-
mero de moles de A, R, y S es constante.

a) Determinese la curva ¢ frente a C,, para esta reaccion.
Con una alimentacién Cao = 100 y Cs¢ = 10, calcilese Cr:

b) para un reactor de flujo en mezcla completa,

¢) para un reactor de flujo en piston,

d) y e): repitanse los apartados &)y ¢) para Cae = 70.

7-12. El reactante A se isomeriza o dimeriza en fase liquida, del modo siguiente:

A > Ryeseado ra = k,Ca
A+A"'>sno deseado "s=k2CA2
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(a) Héllese ¢(R/A) y »(R/R + S).

Con una corriente de adimentacion de concentracién €., determinese Cp.msx que puede for-

marse en:

(b) un reactor de flujo en piston.
(c) un reactor de mezcla completa.

Una cantidad de A de concentracion inicial C,. = 1 mol/litro se introduce, de una vez,
en un reactor discontinuo y reacciona de modo completo.

(@ S Cs = 0.18 mol/litro en la mezcla resultante ¢qué nos indica esto sobre la cinética
de la reaccion?

7-13. Para la descomposicion de A en paralelo, siendo R e producto deseado,

R, R = 1
A
A§>S, rg = 2Cx > con Cug = |
T, r-r -~ CAZ

Calcllese & valor méximo de Cy que puede alcanzarse en condiciones isotérmicas
a) en un reactor de mezcla completa,

b en un reactor de flujo en piston.

7-14. Frecuentemente la reaccion deseada A -» S va acompaiiada de descomposiciones

alternativas de orden mas alto 0 méas bajo. En una formulacién bastante generalizada este compor-
tamiento puede representarse por:

R, g — koCAao
7 .
A?S, rg = k;C\% siendo @y < @, < ag
T, Ip = szAaﬁ
a) Tracese la curva de ¢ (S/A) frente a €. para este Sistema reactante e indiquense'las
caracteristicas més importantes de esta curva.

b) Indiquese qué reactor o combinacion de reactores hara méxima la produccion de S para
una alimentacion dada de A, sin recirculacion del reactante no utilizado.

¢) Repitase €l apartado b) haciendo posible la separacion y recirculacién del reactante
no utilizado.

Todas las operaciones se efectlian a la misma temperatura.

7-15. Las sustancias A y B reaccionan del modo

2A > R, ' = k1CA2
A+ B'—>s, s = kQCACB
ZB —_ T, r!r = k3C52

Calcllese |a relacidon entre A y B que ha de mantenerse. en un reactor de mezcla completa, para
que € rendimiento fraccional del producto S sea méximo,

siguiente:
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7-16. Dadas las reacciones:
A+ 2B—R, rg = kICACBQ}
A + B—S, rs= kCaCo con ks = 2k

a) Indiquense las expresiones del rendimiento fraccional g(R/A) Y @(R/B) para este sistema.
b) Deduzcase € modo de operar un reactor de mezcla completa para que la produccion de R
sea méxima s hay una sola alimentacion con Cag = Cip = 1.

7-17.  Disponemos de una mezcla de composicién 90 % en moles de A (45 mol/l) y 10 %
en moles de impureza B (5 mol/l), a Partir de la cual se ha de preparar otra mezcla en la
que la relacion molar de A a B ha de ser de 100 a 1 o mayor. Para ello se afiade el compo-
nente D que reacciona con A y con B del modo siguiente:

A + D — R, '—rA = 21CACD
B+D —» S, -—rg = 147CBCD

Suponiendo que las reacciones transcurren hasta la conversion completa, calcllese la cantidad
de D que han de afiadirse a una cantidad dada de mezcla inicial para obtener la mezcla de-
seada.

7-18. A y B reaccionan del modo siguiente:

A+2B—>2R+S, (r); = —k;C Cp?
A+B->T+ U, ("A)a = "kgCACB

Se introducen cantidades equimolares en un reactor discontinuo y se degjan reaccionar hasta la
conversion completa. Cuando se ha consumido todo € componente B, Cir = 0,1, Cx = 1,0.

A partir de estos datos indiquese la informacion que puede deducirse sobre los coeficientes ciné-
ticos.

7-19. Cantidades equimolares de A, B y D entran como alimentacién a un reactor de mezcla
completa, donde se combinan de acuerdo con las reacciones elementales:

A+D-5sR ka_ o,
con =
B+D-ss ks

a) Calcilese la fraccion de R en e producto formado si se consume € 50 % del compo-
nente A de la alimentacion.
b) Calcllese lafraccion de R en el producto formado si se consume el 50 % del componente D

.de la aimentacion.
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7-20. De acuerdo con la siguiente reaccion se obtiene € producto deseado R:

A + B—)Rdeseado, n = kchCB

Sin embargo, en las condiciones que favorecen esta reaccion B también se dimeriza para formar
el producto no deseado S:

2B —» § rg = kgcnz

En un reactor de mezcla completa se esta obteniendo R utilizando un gran exceso de A para de-
primir la formacion del dimero no deseado. Las dimentaciones de A y B son tales que se man-
tiene en € reactor larelacion molar de A y B de 40 a 1. La sustancia A que no ha reaccionado
se separa del resto de las sustancias de la corriente de salida del reactor y vuelve a entrar en €
mismo. El reactante B que nq ha reaccionado no puede separarse f&cilmente y se desprecia Ry S
se obtienen en cantidades equimolares. y € 50 % del reactante B que ha entrado al reactor no ha
reaccionado y se descarga Sin utilizarse.

a) Calcllese € rendimiento fraccional de R, tomando como base € A consumido, € B con-
sumido, el B total que entra, y la suma de todos los productos formados.

Parece. ser que este esquema no es eficaz ya que la mayor parte de B forma € producto no
deseado o0 se desecha porque permanece sin reaccionar. Para aumentar la utilizacion de B vamos
a conectar un segundo reactor en serie, manteniendo las mismas condiciones en € primer reactor.
Ambos reactores van a ser del mismo tamailo, y la separacion y recirculacion de A tendrd lugar
después de pasar el fluido a través de los dos reactores. Se puede suponer que la concentracion
de A es constante en todo e sistema debido a que esta en gran exceso.

b) Calcllese la fraccion de R que esté presente en € producto R-S 'y la fraccion de B de la
alimentacién que se ha transformado en R.

¢) Con & mismo cauda de alimentacién de B y la misma concentracion de A en e sistema,
repitase el apartado b) s los dos reactores de mezcla completa se conectan en paraelo en lugar
de conectarlos en serie.

7-21. En condiciones adecuadas A se descompone del modo siguiente:

A kky = o,llmin> R 0,1/min S

Se ha de obtener R a partir de 1000 litros/hora de aimentacion con Cae =1 mol/l, Cr, = Cso = 0.
a) Calcllese & tamaiio del reactor de flujo en pistén que hard maximo e rendimiento de R
y la concentracion de R en la corriente de salida de este reactor.
b) Cacllese d tamaiio del reactor de mezcla completa que hard maximo e rendimiento de
R ¥ Cr, maximo €N la corriente de salida de este reactor.

7-22.  Se han de cambiar de lugar 20 000 t de grava empleando una pala excavadora que
descarga la grava en una tolva que aimenta a una cinta transportadora que lleva la grava hasta
€l nuevo lugar de ubicacion. Al principio la capacidad de laexcavadora es grande, pero va dismi-
nuyendo a medida que disminuye e montén de grava, debido a que el recorrido total es mayor,
y en consecuencia, e tiempo empleado por ciclo va aumentando. Puede considerarse que la capa-
cidad de trabgjo de la paa excavadora es proporciona a la cantidad de grava que ha de trans-
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Portar, siendo su capacidad inicial de 10 t/min. La cinta transportadora tiene una capacidad
de transporte uniforme de S t/min. Calcllese:

a) La cantidad méxima de grava que se dmacena en la tolva

b) El instante en que se acanza esa cantidad maxima

¢) El instante en que la velocidad de entrada a la tolva es igud a la de salida

d) El instante en que se vacia la tolva.

7-23. Considerense las reacciones elementales siguientes:

A +B—R
R+B—S

a) Se mezcla rapidamente 1 mol de A con 3 moles de B. La reaccion es muy lentay permite
el andlisis de composiciones en diversos tiempos. Cuando quedan sin reaccionar 2,2 mol de B,
existen en la mezcla 0,2 mol de S. Cacllese la composicion de la mezcla (A B, R 9
cuando la cantided de S es 0,6 mol.

b) Se adiciona gota a gota, con agitacion constante, { mol de A a 1 mol de B; una vez que
ha transcurrido bastante tiempo se analiza la mezcla 'y se encuentra que la cantidad de S es de
0,5 moles. Dedlzcanse conclusiones sobre ki/k.

) Se afaden conjuntamente 1 mol de A ; 1mol de B y se mezclan. Lareaccién es muy répida
y se efectlia la conversién antes de que pueda redlizarse cuaquier medida de lavelocidad. Al ana-
lizar los productos de reaccién se encuentra que hay 0,25 moles de S. bedlizcanse conclusiones

sobre ky/k,.

7-24. Para reacciones simples sabemos/ que s el-sistema reactor consiste en un numero de
reactores de mezcla completa en serie, las caracteristicas (volumen o capacidad) del sistema reactor
estan comprendidas entre las de un reactor de flujo en pistén y las de un reactor de mezcla com-
pleta; d aumentar e nimero de reactores en serie su comportamiento se aproxima, cada vez mas,
al de flujo en piston. Se espera € mismo comportamiento para reacciones multiples, no sélo con
respecto a la capacidad sino también con respecto a la distribucion del producto. Veamos si se.
cumple esto para e caso concreto indicado a continuacion. Consideremos la reaccion:

k: =1, m n.l ka= I,n=1

A > R S
Para un reactor de flujo en pistén (véase la ec. (3-52)]:
1 l
CR.max .~ = (0,368 T
Cao € y oM = Kredia tog=
Para un reactor de mezcla completa [véase la ec, (7-23)]:
CR.max _ ()25 y T t:_L_Zl
CAO ! o V kxkz

Para dos reactores en serie de mezcla completa, cacllese Ca max/Cao Y Tépt, Y VE3SE S Su vaor estd
comprendido entre los calculados para €l reactor de flujo en pistén y € de mezcla completa.
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4.25. Para las reacciones elementales:

k

A —

\l::

T

RS, ky=k + ks

calcllese Cr max/Cao Y Topt €N un reactor de flujo en piston.
7-26. Para las reacciones elementales:

A “>R 558

Y‘f

T

a) Demuéstrese que para € reactor de flujo en pistén se cumple:

Cr,mix - k, ( k, )"”(""kz”“’)para e = In [(ky + k3)/ks)
Cao ky + ks \ky + ks ot k, — ks + ks

b) Demuéstrese que para € reactor de mezcla completa, se cumple:
{
Cr,mix Ky 1
- — para T, e
Cao  (Vk; + ks + Vi) " = Vg, + k)

7-27. 1ba a iniciarse la gran batalla naval que se conoce en la historia con et hombre de
Batalla de Trafalgar (1805). El almirante Villeneuve reviso orgullosamente su poderosa flota de
33 navios que navegaban dineados con una ligera brisa. La flota briténica, d mando de lord
Nelson, se encontraba a la vista con sus 27 navios. Estimando que alin faltaban dos horas para
gue se iniciara la batalla, Villeneuve descorché otra botella de Borgofia y revisé cuidadosamente
cada uno de los puntos de su estrategia de la batalla. Como era costumbre en las batallas navales
de aquel tiempo, las dos flotas navegaban alineadas paralelamente, en la misma direccién, dis-
parando sus cafiones a discrecion. Por la larga experiencia en batallas de esta clase se sabia que
lavelocidad de destruccion de una flota era proporcional ala potencia de fuego de la flota opuesta.
Considerando que cada uno de los barcos franceses tenia igual potencia que cada uno de los bri-
ténicos, Villeneuve confiaba en la victoria e imaginaba € enca ezamiento de los periédicos de la
maifiana siguientel «La flota britdnica aniquilada, las perdidas de Vilkneuve son.. .» Villeneuve
se detuvo bruscamente, llamé a su repostero, Mr. Duboii y le pregunté cuantos barcos perderia
{Qué le respondi6?

En este instante Nelson, que disfrutaba del aire de popa del «Victory», estaba impresionado por
el hecho de que tenfa todo preparado excepto un detalle: se habia olvidado de proyectar su plan
de combate. Llam6 a comodoro Archibald Forsythe-Smythe, su hombre de confianza, para con-
ferenciar. Estando familiio cor la wy de la potencia de fuego, Nelson estaba orgulloso de
luchar con la flota francesa (imaginaba también los titulares de los periédicos). En realidad no era
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una deshonra para Nelson el ser derrotado por fuerzas superiores, con tal de hacerlo lo mejor
posible y procediendo leamente; sin embargo, tenia la ligera esperanza de que podria jugarle a
Villeneuve una mala pasada. Procedi6é a estudiar sus posibilidades.

Era posible «romper |alinea», en otras palabras, podia permanecer paralelo alaflota francesa,
y después cortar y dividir alaflota enemiga en dos secciones. Podia atacar la seccién posterior y
deshacerse de ella antes de que la seccion anterior pudiese virar y volver a la batalla.

Dividiria a la flota francesa, y en caso afirmativo, en qué punto habria de hacerlo, y con
cudntos barcos atacaria a cada una de las secciones anterior y posterior? EI comodoro Forsythe-
Smythe, que estaba muy tranquilo tomando su grog, estuvo considerando estas posibilidades y
aconsejando a Nelson en qué punto habia de partir la flota francesa, para hacer méxima fa posi-
bilidad de Cxito. También estaba de acuerdo en predecir el resultado de esta batalla empleando
esta estrategia. ¢Cudles fueron sus conclusiones?

7-28.  Un reactor de mezcla completa se alimenta con & reactante A puro (Cap = 100), se
forman las sustancias R y S, y se encuentran las siguientes concentraciones de salida:

Ci Cr Cs

Experiencia | 75 15 10
Experiencia 2 2§ 25 50

a) Determinese un esquema cinético para ajustar estos datos.

b) Calcllese la conversion que debe mantenerse en un reactor de mezcla completa para hacer
maximo Cr, y determinese et valor de este méximo, Cr max.

) ¢(En qué tipo de reactor, de flujo en piston o de mezcla completa. hemos de esperar alcanzar
e valor més alto posible de Cyr ? {Cuél es este valor de Cr?

7-29. Se trata € reactante A en un reactor de mezcla completa de 20 litros, descompo-
niéndose del modo siguiente:

A->R, ra = kiCa = (4/h)Ca
A->S rg = kgCA = (l/h)CA

Calcllese @ caudal de alimentacién y la conversion del reactante para que € beneficio global
sea maximo. {Cudl es este beneficio tomando como base la hora?

Datos: La materia prima A cuesta 75 ptas./mol para Cs = 1 mol/l; e producto R se
vende a 375 ptas./mol y S no tiene valor. El coste total de funcionamiento del reactor y el de la
instalacion para separar los productos es de 1875 ptas./hora -- 95 ptas./mol de A que entra a
reactor. El A no convertido no se recircula

7-30. El producto quimico R se obtiene por descomposicion de A en un reactor de mezcla
completa. La reaccion transcurre del modo siguiente:

A"‘)R, rn = leA
2A—>S, rg = kaCAz
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Sea larelacion molar de coste $r/$a = M (S es e materia desechado que no se cotiza), y por
conveniencia sea k; = Nk,Ca,. EN la alimentacion € vaor de Cy, €s fijo.
a) Calcllese la conversion de A que ha de mantenerse en el reactor para hacer méximo €

beneficio global, despreciando € coste de funcionamiento.
b) Repitase el apartado g) con el coste horario de operacién en funcién del caudal de dimen-

tacion, dado por a + fFy,.

7-31. Los productos quimicos A y B reaccionan del modo siguiente:

A+ B—>R, rg = k3C,Cg = (68.8 1/h  mol)C.C»
B b d S rg = kaCBz = (544 llh . mol)C32

En esta reaccion se producen 100 moles de R/hora a un coste minimo en un reactor de mezcla
completa. Calcllense los caudales de alimentacién de A y B empleadosy el tamafio necesario del

reactor.
Datos. Se dispone de los reactantes en corrientes separadas para Cus = Cro = 0,1 mol/l,

y €l coste de ambos es de 50 ptas./mol. El coste del reactor es de 1 pta.fh- 1.



Efectos de la temperatura y
de la presion

En la blsqueda de las condiciones dptimes en que se efectlian las reacciones,
ya hemos visto cdmo influyen & tamafio y d tipo dd reactor sobre la converson y
la digribucion de los productos obtenidos. La temperatura de reaccion y la presion
influyen también sobre el transcurso de las reacciones, por 1o que estudiamos
seguidamente € papd de edas vaidbles

Hemos de considerar tres aspectos. En primer lugar necesitamos saber
como influyen las variaciones de la temperatura y la preson de operacion sobre las
condiciones de equilibrio, la velocidad de reaccion y la digribucion dd producto.
De esta forma podremos determinar la progresion de temperatura 6ptima, que
varfa con d tiempo en los reactores discontinuos, con la longitud en los reactores
de flujo en pistdn, y,de un reactor a otro en una serie de resctores. Edta progre-
S6n representa les condiciones idedes y en d dissfio red hemos de aproximar-
nos en lo poshble a esas condiciones.

" En segundo lugar, las reacciones quimicas suden ir acompafiadas de efectos
cdorificos y hemos de conocer como edtos efectos modifican la temperatura de la
mezcla reaccionante. Con edta informacion podemos proponer  didintos  reactores
y ggemas de intercambio de cdor que més se goroximen d  dptimo.

Findmente, la sdeccion dd ddema mé adecuado correspondera a  conside
raciones  econdmices.

En la bUsgueda de las condiciones éptimas, con € objeto de lograr la mayor
goroximecion a las mismas, hemos de fijanos méas en d disefio red que en la de
terminacion de reactores egpecificos, que permitan esa mayor gproximacion.  Con
ese fin, efectuamos a continuacion € estudio de reecciones comenzando por les
smples, y continuando con condderaciones especides sobre las mditiples.

231
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REACCIONES SIMPLES

En las reacciones simples interesa conocer € grado de conversion y la esta-
bilidad del reactor, y no se presentan los problemas de la distribucién del pro-

ducto.
La termodindmica suministra dos tipos importantes de informacion relacio-

nados con la conversion y con la estabilidad del reactor; la primera es e caor
desprendido o absorbido para una determinada extension de la reaccion, y la se-
gunda, la conversién maxima que puede alcanzarse. Vamos a estudiar brevemente
estas dos cuestiones. Para un tratamiento mas detallado, con la justificacion de las
expresiones consideradas y sus muchas formas especiales, ha de acudirse a los
textos corrientes de termodindmica para ingenieros quimicos.

Célculo de los calores de reaccién a partir de la termodinadmica

El calor desprendido o absorbido durante una reaccion depende de la natu-
raleza del sistema reaccionante, de la cantidad de sustancia que reacciona y de la
temperatura y presion del sistema, calculandose a partir del calor de reaccién AH,
para el sistema considerado. Cuando no se conoce € calor de reaccion, en muchos
casos puede calcularse a partir de datos terinoquimicos conocidos y tabulados de
los calores de formacion AHj, o de calores de combustion ‘AH, de cada uno de los

componentes de la reaccién. A modo de repaso consideremos la siguiente:
aA —>rR + sS

Por convenio se define el calor de reaccion a una temperatura T, como €l calor su-

ministrado a sistema reaccionante cuando a moles de A desaparecen para formar
r molesde Ry s moles de S, permaneciendo € sistema a la misma temperatura y
presion antes y después de la reaccion, es decir:

Positivo, endotérmico 3
aA — rR + 55, AH”{Negativo, exotérmico @1

Calores de reaccion y temperatura. El calor de reaccion a la temperatura 7,
en funcion del calor de reaccion a la temperatura 7', se calcula por € principio de
conservacion de la energia del modo siguiente:

Cal Caor su-
Calor Salor Calor ministrado a
absorbido por ]ummlstlt'ad? absorbido por los productos
la reaccion a la] = [105 reactantes} g accion a | + | para levarlos 8-2)

temperatura ‘paéaeslégv;r los la temperatur: de d:s‘:iivo
2 .
T hasta T, T T, hasta T,
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En funcién de las entalpias de los reactantes y de los productos:

AHm = —(Hz - Hl) reactantes + AH,, + (Ha e Hl) productos (8'3)

en la que los subindices 1 y 2 se refieren a los valores de las magnitudes tomadas
alas temperaturas T, y T,, respectivamente. En funcion de los calores especificos:

AH, = AH, +LT’ vC,dT (8-4)
1
siendo
VC, = rCpr + 5Cpg = aCyps (8-5)

Cuando los calores especificos se expresan en funcion de la temperatura, del
modo siguiente:
Coa = ap + BaT + yaT?
CpR. = ap + BT + yaT? (8-6)
Cos = ag + BaT + ysT™

obtenemos

AH,, = aH.. f: (Va + VBT + VyT%) dT
‘ (8-7)
= AH, + Vo(T, = T) + L@ = ) + F (T - T5)

siendo
Va = rog + sag = ae,
VB = rBn + sBs = aB, @8-8)
Vy = rys + sys — aya
Conociendo €l calor de reaccién a una temperatura y los calores especificos
de los reactantes y de los productos en € intervalo de temperatura considerado,

podemos calcular e calor de reaccion a cuaquier otra temperatura. De agui po-
demos calcular los efectos calorificos de la reaccion.
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Célculo de las constantes de equilibrio a partir de la termodinamica

Las constantes de equilibrio pueden calcularse a partir del segundo principio
de la termodinamica, y una vez conocidas permiten calcular las composiciones de
equilibrio de los sistemas reaccionantes. Hemos de recordar, sin embargo, que los
sistemas reales no alcanzan necesariamente esta conversion;’ por lo tanto, las con-
versiones calculadas a partir de la termodindmica son solamente valores posibles.

Recordemos que la entalpia libre de referencia AG” para la reaccion de la

ecuacion (8-1) a la temperatura T, se define como:
L r(7j; ]
(f )R G)S (8'9)

en donde f es la fugacidad de cada componente en las condiciones de equilibrio,
f° eslafugacidad de cada componente en el estado de referencia elegido arbitra-
riamente a la temperatura T (el mismo que € empleado en € célculo de AG"), G°
es la entalpia libre de referencia de cada componente que reacciona (tabulada
para muchos compuestos), y K es la constante de equilibrio termodinamico para
la reaccion. Los estados de referencia, a una temperatura dada, se suelen elegir
dd modo siguiente:

Gases. El componente puro en estado hipotético ideal, a una atmaésfera de
presion.

Solidos. El componente solido puro, a presion unitaria

Liquidos. El liquido puro a su tension de vapor.

Solucién en liquidos. Solucion 1 molar, o bien solucion de concentracion
td que la actividad del soluto sea igud a la unidad.

Por conveniencia se definen:

AG® = rGy + sGi - aGy = -RTIn K = -RTIn

rf 8 r L) r E ]
K s , K. = PnPs’ K, g Yrrs __CR'Cq
1= "pe »= “Ppa v Ko==—%—
(8-10)
An=r+s—-a

Para distintos sistemas se pueden obtener formas simplificadas de la ec. (8-9).
Para reacciones en fase gaseosa los estados de referencia se eligen usualmente a
la presion de una atmdésfera. A esta presion baja la desviacion dd estado ideal es
siempre pequeia; por |o tanto la fugacidad y la presién son idénticas o sea, f° = p°=
1 atm. En este caso:

K = ¢~2¢RT = K{p° =1 atm}~*" (sh)
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El término entre paréntesis en esta ecuacion y en la (8-13) es siempre la unidad,
pero lo hemos escrito para que las ecuaciones se mantengan dimensional mente co-
rrectes.

Para gases ideales

Ji= pi= ym = CRT (8-12)

para cualquier componente i. Por consiguiente:

Kf = K,
(8-13)
K- K, Km™  K(RTY"
=1 atm}“’l {p° =1 atm}* = {p” =1 atm}2"

Para un componente sélido que toma parte en una reaccion, las variaciones de
fugacidad con la presion son pequefias y generalmente pueden despreciarse. Por
consiguiente

(7[-‘0 ) componente sélmo: ! (8-14)

Conversion de equilibrio. La composicion de equilibrio. como depende de la
constante de equilibrio, varia con la temperatura. Termodinamicamente esta va-

riacion viene dada por:

Por integracion de la ec. (8-15) obtenemos la.variacion de la constante de equilibrio
con la temperatura. Cuando € calor de reaccion AH, pueda considerarse cons-

tante en € intervalo de temperatura dado, la integracion conduce a

InKe o A (Tl2 - Til) (8-16)

K, _ 1™ AH' ar (8-17)
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Donde AH, viene dada por una forma especia de la ec. (8-4) en la que € subin-
dice 0 corresponde a la temperatura de referencia

T
AH, = AH,, + fT VG, dT (8-18)
0

Sustituyendo la ec. (8-18) en la (8-17) e integrando, considerando que la variacion
de C, con la temperatura viene dada por fa ec. (8-8), tenemos:

K. T. v \v2
Ring2 = Valnz? + LA 2 @2 ~ T
o (8-19)
VB ., Vry e/ ] 1
(A v e 3 e F 7 - g)

Estas expresiones permiten calcular la variacion de la constante de equilibrio con
la temperatura, y por tanto la conversion.

Termodindmicamente se pueden deducir las conclusiones siguientes reflejadas,
en parte, en las Figs. 8-1 y 8-2:

1) La constante de equilibrio termodindmica no depende de la presion del sis-
tema, de la presencia o ausencia de inertes, ni de la cinética de la reaccion, pero
depende de la temperatura del sistema.

) l
1 ——K >>1; Se aproxima a ia
- reaccion irreversible

Exotérmica

K << 1; Sélo son posibles

l/- conversiones muy bajas
. |
Fig. 8-1. Efecto de la temperatura sobre la conversion de equilibrio de acuerdo con las
predicciones termodinamicas (presion constante)

Endotérmica
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Disminuye &l pémero
de moles con la
reaccion

Xpe (p.e., 2A—R)

Aumenta el nimero de
moles con la reaccion
(p.e., A—2R)
0 .
Concentracién de los reactantes
(aumento de la presién para sistemas en fase gaseosa;
disminucion de los inertes para todos los sistemas)

Fig. 8-2. Efectos de la presién e inertes sobre la conversién de equilibrio de acuerdo
con las predicciones termodindmicas (temperatura constante).

2) Aungue la constante de equilibrio termodinamica no depende de 1 . . pre-
sién o presencia de inertes, la concentracién de equilibrio de las sustancias y la
conversion de equilibrio de los reactantes pueden depender de estas variable .

3)S K » 1 la conversién puede ser practicamente completa y la reaccién pue-
de considerarse irreversible. Si k € 1 la reaccién no transcurrird en una extension
apreciable.

4) Al aumentar la temperatura, la conversion de equilibrio aumenta para las
reacciones endotérmicas y disminuye para las exotérmicas.

5) Al aumentar la presion en las reacciones en fase gaseosa, la conversion
aumenta cuando €l nimero de moles disminuye con la reaccién, y disminuye cuando
el nimero de moles aumenta con la reaccién.

fj) Para todas las reacciones la disminucién de inertes actla de] mismo modo
gue un aumento de presion en las reacciones en fase gaseosa.

Ejemplo 8-1. Variacion de la conversion de equilibrio con la temperatura

a) Calcilese, entre 0 °C y 100 “C, laconversién de equilibrio de A paralareaccién en fase
acuosa

AG3es = = 3375 cal/mol
AH, 355 = - 18000 cal/mol

A=R

Dénse 10s restedos representando la  converson frente a la  temperaura
b) (Qué redricciones habria Que imponer a un reector que operara isotérmicamente, si Que-
remos obtener conversones fracciondes del 75 ¢4 0 mayores?
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Datos: El valor de AG’" esta basado en los siguientes estados de referencia de los reactantes
y de los productos:

Cr = C2 = 1 moll

Supéngase que la disolucion es ideal, en cuyo caso:

Supéngase también que |os calor es especificos de todas las disoluciones son iguales a los
del agua.

Solucién
a) Como todos los calor es especificos son iguales, v Cp = 0. Entonces, a partir de la
€c, (8-4), el calor dereaccién esindependiente delatemperaturay viene dado por:

AH, = AH, a9 = = 18000 cal/mol (i)
A partir delaec. (8-9) la constante de equilibrio a 25 °C, viene dada por:

Kags = €Xp (— AGz0s/RT)

. ( 3375 cal/mol
P \(T99 cal/mol . °’K)(298°K)

) = 300 (i)

Como € calor de reaccion no varia con la temperatura, la constante de equilibrio K a cualquier
temperatura, se calcula por la ec. (8-16). Por consguiente:

Ko AE(1_ L)
D Xaos 1,99 \T ~ 298
que con las ecs. (i) y (i) da
n X 0000 (1_ Ly
300 1,99 \T 298
o bien
18000
= —24 7
InkK RT , (iii)

En la Tabla 8-E1 se dan los valores de In K y de K, calculados a partir de la e¢. (iii), para inter-.
valos de 10 °C. Termodindmicamente tenemos:

Cos _ Cao = Cas _ _ Xas

K= ZA0  —hs
CAO CA. | - XM
Por consiguiente la conversion fraccional en el equilibrio viene dada por:
K .
Xae = @iv)

1+ K
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Tabla 8-E1
Temperatura elegida
In K Xae
°C °K de la Fc. (iii) K de la Ee. (iv)
5 278 1,90 2700 0,999 +

15 288 6,76 860 0,999
25 298 5,70 300 0,993
35 308 470 110 0,991
45 318 379 442 0,978
55 328 291 18 4 0,949
65 338 2,10 8,17 0,892
75 348 1,33 3.79 0,791
85 358 0,61 1,84 0,648
95 368 -0,079 0,923 0,480

En la Tabla 8-El se dan también los valores de Xae caculados a partir de la eec. (iv), y en la Fig. 8-E1
se muestran las variaciones de la conversién de equilibio con la temperatura, en € intervdo com-

prendido entre 0 °Cy 100 “C.

b) A partir de la grifica vemos que la temperatura debe permanecer por debajo de 78 “C,
si queremos obtener conversiones del 75 % o mas elevadas.

10 ,

o8l

0.4 =

02 -

0 1

Conversién de equilibrio

0 20

40 60

Temperatura °C

Figura 8-E1
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Ty

'3\/
Cy T

c 14 Cs r

n /\Cl

T Composicién, C

T,

Fig. 8-3. Diferentes formas de representer las relaciones entre la temperatura, la com-
posicion y la velocidad de reaccién para una reacciébn homogénea.

Procedimiento gréfico general de disefio

En una reaccion homogénea estan relacionadas la temperatura, la composi-
cién. y la velocidad de reaccion; esta relacion puede representarse graficamente por
uno de los tres modos indicados en la Fig. 8-3. El primero' representacion compo-
sicion-temperatura, es el mas conveniente para representar datos, para calcular € ta-
marfio del reactor, y para comparar disefios alternativos.

Para una aimentacion dada (fijados Cag. Cig, - - -) Y €mpleando la conversion
del componente clave como medida de la composicidn y extension de la reaccion,
la representacion de X, frente a T tiene la forma general indicada en la Fig. 8-4.
Esta representacion puede construirse a partir de una expresion termodinidmica-
mente consistente de la velocidad de reaccion (la velocidad ha de ser cero en €
equilibrio) o bien por interpolacion de un conjunto de datos cinéticos juntamente

Reversible exotérmica |7Revefsible endotérmlcal

<——— Equilibrio,

Figura 8-4 Forma general de las curvas conversion-temperatura para diferentes tipos
de reaccién.
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con la ‘informacion termodinamica sobre ¢l equilibrio. Naturalmente que la con-
fianza que podemos tener en todos los cdlculos y predicciones siguientes depende
directamente de la exactitud de estas gréficas. Por consiguiente, es indispensable
disponer de buenos datos cinéticos para construirlas.

El tamafio del reactor necesario para una funcién dada y para una progresion
de temperatura determinada, se calcula de modo siguiente:

1. Setraza el camino de reaccion en la gréfica de X, frente a T, siendo esta
la linea de operacidn.

2. Secaculalavelocidad para varios valores de X, alo largo de este camino.

3. Serepresenta la curva de 1/(— r,) frentea X, para este camino.

4. Se cécula e érea bgjo esta curva, que nos da V[F,,.
Este procedimiento se muestra en la Fig. 8-5 para tres caminos. e camino AB
para flujo en piston con un perfil arbitrario de temperatura, el camino CD para

A lo largo
08 —r, =001 del camino AB —
100 Flujo en pistén,
Aos5l 062 1 perfil arbitrario
' 0,05 Ta , | de temperatura
~ ' 50
0,3 ViFu
20
A —l s
Ty 0305 08 1
D
08 R
100 - Flujo con
X, L N Ao largo recirculacién
04| 9 0.05 . . del camino CD R=1
7 10,02

N =r, =001

Punto de operacion

- E
07y 100
Xa -1 : ] Flujo en
Ta - V/iF,, ]mezcla completa
i : )
T 0,7 1
T X,

Figura 8-5 Determinacion del tamafio del reactor, para diferentes tipos de flujo y una
misma temperatura de alimentacion [,



242 CAP. 8. EFECTOS DE LA TEMPERATURA Y DE LA PRESION
flujo no isotérmico en pistdn con un 50 % de recirculacion, y e punto E para flujo
en mezcla completa. Obsérvese que para flujo en mezcla completa la linea de ope-
racion se reduce a un punto.

Este procedimiento es general, aplicable a cualquier cinética, a cualquier pro-
gresion de temperatura, y a cualquier tipo de reactor o serie de reactores. Por con-
siguiente, una vez conocida la linea de operacién puede calcularse € tamafio de
reactor por este procedimiento.

Progresién de temperatura Optima

Detinimos la progresion de temperatura dptima como aquella progresion que
hace minimo € valor de V[F,, para una determinada conversion de reactante.
El 6ptimo puede corresponder a condiciones isotérmicas 0 a una determinada
pauta de temperatura que puede variar con € tiempo en un reactor discontinuo,
con la longitud en un reactor de flujo en pistén, o de un reactor a otro en una serie
de reactores de mezcla completa. Es importante conocer cual es esta progresion
ya que es la ideal ala que hemos de tratar de acercarnos en un sistema real. Por
otra parte, nos permite estimar la desviacion del sistema real con respecto al ideal.

La determinacién de las caracteristicas de |la progresién de temperatura dptima
en un tipo dado de reactor se efectla teniendo en cuenta que, para e sistema,
siempre hay una temperatura a la cual |a velocidad de reaccién es maxima, cual-
quiera que sea la composicion. El lugar geométrico de las velocidades maximas
(progresién de temperatura 6ptima) se determina examinando las curvas r(T, C) de
la Fig. 8-4; en la Fig. 8-6 se muestra esta progresion.

Para las reacciones irreversibles, la velocidad aumenta siempre con la tempe-
ratura para cualquier composicion, por consiguiente la velocidad méxima corres-
ponde a la temperatura maxima permisible. Esta temperatura maxima esta limitada
por los materiales de construccion, o por € posible aumento de la importancia
relativa de las reacciones secundarias.

. Reversible Reversible
Irreversible endotérmica exotérmica
Lugar geométrico
| de velacidades
A | b | 1 maximas;
_____ = * Camino =.__ camino optimo
) T ootmo. | ey
Camino tsotérmico
Xa optimo,
isotérmico | i
|
: S
T; -
T max permisible - {méx permisible max
T T T permisible

Fig. 8-6. Lineas de operacién para el tamafio de reactor minimo.
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Para las reacciones endotérmicas una elevacion de la temperatura hace aumen-
tar tanto la conversion de equilibrio como la velocidad de reaccién. Por consi-
guiente, del mismo modo que para las reacciones irreversibles, hemos de emplear
la temperatura més ata permisible.

Para las reacciones exotérmicas reversibles la situacion es diferente porque
aqui hay dos factores en oposicion: cuando se eleva la temperatura aumenta la
velocidad de la reaccion directa, pero disminuye la conversién maxima. En conse-
cuencia, cuando € sistema esta lgjos del equilibrio resulta ventajoso emplear una
temperatura elevada para la cua la velocidad es dta; cuando se han acanzado
condiciones proximas a las del equilibrio la temperatura debe ser més baja para
que se desplace € equilibrio hacia valores méas favorables de la. conversion. Por
lo tanto, en general, para las reacciones exotérmicas reversbles la progresion Optima
corresponde a una variacion de temperatura, empezando por una temperatura alta
gue va disminuyendo al aumentar la conversion. En la Fig. 8-6 se muestra esta
progresion, y sus valores se determinan uniendo los maximos de las curvas de
velocidad; la linea resultante se denomina lugar geomérico de velocidades maximas.

Efectos calorificos

Cuando € cdor absorbido 0 desprendido por la reaccion puede modificar
significativamente la temperatura de los fluidos reaccionantes, ha de tenerse en
cuenta en € disefio. En este caso hemos de utilizar tanto las expresiones del balance
de materia como las de energia, ecs. (4-1) y (4-2), en lugar de considerar solamente
el balance de materia, que era €l punto de partida para € estudio de las operaciones
isotérmicas de los capitulos 5 y 6.

En primer lugar, si la reaccidn es exotérmica y €l cambiador de calor es incapaz
de disipar todo € cdor liberado, la temperatura del fluido reaccionante se elevara
a medida que va aumentando la conversién. Por un argumento analogo, se deduce
para las reacciones endotérmicas, que €l fluido se enfriara a medida que aumenta
la conversién. Vamos a relacionar esta variacion de la temperatura con la extension
de la reaccién,

Empezaremos con las operaciones adiabaticas, extendiendo después € trata-
miento para tener en cuenta el intercambio de calor con los alrededores.

Operaciones adiabéticas

Consideremos UN reactor de mezcla completa, un reactor de flujo €N pistén,
0 una seccion de un reactor de flujo en pistén, en los que la conversién € X,, como
se muestra en la Fig. 8-7.

En los Capitulos 5 y 6 se eligié como base uno de los componentes, gene-
ralmente € reactante liiitante. para todos los célculos del balance de materia. Se-
guiremos aqui e mismo procedimiento tomando como base € reactante limitante A.
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Calor desprendido o absorbido Reactor de flujo en piston,
Xp0=0T1, durante la reaccién o secciéon del mismo
L XAO =0, Tl XA, Tg \l
]
<o X T it
E———

------ Aislados
funcionamiento adiabatico

Figura 8-7. Operaciones adiabaticas con efecto térmico suficiente para producir una

elevacion (exotérmicas) o un descenso (endotérmicas) de la temperatura del fluido
reaccionante

Los subindices 1, 2 se refieren a la temperatura de las corrientes de entrada y

salida.

Cr,” y C," son los calores especificos medios de la corriente de la alimentacion

gue no ha reaccionado y de la corriente de producto completamente
convertido por mol de reactante A de entrada.

H' y H” son las entapias de la corriente de alimentacion que no ha reac-
cionado y de la corriente de producto completamente convertida por
mol de reactante A de entrada

AH, es € caor de reaccién por mol de reactante A de entrada
Tomando T, como temperatura de referencia en la que se basan las entalpias y los

caores de reaccion, tenemos.
Entalpia de la corriente de aimentacion:

H; = C(T; — T)) = 0 cal/mol A

Entdpia de la corriente de sdida

Hz X, + Hy(1 = X,) = C)(T3 — T)X, + C(Ty = T)1 - X,) cal/mol A
Energia absorbida por la, reaccion
AH,; X, cal/mol A
Sustituyendo estas magnitudes en € balance de energia.
Entrada = Salida + acumulacion + desaparicion por reaccion 4-2)
obtenemos, en el estado estacionario:

0 = [CyTs = T)Xa + C(Ta - T1X(1 - X)) + AH, X, (8-20)
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Efectuando operaciones resulta :

_ Cy(T. -~ T) _ C, AT
= AL (G- -~ “EH, =~ (G-CyiT ¢

0 con la ec. (8-18):

Calor necesario para
elevar hasta T, la co-
Xe = C, AT [ rriente de alimentacion
A= TAH,; | Cdor desprendido (8-22)
por la reaccion a T,

gque para conversion completa, resulta:
—AH,; = C; AT, paaX,=1 (8-23)

La dltima forma de la ecuacion expresa, smplemente, que € calor desprendido
por la reaccion es igual a caor necesario para €levar la temperatura de los reac-
tantes desde T, hasta T,.

La relacion entre la temperatura y la conversion, dada por los balances de
energia de las ecs. (8-21) u (8-22). se muestra en la Fig. 8-8. Las lineas resultantes
pueden considerarse rectas para todos los fines préacticos, ya que la variacion del
término del denominador de estas ecuaciones es relativamente pequefia. Cuando
Lo = 0 € cador de reaccion es independiente de la temperatura y las
ecs. (8- 213 y (8-22) se reducen a

_GC, AT

—AH, (8-24)

Xy

gue es una recta en la Fig. 8-8.

Esta figura muestra la forma de las curvas del balance de energia, tanto para
las reacciones endotérmicas como para las exotérmicas y tanto para reactores de
mezcla completa como de flujo en pistén. Esta representacion muestra que cual-
guiera que sea la conversién en cualquier punto del reactor, la temperatura es la
del vaor correspondiente sobre la curva. Para € reactor de flujo en pistén la tem-
peratura dd fluido en € reactor se desplaza a lo largo de la curva; para flujo en
mezcla completa, € fluido acanza inmediatamente e valor final que se lee sobre
la curva. Estas lineas se denominan lineas de operacién adiabdtica del reactor. Al
aumentar los inertes C, aumenta, y estas curvas se acercan mas a la perpendicular
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Conversién completa del

1 reactante limitante
10— — = —— e L
Reaccion Condiciones
endotérmica isotérmicas
Reaccién
AH,>0 exotérmica
AH, <0
A""éee"m Aumento de
i
Xa inertes nertes
Disminucién
de Inertes Disminucién
de inertes
~
~N
\\
AN
a A L

T, = temperatura de alimentacion

T

Fig. 8-8. Representacion grafica de la ecuacion del balance de energia para funcio-
namiento adiabatico. Las curvas son lineas de operacion adiabdtica.

a ge de abscisas. Una linea perpendicular indica que la temperatura no varia
durante la reaccion, siendo este el caso especia de las reacciones isotérmicas estu-
diadas en los Capitulos 5-7.

El tamafio de reactor necesario para un fin determinado se calcula del modo
siguiente: para flujo en piston se tabulan los vaores de la velocidad para distintos
valores de X, leidos sobre la linea de operacion adiabética, se representa 1/(— ra)
frente a X,, y se integra; para flujo en mezcla completa se utiliza smplemente la
velocidad correspondiente a las condiciones existentes en € reactor. En la Fig. 8-9
se indica la manera de efectuar estos célculos.

Obsérvese que este procedimiento resuelve simultaneamente las ecuaciones del
balance de materia y del de energia que rigen e proceso. Desplazandonos a lo
largo de la linea de operacién adiabética se satisface €l balance de energia; calcu-
lando las velocidades a lo largo de esta linea y evaluando F[Fy, se satisface € ba
lance de materia

El mejor método de operacidn en condiciones adiabaticas para un reactor de
flujo en pistdn se encuentra trasladando la linea de -operacién adiabatica (variando
la temperatura de entrada) de modo que la velocidad acance € valor medio més
elevado. Para las reacciones endotérmicas esto implica que se ha de partir del valor
mas ato permisible de la temperatura; para reacciones exotérmicas hemos de
operar a ambos lados del lugar geométrico de velocidades maximas, como se indica
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h
A lo largo

/ Ee la linea

Linea
diabatica =7,

7

Endotérmica,
flujo en pistén

‘ 1 A lo largo
T D de la linea
N
1 [ |
= Exotérmica,
X A flujo en piston
—ri= ViFo —
‘Linea P
adiabétice
4 {
c
A
1
X, // =
2 Exotérmica,
/ Punto $ mezcla completa

/ adiabdtico F
7/
/
/s ﬁ 1
- «

Fig. 6-9. Determinacion del tamafio del reactor para funcionamiento adiabatico con flujo
en pistdn y flujo en mezcla completa.

en la Fig. 8-10. Con unos cuantos ensayos se determina la temperatura éptima de
entrada, que hace minimo el valor de V/Fa, Para € reactor de flujo en mezcla
completa hemos de operar en e lugar geométrico de velocidades maximas, como
se indica también en la Fig. 8-10.

El tipo 6ptimo de reactor, que hace minimo V/F,,, se determina directamente
a partir de estas gréficas de X, frente a T. Cuando la velocidad disminuye progre-
sivamente con la conversion hemos de utilizar flujo en piston. Este es € caso que
Se presenta en las reacciones endotérmicas (Fig. 8-9a) y se aproxima a las reacciones
exotérmicas que se efectlian isotérmicamente. Para las reacciones exotérmicas que
experimentan una gran elevacion en la temperatura durante la reaccion, la velo-
cidad aumenta desde un valor bgjo hasta un-valor maximo que corresponde a una
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Lugar geométrico de
velocidades maéaximas

XA deseado —— Flujo en mezcla

X, Flujo / completa
en pistén / /
/ /
/ / /
II I/ I’
/ / /
/ / /
- Wi i z
TeeTIrooT Y 117 117
Syt [y Notymae? S

Demasiado bajaDemasiado alta

Temperatura de
entrada correcta

Demasiado baja}Demasiado alta,

Temperatura de
entrada correcta

Para el flujo en

Fig. 8-10., Localizacion de la linea 6ptima de operaciéon adiabética.
completa no son

pistén se precisan algunos tanteos previos: para flujo en mezcla
necesarios.

conversion intermedia X,, y después desciende. Este comportamiento es caracte-
ristico de las reacciones autocataliticas; por consiguiente son mejores los disposi-
tivos con recirculacion. En la Fig. 8-1 1 se representan dos casos, uno en el que es
mejor el flujo en pistéon, y otro en e que es megjor una gran recirculaciéon 0 flujo
en mezcla completa. La pendiente de la linea de operacion Cp,/— AH,, determinara
en qué caso nos encontramos. Asi:

1. para valores pequefios de C,/— AH, (reactantes gaseosos puros) es mejor
el flujo en mezcla completa

Recta de operacion:
pendiente =

Cp/(~AH)

Gas puro o enriquecido \

Con pequena pendiente utilicese
flujo en mezcla completa o
flujo con una gran _
recirculacion -

Xa

Liquido o
gas diluido

T
L)
Su.ardie 12 pendearda ee grande
la velocidaddisminuye continuamente;
utilicese el flujo en pistén

Vclocidades
muy bajas

Fig. 8-11. Para las reacciones exotérmicas, cuando la elevaciéon de temperatura es gran-
de, es mejor el flujo en mezcla completa; el flujo en piston es mejor cuando el com-
portamiento es aproximadamente isotérmico.
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2. para valores elevados de C,/— AH, (un gas con muchos inertes o sistemas
liquidos) es mejor et flujo en piston.

Operaciones no adiabéticas

Para que la linca de operacion adiabética de la Fig. 8-8 se acerque 1o mas
posible alas condiciones ideales de la Fig. 8-6 sera necesario suministrar o absorber
deliberadamente calor del reactor. Por otra parte se han de tener en cuenta las
pérdidas de calor a los arededores. Veamos como estos modos de intercambio
de cador modifican la forma de la linea de operacién adiabética.

Con referencia a la Fig. 8-12, sea Q la. cantidad de calor suministrado a un
reactor de mezcla completa, a un reactor de flujo en piston o a una seccion de
un reactor de flujo en piston, por mol de reactante A de entrada, incluyendo tam-
bién en este calor |as pérdidas a los alrededores. La ec. (8-20), € balance de energia
aplicado a todo €l sistema, se modifica para tener en cuenta este intercambio de
calor, dando :

Q=CyT; - T)X, + Cy(T: — T)(1 — X,) + AH, X,

gue con la ec. (8-18) y después de efectuar operaciones, conduce a

cdor neto que todavia se necesta

después que e caor transmitido eleva la
Y. = C,AT-Q _ ( temperatura de la alimentacién hasta Tg)
A~ T_AH,; = \caor desprendido por la reaccién a T, (8-25)

Calor desprendido
por reaccién

l Cambiador de calor |

T - T2, Xa Tl\ 5 T2, Xa T megézn T2, Xa

x’ﬁ\ . /fv g Pérdidas ; ‘ z 3

Q cal/mol A "alimentacién Q

- Q

Fig. 812, Operaciones no adiabatices, teniendo en cuenta las pérdidas de calor, et
calor intercambiado deliberadamente y el desprendido por reaccion.
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y para Cp" = C,’, que es una aproximacion que muchas veces es suficientemente
exacta, resulta:

(8-26)

Cuando el calor suministrado es proporcional a AT = T, - T, la linea del balance
de energia gira sobre T, como se indica en la Fig. 8-13. Otros modos de suminis-
trar o absorber calor producen los correspondientes cambios en la linea del balance
de energia.

Empleando esta linea de operacién modificada, €l procedimiento para calcular
el tamafo del reactor y las condiciones dptimas de operacion se deducen directa-
mente a partir del estudio sobre las condiciones de operacion adiabéticas.

Linea del balance
/- - ———— -de energia

¢

Calor desprendidos
proporcional a

- T
X, Ty=Ty \7

/
/
/

P
4 -

P Calor suministrado
P proporcional &

- ;=T

T1 = temperatura de la alimentac'on

T

Fig. 8-13. Representacién grafica de la ecuacién del balance de energia mostrando el
giro de la linea adiabatica producido por el intercambio de calor con los alrededores.

Consideraciones

Las condiciones de operacién adiabaticas para una reaccion exotérmica con-
ducen a una elevacion de la temperatura con la conversién. Sin embargo, la pro-
gresion deseada es una de temperatura descendente. Por consiguiente, para hacer
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Perfil ideal

T de temperatura
\, .
‘- Reaccion y

Producto enfriamiento

B o, C, frio
W B > Calentamiento de
~Y C ia alimentacion
Alimentacion caliente A

Alimentacion
fria

(a)

Perfil ideal
de temperatura

Reactores /

Alimantacion.. Templado Producto
caliente Separacion Separacion frio
de calor de calor >
()
() Perfil ideal
de temperatura
Reactores constante
2o, ( adiabaticos T F
Al A ‘:' ] B;L—_Z?:jc B “K==== Tmax permisible
imentacion fria
D ‘ E G
==1ryi
= F e, 4
(‘ Producto  frio
Horno >
Coordenada de reaccion
(c)

Fig. 8-14. Modos de aproximarnos al perfil ideal de temperatura por intercambio
de calor: (a)y {b) reaccién exotérmica; (€) reaccién endotérmica.

gue la linea de operacién se aproxime a la ideal, puede ser necesario una separa-
cion de calor muy grande, y se pueden proponer muchos esquemas para lograr
este objetivo. Como ejemplo podemos considerar € intercambio de caor con €l
fluido de entrada (véase la Fig. 8-14a) estudiado por Van Heerden (1953, 1958).
Otra alternativa es operar en multiples etapas adiabéticas con enfriamiento entre
las etapas (véase la Fig. 8-144). En general, se emplean mdltiples etapas cuando
no se puede efectuar el intercambio de calor necesario dentro del reactor, como
ocurre normalmente en el caso de reacciones en fase gaseosa, debido & que sus
caracteristicas de intercambio de calor son relativamente desfavorables. Para las
reacciones endotérmicas se suelen emplear mliltiples etapas con recalentamiento
entre etapas, para evitar que la temperatura descienda demasiado (véase la Fi-
gura 8-14c).
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Como € principa empleo de estos métodos de operacion en muiltiples etapas,
y otros muchos, se encuentra en las reacciones gaseosas catalizadas por solidos,
estudiaremos estas operaciones en € Capitulo 14. Para € estudio del disefio de
reactores para reacciones homogéneas debido a su paralelismo con las cataliticas,

remitimos a lector a Capitulo 14.

Estudio del problema especial de reacciones exotérmicas en reactores
de mezcla completa

Para las reacciones exotérmicas con flujo en mezcla completa (0 proximo a
flujo en mezcla completa), puede presentarse un caso interesante en € que mas
de una composicion en € reactor puede satisfacer las ecuaciones que rigen € ba-
lance de materia y energia. Esto significa que no podemos conacer la conversion
gue se va a acanzar. Estudiemos este problema.

En primer lugar consideremos un fluido reactante que entra con un caudal
de alimentacion dado (fijado * o V/F,,) a un reactor de mezcla completa. Para
cada temperatura del reactor habrd una conversién determinada que satisface la
ecuacion del balance de materia, ec, (5-11). A temperatura baja la velocidad es
baja, y por lo tanto su conversion es baja. A temperatura mas alta la conversion
aumenta 'y se aproxima a la del equilibrio. A temperatura todavia més ata se entra
en la region de equilibrio descendente, y por 10 tanto la conversion también
descendera para un valor determinado de r. En la Fig. 8-15 se representa
este comportamiento para diferentes valores de 7. Ha de tenerse en cuenta que
estas lineas no representan una linea de operacion ni un camino de reaccion. En
realidad, cada punto de estas curvas representa una solucion particular de las
ecuaciones del balance de materia; por consiguiente, representan un punto o con-
dicion de operacion para e reactor de mezcla completa.

Lugar geométrico de los puntos

1 de operaciéon para este T
E /
Xa
107!
6 -
104
T=10"3
-
o i - v v
Irreversible en este Reversible en este
intervalo de T intervalo de T

Fig. 815. Conversiébn en un reactor de mezcla completa en funcién de T y de T
segln la ecuacion del balance de materias, Ec. 5-11.



REACCIONES  SIMPLES 253

Conversion
practicamente,
completa

Xa
Balance de
materia
Extension , M*, Punto de ignicién
desprdeciable_ bgll;%::eenstege ' inestable
a " I
reaccion energia !
|
1 -
T, T Ignicion .
T

Flg. 6-16. Tres tipos de soluciones para los balances de materias y energia en las
reacciones exotérmicas irreversibles.

Ahora bien, para una temperatura de alimentacion dada T, las condiciones
dentro del reactor se obtienen por la interseccion de la linea del balance de energia
con lalinea del balance de materia en formade S, para e vaor del t de operacién.

Para reacciones irreversibles pueden presentarse los tres casos que se indican
en la Fig. 8-16. Primero, la linea del balance de energia T4 representa el caso en
que € caor desprendido por la reaccion es insuficiente para elevar |a temperatura
hasta un nivel bastante ato para que la reaccion se automantenga, por lo tanto,
la conversion es despreciable. En €l otro caso extremo, representado por la linea
T, B, cuando € calor desprendido por la reaccion es mas que € necesario, e fluido
se calentara Yy la conversion sera practicamente completa. Finalmente, la linea T,C
representa un caso intermedio con tres soluciones para las ecuaciones de los ba-
lances de materia y energia. puntos M’, M” y M™. Sin embargo, el punto M" es
un estado inestable porque con un pequefio aumento de la temperatura el calor
producido (con la curva del balance de materia ascendiendo rapidamente) es mucho
mayor que el calor consumido por la mezcla reaccionante (curva del balance de
energia); el exceso de calor producido hara que )1 temperatura se €leve hasta que
se alcance € punto M. Por un razonamiento similar, si la temperatura desciende
ligeramente por debajo de M” continuard descendiendo hasta que se alcance €
punto M’. Consideremos el punto M” como € punto de ignicién. Si la mezcla puede
elevarse por encima de esta temperatura la reaccion serd automantenida.

Para las reacciones exotérmicas reversibles se presentan |os tres mismos casos,
gue se indican en la Fig. 8-17. Sin embargo, puede observarse que, en este caso,
hay una temperatura éptima de operacion en que la conversién es méxima para
un valor de 7 dado. Por encima o por debajo de esta temperatura disminuye la
conversion; por consiguiente, es esencial un control adecuado del calor a separar
para € funcionamiento satisfactorio del reactor.

El tipo de comportamiento que acabamos de considerar se presenta en los
sistemas para los que la pendiente de la linea del balance de energia C,/— AH,
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Balance de energia

Punto éptimo de interseccion
de las curvas de balance

de materia y energia

Wh——————— —

Balance de materia

Temperatura demasiado

alta,  conversion

Calor producido baja

insuficiente
/

<
]
//
///Demasiado calor
producido, insuficiencia
de inertes
0 -

Ty, temperatura de alimentacién
T

Fig. 8-17. Solucién de los balances de materia y energia para reacciones rever-
sibles exotérmicas.

es pequefia; por consiguiente, cuando hay una gran liberacion de calor y se emplean
reactantes puros nos alejamos de las condiciones de operacion isotérmicas. Van
Heerden (1953, 1958) estudi6 este tipo de sistemas reaccionantes. Por otra parte,
aunque el problema es mucho méas complejo, la llama de un gas ilustra muy bien
las multiples soluciones indicadas aqui: el estado no reaccionante, el reaccionante.
y el punto de ignicién.

Para las reacciones autoinducidas, tales como éstas, es particularmente im-
portante la dinamica del reactor, la estabilidad, y el procedimiento de iniciacion.
Por ejemplo, un pequefio cambio en el caudal de la alimentacion (valor de t),
composicion o temperatura de la alimentacion, o en la intensidad de intercambio
de calor, pueden originar que la salida del reactor pase bruscamente de un punto
de operacion a otro.

Ejemplo 8-2. Construccién de la gréfica velocidad-conversién-temperatura a partir
de los datos cinéticos

Con el sistema del ejemplo 8-1y partiendo de una disolucion exenta del producto R, las expe-
riencias ciné_ticas en un reactor discontinuo dan 58.1 % de conversibn en 1 minuto a 65 °Cy 60 %,
de conversibn en 10 minutos a 25 °C, Suponiendo que la reaccién se ajusta a una cinética rever-
sible de primer orden, calctilese la expresion cinética de esta reaccion y constriyase |a grafica con-
versién-temperatura, con la velocidad de reaccién como parametro.

Solucién

Integracion de la ecuacion de diseiip. Para una reaccion reversible de primer orden. la ecua-
cién de disefio para un reactor discontinuo es:

dX, dX, 1 rxa dX,
d CMI —ra CMI ki Ca = kaCr = Ky J.@ 1 = Xa/Xae
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De acuerdo con la ec. (3-54) esta integral da
kyt Xa s
= —In (l - )
XA: XAI (l)

Cdleulo del coeficiente cinético para la reaccion directa. A partir de la experiencia discon-
tinua a 65 “C, teniendo en cuenta que del jemplo 8-1 Xa. = 0,89, con la ec. (i) calculamos:

k(1 min) - —In (l _ 0,581)
0,89 0,89

0 bien

K133 = 0,942 min* (i)
Andogamente, para la experiencia discontinua a 25 °C encontramos:

Ki,208 = 0,0909 min™ (iii)

Suponiendo que la variacion con la temperatura se gjusta a la ecuacion de Arrhenius, la relacion
entre los coeficientes cinéticos para la reaccion directa a estas dos temperaturas, da:

Ki,s08  0,0909  kyoe P1/R208)
K1, 330 0,942 ko€~ B1/R(338)

a partir de la cud se calcula la energia de activacion para la reaccion directa, dando:
E; = 11600 cal/mol
Por consiguiente, € coeficiente cinético para la reaccion directa es:

ky = 3 X 107e~11 600calmoliRT = p17%,3~11 600/RT iyt

Teniendo en cuenta que k, /k, = K, y que en el gjemplo 8-1 se han calculado los valores de K,

podemos calcular k..
Resumen: Paralareaccion reversible de los gjemplos8-1y 8-2, tenemos:

1 CM

A(—-—z R; K"—— --—C ; ~ra = r= leA - kZCB
At

Equilibrio: K = l® 000/RT~24.7

Coeficientes cinéticos; ky, = el™2-11 600RT 1 op-1

kg = e41:9-20 600IRT | pin-t




Conversion ———»-

1,0

9sC

oy o s
08 0(%//'// // T
//0;903, pd .
08 / o | A AW, ': [CM‘ 1{.";1,]
0,01 / // // ™~ tier.np? en
v minutos
waaVAN ANy,
RN aVviaDany D
0,03 ' ——
06 [l 1/ AN / A% N
ANANA AT/ RNARY/NA AN
ne

/ / / / / /i / ] - Equilibrio

=3

wn
™~
R
-
T —
[=~]

VA /1 1/ NN\

(=]
>
[~
I~
=]
I~
P
<]
/]

03 / L/ : 'mE / 1o, , . N
02| |/ ,/__ | /L_/ 1/ v \:

— |
—
-
-~
—
~

| ! /
0,1 ! I l / / 3
' ll ] / | I / / / 5|
00 l l / / /
-10 0 1 2 30 40 50 60 70 80 90 loo 110

Temperatura, —*C =——3=

Figura 8-E2

NOIS3IHd V1 30 A VHNLVEIEWAL V1 30 SOLD343 '8 'dvD



, REACCIONES SIMPLES 257

A partir de estos valores puede construirse la gréfica de X, frente a T para cualquier valor
de C... Estos calculos se hacen rapidamente empleando un ordenador electronico. La Fig. 8-E2
corresponde a esta representacion, construida para Ca, = 1 mol/litroy Cgre = O.

Como estamos considerando reacciones de primer orden esta representacién puede utilizarse
para cuaquier valor de Cj, recalculando |os valores de las curvas cinéticas; asi, paraCaq = 10 mo-
leslitro Simplemente se multiplican todos los valores de esta gréfica por 10.

Ejemplo 8-3. Disefio para la progresién de temperatura éptima

Empleando la progresién de temperatura éptima en un reactor de flujo en pistén para la
reaccion de los giemplos anteriores:

a) Calcllese e tiempo espacial necesario para alcanzar la conversidén del 80 % de una alimen-
tacién en la que Caq = 1 mol/litro.

b) Représentese €l perfil de temperatura'y de conversidén a |0 largo del resctor.

Considérese que la temperatura méxima de operacidén permisible es de 95 °C.

Solucion

a) Tiempo espacial minimo. Sobre la gréfica conversion-temperatura (Fig. 8-E2) se traza la
curva que corresponde a lugar geométrico de las velocidades méaximas. Teniendo en cuenta la
limitacién de temperatura méxima se traza el camino éptimo para este sistema (linea ABCDE
en la Fig. 8-E3a) y se integra gréficamente a lo largo de este camino, para obtener:

0.8 dXa
o (—ra)camino éptimo, ABCDE

Topt = CAO

A partir de la Fig. 8-E3b se determina e vaor de esta integral, resultando:

r = 1,62 min=97s

CamingAB CD E

1.0 10 L F?g?%r-téraa g :3??2

0,8 - 8} 08 §

Area total= [ T2 m162 N

061 6L 6 &\

Xa 1 \\Q

0k = L §

' El 10% del érea \

alcanza este \

02+ 2 punto g \

0 ! | | I 0% .‘vt\»»'\x.w.‘-:(x‘o)ﬁ&\\\\\\\\_\\\
0 20 40 60 80 r moss‘c 0 02 04 06 08

max®=

Temperatura, °C Xa

Figuras-E3a Flgura 8-E3b.
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ﬁq Reactor de flujo en pistén
] | I |

0 2% 4% 60% 80% 100%
Fraccion de la distancia a lo largo del reactor+

Figura 8-E3c

b) Perfilesde Ty X5 alolargo del reactor.  Dividimos lalongitud total del reactor en tramos
del 10 %, tomando para cada tramo el 10 % del drea bajo la curva de la Fig. 8-E3b. Este proce-
dimiento da X, = 0,34 para el primer tramo del 10 %, X, = 0,485 para el tramo del 20 %, etc.
Las temperaturas correspondientes resultan 362 °K para X; = 0,34 (punto C), 354 °K para
Xa = 0,485 (punto D), etc.

Observamos también que la temperatura de partida es 95 “C, y para X; = 0,27 (punto B)
empieza a descender. Midiendo las éreas de la Fig. 8-E36 vemos que este descenso se presenta
después que € fluido ha recorrido & 7 % de la longitud total del reactor.

De este modo se determinan los perfiles de temperatura y conversién, cuyos resultados se
indican en la Fig. 8-E3c.

Ejemplo 8-4. Disefio de un reactor de mezcla completa

La disolucion acuosa concentrada de A de los gemplos anteriores (Cie = 4 mol/l,
Fx = 1000 mol/min, C, = Csa,0) se ha de convertir hasta un 80% en un reactor de mezcla
completa.
pa) Caculese € tamafio del reactor necesario.
b) Indiquense las necesidades de intercambio de calor s la alimentacion entraa 25 °C y e
producto ha de sdlir a esa temperatura.
¢) Compérese el tamafio de este reactor con €l tamafio minimo que se obtendriasi se utilizase
la progresion de temperatura optima.
Solucion
a) Volumen de reactor. Para Cis = 4 mol/l podemos utilizar la gréifica de Xa frente
a T (Fig. 8-E2) multiplicando por 4 todos los valores de velocidad de esta gréfica,
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Figura 8-E4a

De acuerdo con la Fig. 8-10 € punto de operacion para flujo en mezcla completa estard Situado
en la curva correspondiente a lugar geométrico de las velocidades mdximas para la linea de con-
version del 80 % (punto C de la Fig. 8-E4dqg). En este punto la velocidad de reaccion vale:

—ra = 0,4 mol A convertido/min -1

A partir de la ecuacién de disefio para reactores de mezcla completa, ec. (S-11), el volu-
men NECEArio €S

_ FaoXa _ (1000 mol/min)(0,80) _
V=" oamojmn-1 _ 20!

b) Intercambio te calor. La pendiente de la linea del balance de energia €s:

Cp (1000 cal’/4 mol A-°K) _ 1
TAH, (18000 caljmol A) 72

pendiente =

Trazando esta linea por € punto C (recta BCD) vemos que la alimentacion ha de enfriarse 20 °C
(desde @ punto A hasta € punto B) antes de que entre y reaccione adiabdticamente. Observamos
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| |/
25° ﬂ 50 cja 'ﬁ 25° 25° - 'ﬁ 25°
L 1 { ‘!] ) Qgaiida = 925 Keal/min

Qsalida= 500 keal/min  Qgajiga= 925 keal/min Qsalids = 500 kcal/min
Figura 8-E4b.

también queel producto ha de enfriarse 37 °C (desde el punto C hasta el punto E). Por |o tanto,
el caor intercambiado es:
Refrigerador antes de
entrar: Qus = (250 cal/mol A + °K)(20°K) = 5000 ca/mol A de dimentacion
= (5000 cal/mol A)1000 mol A/min) = 5 000 900 cal/min
Refrigeracion  después

de sdir: Qez = (250)(37) = 9250 cal/mol A de aimentacion
= (9250)(1000) = 9 250 000 cal/min ,

En la Fig. 8-E4b se muestran dos maneras de situar los refrigerantes.

¢) Comparacion con el volumen minimo. Parael perfil optimo de temperatura, Cag = 1 mol/
litro, en e gemplo 8-3 teniamos:

0,8
T = CAO d—A’A: 1,62 min
0 =Fa

En este caso tanto Cay COMO — 4 estén multiplicados por 4, por lo tanto ¥ no varia y e camino
Optimo y la progresion de temperatura tampoco varian. Por consiguiente, tenemos:

F, (1,62 min)(1000 mol/min)
=124 o =
Cao 4 mol/l 4051

Comparando este resultado con €l del apartado a) vemos que cl reactor de mezcla completa tiene
un tamaiio cinco veces superior a minimo.

Ejemplo 8-5. Diseffio de un reactor de flujo en pistén

Calcllese @ tamafio del reactor adiabatico de flujo en pistén para que reaccione la aimen-
tacion del gemplo 84 hasta la conversion del 80 %,
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Solucion. Siguiendo e procedimiento de la Fig. 8-10 trazamos lineas de operacion (véase
la Fig. 8-ESa) de pendiente 1/72 (a partir del jemplo 84) evaluando para cada una la integral:

08 gX,
o —TIa

y calculamos el valor minimo. En las Figs. 8-ESa y 8-ESb se muestra este procedimiento para las
linees AB 'y CD. A lalinea cD le corresponde € &rea mds pequeiia, proxima a minimo, y por
consiguiente es la linea de operacion adiabética buscada. Por lo tanto:

08 dX
V = Fy _[ L)

= F,,(Area bgjo la curva CD)

= (1000 mol/min)(l »72 1-min/mol)
= 17201

Este volumen es algo mds pequefto que €l del reactor de mezcla completa (ejemplo 8-4), pero
es todavia 4 veces mayor que & minimo.

Con respecto a las temperaturas, la Fig. 8-E5a muestra que la alimentacion primero debe
enfriarse hasta 16 “C, pasar después a través del reactor adiabético. y salir a73,6 °C con una con-
version del 80 %,
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REACCIONES MULTIPLES

Como s ha indicado en la introduccion d capitulo 7, en las reacciones mil-
tiples, tanto el tamafio del reactor como la distribuciéon del producto vienen
influenciades por las condiciones dd proceso. Como los problemas rdativos d
tamafio dd resctor no difieren, en principio, de los estudiados para las reacciones
simples y son, de ordinario, menos importantes que los relacionados con la obten-
cion del producto deseado, vamos a estudiar este Ultimo problema. Por consi-
guiente. veamos cOmo en un reactor con un tiempo espacid determinado, influye
la temperatura sobre la distribucion favorable del producto y sobre la produc-
cién méaxima del producto deseado.

En este estudio prescindiremos del efecto de la concentracion suponiendo
gue todas las reecciones son dd mismo orden; esde efecto ¢ edudio ya en d Ca
pitulo 7.

Variacion de la distribucion del producto con la temperatura

En las reacciones milltiples s los coeficientes cinéticos de dos eapas son 4,
y k,, la rdacion entre las velocidades de edtas etgpas viene dada por:

E,[RT
Ky _ kye™® K10 ‘B3~ EIRT o o(Ey=E\)IRT (8-27)

El vdor de eda rdacion varia con la temperatura, segin que E, ssa mayor O menor
que E,, es dedr:

ki/k, aumentasi E, > E,

cuando T aumenta: . .
kilkg disminuye si E, < E.

Por consguiente, entre las dos reacciones, la que tenga energia de activacion més
dta es la més snshble a la tempeaura De acuerdo con esto podemos establecer
la dguiente regla generd que nos da @ efecto de la temperatura obre la rdacion
de veocidades de las reacciones condderadas

Una temperatura elevada favorece la reaccion de mayor energia de activacion,
v una temperatura baja favorece la reaccion de menor energia de activacion.

Vamos a gplicar esta regla a digtintos tipos de reacciones mltiples, para cdcular
la temperatura de operacion adecuada.
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Para reacciones en paralelo

]/, Rdes‘eado
A
~N
S

no deseado

* ha de favorecer la eapa | y entorpecer la 2, para que k,/k, s haga lo mayor
posble Por consguiente, a patir de la regla anterior:

si E, > E, emplear T alta} (8-28)
si E, < E, emplear T baja
Para reacciones en serie
A—l_> Rdewczado S (8‘29‘1)
s« favorece la produccion de R § s aumenta k,/k,. Por consguiente
§| E, > E, emplear T alt.a} (8-290)
si £, < E, emplear T baja

Para las rescciones gengrdes en siepaddo hemos de condderar dos nuevos
agpectos. Primero, para etapas ramificarlas, si Unas razones aconsgan emplear tem-
peratura dta y otras temperatura bga, es mgor utilizar una temperatura intermedia
ya que dad la digribucion mas favorable dd producto. Como gemplo consde
remos las reacciones

Rdcxeadn

A s siendo E, > E,, E; < E, (8-30a)

Como E, > FE, es conveniente emplear una temperatura dta, y como E, < FE, es
conveniente emplear una temperaiura bga y puede demodrarse que la  digribu-
ciéon mas favorable del producto se obtiene cuando la temperatura satisface la
condicion  dguiente

1__ R [Ea ~ E @] (8-306)
T Ea - E2‘ E1 - Ez k20
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Segundo, para erapas en serie, S en una primera etapa es conveniente emplear
una temperatura ata y para una etapa posterior es conveniente emplear una tem-
peratura baja, deberemos emplear una progresion decreciente de temperatura.
Se mantienen argumentos andlogos para otras progresiones. Como e€emplo con-
Sderemos la reaccion :

A =L R 'S — 5 Ty 63 1)
NN N
U Vv w

E1>E2 E4<E3 E5>E3
(T ata) (T baja) (T alta)

sendo :

Teniendo en cuenta que en primer lugar se efectlian las etapas 1y 2, después la
3y 4,y finamentela5y 6 (por supuesto con cierta superposicion) observamos
gue la mejor secuencia sera partir de una temperatura alta, hacer que disminuya
hasta un minimo cuando la cantidad de R formada es alta, y hacer que aumente
cuando la cantidad de S formada es apreciable.

En la Tabla 8-1 se indican los niveles de temperatura y progresion mas favo-
rables paa digintos esjuemas generdes de reacciones. EStos resultados se  deducen
directamente a partir de los argumentos anteriores y se pueden extender directa-
mente a otros esquemas. En los problemas del final de este capitulo se consideran
algunos aspectos cuantitativos sobre Ty, asi como algunas posibles extensiones.

Variacién del tamafio del recipiente (o ) con la temperatura para obtener la
maxima produccién

La velocidad maxima de produccion requiere tanto que la distribucion de
los productos sea favorable como que las conversiones sean dtas. S las energias de
activacion son tales que se obtiene una distribucion favorable del producto a tem-
peratura ata, hemos de utilizar la temperatura més ata permisible, ya que entonces
las velocidades de reaccion son altas 'y el tamafio del reactor necesario es pequefio.

Si las energias de activacion de las distintas etapas de reaccion son iguales,
la distribucion del producto no esta afectada por la temperatura, sin embargo,
aun asi hemos de operar a la temperatura mas alta permisible ya que con ello se
hace minimo r 0 maxima la produccion.

El Unico problema se presenta cuando la distribucion favorable de los pro-
ductos corresponde a una temperatura baja, ala cual se forma muy poco producto
0 ninguno. En este caso, es preferible emplear una temperatura intermedia ya que
aunque la distribucién del producto es menos favorable, puede quedar més que
compensado por € aumento de la velocidad y de la conversion. El nivel de tem-
peratura 'y progresion que hemos de utilizar para cualquier tiempo espacial  deter-
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Tabla 8-1 Temperatura de operacién para una distribucién favorable
del producto

A -—l—-> Rdesudo’_s* S
N
T
(@SiE >E y E;emplear T alta
(b) Si E, > E; (T alta), Ex < Es(T baja) emplear T descendente
(c) Si Ky < Egy Ezemplear T baja
(d) Si E; < E(T baja), Ey; > E(T alta) emplear T ascendente

(8-32)

N, (8-33)
T
@SiE >E y E;emplear T alta
(b) Si E, > E; (T alta), Ey < Es(T baja) emplear T intermedia
(c) SiE; < E3  E; emplear T baja
(d) S E, < Ex(T baja), E, > ET alta) emplear T intermedia

A.-L)R-—’—)Smao

N (8-34)

T

(a) Si E; > Eg emplear T alta
() S E, < Ezemplear T baja

‘ (8-35)
T
(a) Si E3 > Egemplear T alta
(b) Si E3 < Eg emplear T baja

‘ A-L R s,
N\ N\ (8-36)
T U

(a) Si E, > E3, E;> Egemplear T alta

(b) Si Ey > E( T alta), E3 < E(T baja) emplear T descendente

(© Si E, < Es, Es < E, emplear T baja

(d) Si Ey < E(T baja), Es > E,( T alta) emplear T ascendente
Nota: Véase Denbigh (1958) que ha estudiado esta reaccion.
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minado puede calcularse por procedimientos analiticos o experimentales. Este es
el problema que vamos a tratar.
Consideremos los siguientes casos, parareacciones en paralelo

R deseado
1/7
A 3, siendo E, < E, (8-37a)
S
a) Si es indiferente el valor de T hemos de utilizar la temperatura mas baja
posible con un tiempo espacial muy grande.
b) Para un valor de 7 determinado, la produccién maxima de R, en un reactor
de mezcla completa, corresponde a la temperatura dada por:

T= % /m [kzof(% - 1)] (8-373)

Obsérvese que la temperatura 6ptima depende tanto de la cinética de las reac-
ciones como de r.

¢) Si se puede utilizar una progresion de temperatura, por ejemplo en un
reactor de flujo en pistén, entonces para un valor der determinado una progresion
de temperatura creciente es mejor aln que la 6ptima isotérmica.

d) En todos los casos, los valores de Ty r que han de utilizarse se encuentran
por un balance econdmico entre los dos factores: el aumento de produccion frente
al aumento del tamafio del reactor.

Para las reacciones en serie

A —> R geeaso—>S siendo E, < E. (8-38)

a) Si es indiferente el valor de + hemos de emplear la temperatura mas baja
posible con el valor adecuado de + para alcanzar Cg, wix.

b) Para un valor de 1 determinado y operacidn isotérmica hay una temperatura
6ptima que da Cg, wix. Estatemperatura se calcula a partir de la ec. (3-3i) para
flujo en piston.

¢) Si se puede utilizar una progresion de temperatura en un reactor de flujo
en piston, entonces una progresion de temperatura creciente es ain mejor que la
optima isotérmica. En la Fig. 8-18 se muestran estas progresiones de temperatura
para el caso en que se especifiquen las temperaturas maxima y minima permisibles.
Obsérvese que esta progresion es inversa de la correspondiente a las reacciones en
paralelo arriba estudiadas.

d) En todos los casos la temperatura 6ptima de operacidn, se calcula por un
balance entre el aumento del costo del reactor para temperaturas mas bajas de
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Tonix, == -
permisible ; : |
r=138 (=121 | !
Camax_ o5 1= 0.48 ! :
A | 1 |
i ' !
] '
| 1
| | |
| & | )
: N\ |
! ! |
Tmin, |- —== ! + +
permisible ! ! H ! |
L | ] b { | R I
138 12,1 8,6 6 2 0

Tiempo transcurrido antes de abandonar el reactor

Fig. 8-18. Perfil de temperatura 6ptimo en un reactor de flujo en piston, para varios
tamafios de reactor para las reacciones elementales.

A——)R—-—)S, BAZO, E1<E2

Adaptado de Ar:s (1960).

operacién y el aumento de los beneficios obtenidos al aumentar € rendimiento
del producto.

Aris (1960) estudid distintos aspectos de este problema. Nosotros también
hemos indicado que si se desea €l producto intermedio el flujo en piston es siempre
el mas adecuado de los modelos de contacto. Naturalmente que si el producto
final S es el deseado siempre hemos de utilizar una temperatura ata ya que aumenta
tanto a k; como a k,.

Este tipo de razonamiento para estos dos tipos de reacciones puede extenderse
a otros esguemas de reacciones multiples.

Observaciones

Este estudio sobre reacciones multiples, muestra que €l valor relativo de las
energias de activacion nos da la temperatura o progresion de temperaturas que
resultan més favorable, del mismo modo que en el capitulo 7 se puso de manifiesto
qgue la concentracién o progresion de concentraciones nos indicaba cua era el
mejor modo de mezcla. Aunque la caracteristica general de temperatura baja,
alta, decreciente o creciente se puede determinar normalmente sin gran dificul-
ted, e clculo del perfil Optimo suele ser dificil y exige conocimientos matemé
ticos méas profundos.

En el terreno experimental generalmente nos encontramos con el caso inverso
al gue acabamos de estudiar, ya que encontramos la distribucion del producto a
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partir de los datos experimentales, y con ellos pretendemos determinar la estequio-
metria, |a cinética y las condiciones de operacién mas favorables. Las generaliza
ciones de este capitulo han de ayudarnos en nuestra investigacion inductiva.

Por (ltimo, cuando las reacciones son de distinto orden y con digtintas energias
de activacion hemos de combinar 1os métodos de los Capitulos 7 y 8. Jackson et a
(1971) estudiaron un sistema particular de este tipo, y encontraron que € control
Optimo requeria solamente controlar uno de los dos factores. la temperatura o la
concentracion. El factor controlante depende de que la variacion de la distribucion
del producto sea méas sensible a la temperatura o a la concentracion. Seria intere-
sante saber s se pueden generalizar estas conclusiones.
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PROBLEMAS

Estén agrupados del modo siguiente: _ _
Problemas 1-10: Conversion de equilibrio de reacciones répidas.

Problemas 11-20: Conversién para reacciones simples.
Problemas 21-30: Conversion para reacciones multiples.

8-1. En un reactor de 20 cm’ que contiene aire en condiciones normales (0 °Cy 1 atm),
se inyectan 20 cm” del gas A, 4 cm” del gas B y 20 ¢m?® del gas C, medidos en condiciones nor-
males. Los gases A, B y C reaccionan de acuerdo con la ecuacién estequiométrica siguiente:

JA+ 3B =C

Se alcanza el equilibrio a 0 °C cuando la presion en el reactor €s 4 atm. Calculese |avariacién de
entalpia libre normal AG” a 200 atm y 0 °C para la reaccion:
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-
2C=A + 3B
Supdngase que se cumplen las leyes de los gases idedes.

8-2. Lasustancia A alcanza una disociacion molar del 2 % a 1000 °K y 1 atm de presion,
seguln la reaccion en fase gaseosa 2A = 2B + C.
Calcllese la disociacion molar porcentual

a) A200°K y 1 atm

b A 200 °K y 0,1 atm

tDans Los cdores especificos medios de A, B y C, en cal/mol “K, son 12, 9 y 6, respectiva
mente.

Cuando se forma un mol de A apartir delos reactantesB y C, a25 °Cy | atm, se liberan
2000 calorias.

8-3. Paralareaccion en fase gaseosa A = B + C, se ha encontrado querartiendo de A
puro se disocia € 50 % de este componente a 1000 °K y 10 am, 0 a 500 °K y 0,1 a m. Calcllese la
disociacion porcentual:

a) A 250 °K y 1 atm.

b) A 250 °K 'y 0,01 atm.

Datos: Los calores especificos medios de A, B 'y C, en cal/mol °K, son 12, 7y 5, resg :ctiva-
mente.

8-4. Dada la reaccion en fase gaseosa 2 A =B + C, se ha encontrado que partienc 3 de
1 mol de A, 2 moles de B y 5 moles de inertes, se disocia et 66,7 % de la cantidad inicial (e A
operando a 1000 °K y 10 am, y € 50 9 de dicha cantidad inicial de A operando a 500 °K y 0,1 atm.
Celcllese:

a) La disociacién porcentual a 250°K y 1 atm.

b) La disociacion porcentual a 250 °K y 0,01 atm.

c) AG” paralareaccion A =1/2B+1/2C,a250°Ky 1 atm.

d) AG” paralareaccion 2 A =B + C, a 250 °K y 0,01atm.

€) AH,, 444 Paralareaccion 2 A = B + C.

Datos: Los calores especificos medios de A, B 'y C, en cal/mol “K, son 7, 9y 5, respectiva-
mente.

8-5. Lasustancia A presenta una disociacién molar del 2 % a 1000 °K y 1 atm de presion,
ajustdndose a la reaccion siguiente:

2A=2B +C

Calculese la disociacion molar porcentual:

a) A 200°K y 1 atm.

b A 200 °K y 0,1 atm.

Datos: Los cal ores especificos medios de A, B y C son 8 cal/mol °K. Cuando se forma un
mol de A a partir de los reactantes B 'y C se liberan 2000 cal, a 25 °Cy 1 atm.

8-6. Para la reaccién en fase gaseosa:
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A =B +C, AH, 258 = 1000 cal/mol

Partiendo de 1 mol de A y 4 1/2 moles de gases inertes, y suponiendo que € 50 % del componente A
se disocia a 1000 °K y 100 am de presion totdl, cacllese:
a) AG” a500°K y 1 atm.
b AG” a500 °K y 0,01 atm.
c¢) Ladisociacion porcentual de A,a500°K y 1 atm.
Ig')tLa disociacién porcentual de A, a 500 °K y 0,01 atm.
atos.

Valores criticos

Sustancia C,, cal/mol . °K T, pC
A 13 loo0 100
B 8 400 50
C 5 800 20

Supdngase que el sistema es una disolucién ideal:

A, substancia pura)

fA = yAfA, substancia QUra= yAﬂ'(f -

La dltima magnitud entre paréntesis estd dada por las graficas de Newton que pueden encon-
trarse en diferentes obras de termodindmica para i ngenieros quimicos.

8-7. Las expresiones cinéticas siguientes corresponden a reacciones en fase gaseosa efec-
tuadas a 1028 “C:

ry = 670C,2 medida en unidades MKS

8388C3°Cy medida en unidades inglesas con el tiempo en horas

)
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Indiquese cudl de las expresiones estd mds afectada por una variacion:
a) de latemperatura
bydelapresion.

8-8. Lasiguientereaccion, muy rapida,

A+B=2R, k=4

% efectla isotérmicamente en un reactor de flujo en pistén. Cacllese la relacion entre A y B que
had minima la cantidad total de reactantes que entran como alimentacion a reactor para obtener
una cantidad determinada de R. Supongase que se desechan los reactantes que no han reaccionado.

8-9. La siguiente reaccibn, muy réapida,

A+B=2R, K=4

s efectia en un resctor de fluyjo en piston. Cacllese la relacion entre A y B que ha de aimentar
al reactor haciendo minimo el coste total del reactante, para obtener Una cantidad determinada

de R. Supdngase que se desechan |os reactantes no convertidos.
Datos: Coste del reactante A, u%/mol.
Coste del reactante B, £ $/mol.

8-10. La reaccion homogénea en fase gaseosa A + B = R + S conduce a una conversién
del 40 % de A en un reactor de flujo en piston cuando entran como alimentacién al reactor can-
tidades equimoleculares de los reactantes, a 2 atm y 25 “C.

a) Calcllese a qué temperatura deberd operar este reactor para que la conversidn del reac-
tante sea maxima, indicando el valor de esta conversion.

b) Indiquese si, para esta temperatura, Optima. ser6 posible disminuir la presion a valores
inferiores a la atmosférica sin que disminuya la conversion. Resultaria conveniente este cambio
debido a que posibles fugas del sistema no originarian contaminacion atmosférica o pérdidas de
reactantes.

Datos. Para la reaccién a 25 °C:

AH, = 1800 cd
AG =0

L as temperaturas de operacién posibles estdn comprendidas entre 0 °C y 500 °C, para cuyo in-
tervalo fos calores especificos de A. B, R y S en cal/mol °K, son 8, 10, 7 y 5, respectivamente.
Supdngase que la variacion de la velocidad con |a temperatura se ajusta a la ley de Arrhenius.
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8-11. Calculese el valor de ¥ necesario para alcanzar la conversion del 60 % en un reactor
de flujo en pistén con perfil Optimo de temperaturas, para el sistema de los ejemplos de este ca-
pitulo, si :

a) Ca = 1 mol/l.

b) Cap = 7,2 molfl.

8-12. Si se utilizara un reactor de flujo en pistén con progresion de temperatura Optima
en los ejemplos 8-4 y 8-5 (Cae = 4 mol/l, Fx, = 1000 mol de A/min) y la alimentacion y el
producto estuviesen a 25 °C, calcllese el calor intercambiando

a) en la corriente de alimentacion,

b) en el reactor,

c) en la corriente de salida del reactor.

8-13. Para el sistema reaccionante de los ejemplos de este capitulo, con Ca = 10 molfl,
calcllese la maxima conversion que puede obtenerse,
a) en un reactor de mezcla completa con intercambio de calor dentro del reactor o en la co-
rriente de entrada al mismo.
b) en un reactor de flujo en pistén adiabético Sin intercambio de calor durante la reaccién.
La temperatura del fluido reaccionante ha de mantenerse entre 5 °C'y 95 “C.

8-14. Parael sistema de los ejemplos de este capitulo, con Cas =5 mol/l,

a) Calcllese el tiempo espacial necesario en un reactor de mezcla completa para alcanzar
una conversion del 90 % de A en R.

b) Si la alimentacion entra a 25 “C, el producto sale a 25 °Cy el intervalo de temperaturas
permisible es de 5 °C a 95 “C, cacllese e intercambio de caor necesario, y en un esguema
indiquese el lugar en que ha de efectuarse este intercambio de calor.

8-15, Para aumentar e rendimiento de la reaccion en las condiciones del eemplo 8-5 se propone
recircular una parte de la corriente del producto que sale del reactor de flujo en pistén. Para la
linea de operacién CD (la dimentacion entra a 16,0 “C), cacllese la relacion de recirculacidn mds
adecuada y € aumento del rendimiento de la reaccion, s lo hay, que se logra con esta modificacion.

8-16. Cdcllese e volumen minimo de un reactor isotérmico de flujo en pistén para acanzar
la conversion del SO % de la dimentacion de los eemplos 84 y 85 e indiquese la temperatura
de operacion.

8-17. Para el sistema liquido reactante de los ejemplos de este capitulo, con una ali-
mentacion mas concentrada (Cao = 10 moles de A por litro).

a) Calcllese el intervalo de temperaturas para funcionamiento adiabdtico con que ha de
operar un reactor de flujo en piston o un reactor de mezcla completa, para obtener una conver-
sion del 80 %. Téngase en cuenta que el intervalo de operacion permisibk es de 5 °Ca 95 “C.

b) Para un caudal de alimentacion Fx = 1000 mol de A/min efectlese el disefio adecuado
indicando €l tipo y tamafio del reactor, y la posicion y funcion de los intercambiadores de calor
necesarios, § se. dispone de la dimentacion a 25 °C,

8-18. En dos reactores de mezcla completa se trata el fluido del ejemplo 84 para obtener
una conversion del 80 %:

a) Calcllese el tamafio de los dos reactores que hard minimo el volumen total.

b) Determinese la temperatura a que han de operar estos dos reactores.

c) Diséfiese un esquema del flujo y calculese la capacidad de los intercambiadores de calor
Para este esquema, si la alimentacion y el Producto han de mantenerse a 25 “C.
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8-19. En un reactor de mezcla completa se efectia la reaccion gaseosa reversible de primer
orden

A<—:_>R

Operando a 300 °K € volumen del reactor necesario es de 100 litros, si la conversion de A es del 60 %.

a) Calculese el volumen del reactor para la misma conversion y caudal de alimentacion,
operando a 400 °K.

b) Indiquese, por medio de un esquema, el modo de calcular la temperatura de operacidn
que haria minimo el tamafo del reactor de mezcla completa necesario para este caudal
de alimentacién y para esta conversion.

Datos:

k;, = 10® exp [ —4800/RT ]} seg
ACy= Con = Cpa= 0

AH, = —8000 cal/mol a 300°K
K = 10a 300°K

La alimentacion esta formada por A puro.
La presién total del sistema permanece constante.

8-20. Repitase el problema anterior con las dos modiiciones siguientes:

5 cal/mol-°K
—4000 cal/mol a 300°C

AC,
AH,

]

8-21. Determinese cualitativamente la progresién de temperatura 6ptima que hard méxi-
ma Cy para el siguiente esquema de reaccion:

A 1> R 2> Sacseado—> T
NN
U
Datos: E;, = 10, E3 = 25, Eg = 15, E, = 10, E5 = 20, Eg = 25

8-22. Paratodas las combinaciones de valores altos y bajos de E para las distintas etapas
del esquema de reaccion

A '_l>Rclcseado"3—> S
N N
T U

determinese cualitativamente la temperatura Optima de operacion que hard méxima Cgr supo-
niendo que r puede adquirir cuaquier valor.
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8-23. Para las descomposiciones de A en paralelo, todas del mismo orden,

Rdesudo

calculese la temperatura que haraméaximo €l rendimiento fraccional de R.
Nora: La ec, (8-30b) representa la solucién de uno de los casos.

8-24. Para las descomposiciones de A, de primer orden en paralelo

R deseado

A 2
S

que se efectlian en un reactor de mezcla completa con un tiempo espacial determinado, calcllese
la temperatura que hard méxima produccion de R.

Nora: La ec. (8-37b) representa la solucion de un caso.
8-25. En un reactor de mezcla completa, para un tiempo espacial determinado, calcllese la
temperatura que harad maxima Cg en las reacciones elementales

A->R-35S

Notra: Podemos sobrepasar este Cgr, max Operando en un reactor de flujo en piston.
826. La oxidacion violenta del xileno produce Unicamente CO, y H,0; sin embargo, cuando

|a oxidacién es suave y se controla cuidadosamente pueden también obtenerse cantidades signi-
ficativas de anhidrido ftalico de acuerdo con la reaccion:

O\ - oxigeno
0~z COnH:O
oq.\‘e‘\os @:zo/ etapa 2

Xx
= I CH, oo anhidrido
ftélico
%
\ CHa h °¢,‘e"
Qo 2

xileno 7 * €0, H,0
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Por otra parte, debido al peligro de explosién, hemos de mantener la fraccion de xileno en
la mezcla reaccionante por debajo del 1 %.

Naturalmente que en este proceso el problema es obtener una distribucion favorable del

roducto.

P a) Determinense las condiciones de operacién en un reactor de flujo en pistén que opere a
la temperatura maxima permisible.

b) Indiquense las condiciones para las que € reactor de flujo en pistén tendrd una progresion
de temperatura decreciente.

8-27. Para la descomposicién de A, de primer orden en paralelo:

R deseado
1/7
AZ-S

™

T

que se efectia en un reactor de mezcla completa con un tiempo espacial determinado, calcilese
la temperatura que hara méxima laproduccién de R.

8-28. La reaccion de primer orden:

A 5> R 2> Siecado  ky = 10%~6000T  seg

NN ko = 10e-to00r | seg
T U

L}

ks = 10%-90007 , seg”

k4 = 1012~ 12 000/T

il

se ensaya en dos reactores de mezcla completa en serie, entre 10 °C y 90 “C.

a) Calcllese el valor de la temperatura para alcanzar el maximo rendimiento fraccional
del producto deseado S, e indiquese el valor de este rendimiento, si ambos reactores se man-
tienen ala misma temperatura.

b) Calculense las temperaturas para las cuales el rendimiento fraccional es maximo,
e indiquese este rendimiento, si los reactantes se mantienen a temperaturas diferentes.

c) Para el apartado ) indiquense los tamafios relativos de |0s dos reactores (si son aproxi-

madamente iguales, si el primero es mas grande o mds pequefio que el segundo),

[1-29. Las reacciones en fase acuosa

A+B—R+T
R+B-2>S+T

transcurren con cinética de segundo orden. Calcilese |a temperatura optima de operacion de un
reactor de flujo en piston y el correspondiente rendimiento fraccional méxiio, basandose en la
cantidad de A consumida. R es el producto deseado y ha de operarse en un intervalo de
temperaturas comprendido entre §°Cy 65 °C,
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Datos: Se mezclan cantidades equimolares de A y B y se dejan reaccionar a temperaturas
diferentes, encontrandose que cuando se ha consumido todo el reactante B el andlisis indica que
hareaccionado el 75% de A a25°Cy el 65%a45“C.

8-30, Paralas series de reacciones de la Fig. 8-18 sea:

Tmin, permisible = 1000°K
E;/R = 10000°K
E,/R = 20 000°’K
Si latemperatura méxima permisible fuerainferior a 900 “C, calcllese:

a) El valor de Cg, mix/Chae.
b) El tamafio del reactor de flujo en piston necesario para obtener este producto.

8-31. Considerando el esquema de las reacciones elementales

A _l_> R "2—’ Sdeseado kl = 10e-3800/T y seg'l
\: ky = 1013¢=105007 (001
. ks = 10°e-1000T | gept

y si laalimentacion se compone de A e inertes, Cx = 1 mol/l, siendo el intervalo de tem-
peraturas de 7 a 77 °C:

a) Calcllese la cantidad maxima de S que puede obtenerse por cada mol de A y qué tipo
de reactor debe emplearse y cudl es la temperatura de la operacion para conseguirlo.

b) Determinese el tiempo minimo de permanencia en el reactor para otener €l 99 %
de C!nlx.

c) Repitase (b) si, con los mismos datos, se hacek, =10"a**/7, seg™.



Flujo no ideal

Hasta ahora nos hemos limitado al estudio de dos tipos de flujos idedles:
en pistén y en mezcla completa. Aungue el comportamiento real de los reactores
nunca se gjusta exactamente a estas situaciones idealizadas, en muchos casos se
aproxima tanto a estas condiciones que podemos admitir este comportamiento
ideal sin incurrir en error apreciable, sin embargo, en otros casos las desviaciorss
pueden ser muy grandes y originarse por formacion de canalizaciones del flujo, por
recirculacion del fluido, o por formacion de zonas estancadas o muertas en €
reactor. En la Fig. 9-1 se representan algunos casos. En todos los elementos del
equipo del proceso, tales como intercambiadores de calor, columnas de relleno
y reactores deben evitarse esas desviaciones, que siempre originan una dismi-
nucién en la eficacia de la instalacion.

Los problemas del flujo no ideal estdn intimamente relacionados con los de
cambio de escala, ya que la decision de si ha de ensayarse 0 no en planta piloto
depende, en gran parte, de nuestro control sobre las variables mas importantes
del proceso. A menudo, €l factor no controlable en e cambio de escala es la
magnitud de la no idedidad del flujo, y. con frecuencia, este factor difiere
ampliamente entre las unidades grandes y las pequefias; por consiguiente, € des
conocimiento de este factor puede conducir a grandes errores en el disefio.

En este capitulo estudiamos € flujo no ideal con bastante amplitud para ad-
quirir una idea intuitiva de la magnitud de este fendmeno en diferentes tipos de
reactores, al objeto de saber s han de considerarse o no como ideales, y como
han de estudiarse en el caso no ideal para abordar su resolucién de una manera
racional, de acuerdo con los conocimientos actuales sobre esta cuestion.

DISTRIBUCION DEL TIEMPO DE RESIDENCIA DE LOS FLUIDOS
EN LOS REACTORES

S supiéramos exactamente 1o que sucede en €l interior del reactor, es deciz,
s dispusiéramos de una representacion completa de la distribucion de velocidades

277
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Zonas estancadas™

() 1a
Gesle .
TR Circuitos muy cortos
It AT, y bypass
i Formacion de canalizaciones;

l especialmente importantes en

operaciones de dos fases
en contracorriente

Fig. 9-1. Tipos de flujo no ideal que pueden presentarse en aparatos de procesos.

dd fluido, podriamos predecir € comportamiento del reactor. Aunque esta técnica
seria magnifica, la complgjidad que implicaria seriatal que resultaria impracticable.

Como nos vemos obligados a prescindir de un conocimiento completo sobre
el flujo, seamos menos ambiciosos y veamos o minimo que hemos de conocer
sobre el flujo que nos permita disponer de informacion suficiente para € disefio.
En realidad, en muchos casos no necesitamos conocer muchas cosas; simplemente
cuanto tiempo permanece cada una de las moléculas en €l recipiente, 0 mas exac-
tamente la distribucion de tiempos de residencia de la corriente del fluido. Esta
informacion puede determinarse de manera facil y directa por un método de inves-
tigacion empleado ampliamente: € método experimental estimulo-respuesta.

Este capitulo trata, en gran parte, de la distribucion del tiempo de residencia
(0 RTD, residence time distribution) aplicable a flujo no ideal. Indicaremos cuando
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se puede emplear correctamente, cdmo ha de emplearse, y qué aternativa tomar
cuando no puede emplearse.

Para & conocimiento del «lenguaje» empleado en € estudio del flujo no ided
(véase Danckwerts. 1953), consideramos solamente €l flujo estacionario de un
solo fluido a través de un reactor, sin reaccion y sin cambios de densidad.

Curva E. Distribucion de edades del fluido que sale de un recipiente

Es evidente que, en general, los digtintos elementos del fluido al seguir dife-
rentes caminos a lo largo del reactor tardarén tiempos diferentes en pasar a su
través. La distribucion de estos tiempos en la corriente de fluido que sale del reci-
piente se denomina distribucion de la edad a la salida E, o distribucién del tiempo

de residencia RTD del fluido.
Es conveniente representar la RTD de tal manera que € érea bgjo la curva

sea la unidad, es decir
J'”Edz =1
0

Este procedimiento se denomina normalizacion de la distribucion, y en la Fig. 9-2
se muestra esta distribucion en forma normalizada.

De acuerdo con esta representacion la fraccion de corriente de salida cuya
edad* estd comprendida entre t y ¢ + dt es

E dt

la fraccion con edad inferior a t; es
131
ﬁ E dt ©-1)
0

mientras que la fraccion de material con edad superior a t,, representada por el
area rayada en la Fig. 9-2, es:

[[Ea=1-['Ea (9-2)

06 T A ' *

s 7 ’ '
La curva E esla distribucign gue ha de tenerse en cuenta en e flujo no ideal.
Mas adelante mencionaremos otras distribuciones relacionadas con ella que tienen
empleos  especides.

« El término «edad» de un elemento en la corriente de salida se refiere al tiempo que dicho elemento
permanecié en e recipiente.
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Curva RTD o curva E

Fraccion de la

E corriente de salida
con tiempo de residencia
Area total =1 mayor que &
0
0 2

t

Fig. 9-2. Curva de distribucién de edad a la salida E para el fluido que pasa a través
de un recipiente; también se denomina distribucién del tiempo de residencia o RTD.

Métodos experimentales

Como pretendemos caracterizar € grado de flujo no ideal por medio de la
funcién de distribucion de salida, hemos de saber como -se puede determinar E
para cualquier flujo. Con este objeto recurrimos a una serie de técnicas experi-
mentdes que se engloban en la denominacion generd de técnicas estimulo-respuesta
En este tipo de experimentacion estimulamos a sistema mediante una perturbacion
y vemos cémo responde a este estimulo; € andlisis de la respuesta nos da infor-
macién sobre € sistema. Este méodo de experimentacion se emplea ampliamente
en la investigacion cientifica

En nuestro caso, € estimulo es una inyeccion de trazador en e fluido que
entra al recipiente, mientras que la respuesta es una representacién del trazador
alasdida de recipiente frente a tiempo. Puede emplearse como trazador cualquier
sustancia que se pueda detectar y que no perturbe € tipo de flujo en € recipiente,
y cualquier tipo de sefid de entrada: una sefial al azar, una sefid periddica, una
sefid en escddn, 0 una sefid en impulso. En la Fig. 9-3 se representan estas sefiales,
asi como sus respuestas caracteristicas. Solamente consideraremos las dos Ultimas
por resultar més sencillo su tratamiento, aunque puede obtenerse la misma infor-
macion con todos estos tipos diferentes de sefiales de entrada.

Curva F

Cuando la corriente de fluido que entra al reactor no contiene trazador alguno,
y le imponemos una sefial trazadora en escalon, de concentracién C, en la corriente
de fluido que entra a reactor, se denomina curva F a la curva representativa de
la concentracion del trazador a la salida del recipiente (midiendo esta concentra-
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Sefal de
entrada del
trazador
(estimulo)

Sefal de entrada al azar

Senal de salida

\'/—\—’Q‘\_\l L/ Sefal de

salida del

1~ Reciplente /J" trazador

(respuesta)

Sefal de entrada ciclica

Sefal de salida

Seital de entrada en escalén

Concentracion de trazador

Senal de salida

Senal de entrada en impulso

Sefal de salida

Tiempo

Fi

Tiempo

g. 9-3. Técnicas estimulo-respuesta empleadas corrientemente para el estudio del

flujo en recipientes.

cién a la salida en funcion de su concentracion a la entrada, C/Cy) frente al tiempo.
En la Fig. 9-4 se representa esta curva y se observa que es siempre ascendente

desde 0 hasta 1.

~Sefial de entrada en escalon

4 rd

Sefial de salida
del trazador
o curva F

Fig. 9-4. Sefal caracteristica aguas abajo, denominada curva F, que corresponde a
la respuesta de una semat de entrada en escalén aguas arriba.
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Curia C

Cuando la corriente de fluido que entra a recipiente no contiene trazador
alguno, y le imponemos una sefid en impulso idealizada de trazador (sefial traza
dora que se inyecta de modo virtualmente instantdneo y que frecuentemente se
conoce con &l nombre de funcién delta o pulsacion) se denomina curva C alares
puesta normalizada del trazador en la corriente de sdida frente al tiempo.

Para efectuar esta normalizacion dividimos la concentracion por @ (el area
bajo la curva concentracion-tiempo). Por consiguiente, tenemos en forma nor-
mdizada :

fcm f—dt—l siendo Q:fo”c:dt 9-3)

La Fig. 9-5 muestra la curva C y sus propiedades.

Sefal de entrada en impulso ideal

Area = 1~ Sefal de salida del trazador o curva C

e N ———— e e

1
f
1 i
0 £
t
Fig. 9-5. Seiial caracteristica aguas abajo, denominada curva C, que corresponde a la
respuesta de una sefal en funcién 8§ aguas arriba.

Relaciones entre las curvas F, Cy E y el «tiempo medio- en recipientes
cerrados

Veamos las relaciones entre F y C con E en un recipiente cerrado, entendiendo
por este tipo de recipiente aguél en que € fluido entra 'y sale sdlamente por flujo
en pistén, es decir, que tiene perfil plano de velocidad. Vamos a considerar este
caso, en € que no existen a la entrada ni a la salida variaciones de velocidad, di-
fusién, remolinos o torbellinos. Los recipientes reales muchas veces se gjustan
bastante bien a estas hipotesis.

Para relacionar E con C en flujo estacionario, hemos de tener en cuenta
que la RTD para cuaquier porcion de fluido que entra a recipiente ha de ser
la misma que la de cuaquier porcion de fluido que sale. En caso contrario se
acumularia en € recipiente material de distintas edades, |10 que estaria en contra
diccién con la hip6tesis de estado estacionario.
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Consideremos € siguiente experimento en € que un fluido blanco circula en
régimen estacionario a través de un recipiente y en el instante ¢ = 0 provoguemos
una pulsacién de fluido trazador rojo. La curva C representa la concentracién del
trazador a la salida frente al tiempo; por consiguiente, indica cuando salen estas
moléculas, es decir, su distribucion de edades. Aunque la curva C representa la
RTD de esa porcion de fluido de entrada, también ha de representar la RTD
de cualquier otra porcién del fluido de entrada y como la RTD de cualquier
porcion del fluido de entrada ha de ser la misma que la dd fluido de sdida,
representara también la RTD de cualquier porcion del fluido de salida. Por io
tanto, tenemos:

C=E (9-4)

En consecuencia, la curva C da directamente la distribucion de edades a la salida

Para relacionar E con F consideremos un fluido blanco que circula en flujo
estacionario a través del recipiente, y en € instante ¢ = 0, se introduce un fluido
rojo en vez del fluido blanco. La curva F representa el aumento de la concentracion
del fluido rojo en la corriente de salida. Para cuaquier instante ¢ > O d fluido
rojo, y solamente € fluido rojo, de la corriente de salida tiene una edad inferior
at. En consecuencia, tenemos:

fraccion del fluido rojo) _ (fraccion de la corriente d \)
en la corriente de sdlida salida con edad inferior al

el primer término es ssimplemente € valor de F, mientras que € segtlado viene dado
por la ec. (9-1). Por consiguiente, tenemos para cualquier instante L

F = f ‘Edt (9-5a)
0
0 en forma diferencia:

dF
5 -E o (9-5b)

Finalmente veamos lo que se denomina «tiempo medio» del fluido en € reci-
piente. Como en este capitulo solamente consideramos € flujo de fluidas en estado
estacionario y densidad constante, tenemos :

v

F=—
vy

= tiempo de permanencia

= tiempo medio de residencia (9-6)

= tiempo espacid
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Parece l6gico suponer que el valor medio de la curva E venga dado por € vaor
de {, pero es necesario demostrarlo, para lo cual vamos a considerar €l contenido
del recipiente en € ingtante ¢ = 0. En este instante podemos escribir:

volumen total\ volumen de fluido fraccién de este fluido
del fluidoen el } Z que ha entrado que permanece mas
recipiente en el todos los entre t y t -+ dt de ¢ segundos en el

instante ¢ = 0 tiempos segundos antes recipiente

gue en forma matemdtica y utilizando la ec. (9-2), resulta:

V= f:’ @ dz)(f"" Edt)
o[ [ el

Cambiando € orden de integracion, tenemos:

f= f: U: dt']E dt

=[TEd=t 9-7)

0 bien

i

Podemos resumir nuestras conclusiones para cualquier instante ¢, del modo
sguiente :

(9-8)

Estas relaciones indican cémo las experiencias estimulo-respuesta, empleando
entradas tanto en escaldon como en impulso, permiten encontrar la RTD y €l caudal
medio del flujo del fluido en € recipiente. Hemos de recordar que estas relaciones
solamente se cumplen ‘para recipientes cerrados. Cuando no se satisfacen estas
condiciones de entorno la curva C puede ser muy diferente de la curva E. De hecho,
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ni siquiera los tiempos medios de estas curvas son iguales, asi, para recipientes
abiertos

| #ic g

En este caso es interesante definir E de modo que resulte Util.
La Fig. 9-6 muestra las formas de estas curvas para distintos tipos de flujo,
y también para una medida adimensional del tiempo, 8, que se estudia méas adelante.

-~

Conceptos matematicos utilizados

Introducimos agui tres conceptos matematicos que se utilizan ampliamente en
los cdlculos con trazadores. Muchos resultados de este capitulo se han obtenido
aplicando estos conceptos.

Mediay varianza. Frecuentemente deseamos caracterizar  una  distribucion  con
pocos valores numéricos. Con este fin la medida mas importante es e parametro
locacional de la distribucion, que se denomina media o centroide de la distribucion.
Por giemplo, para la curva C frente a ¢, esta media viene dada por:

=10 (9-%)
L Cdt

Si la curva de distribucion solamente se conoce para un nimero de valores dis-
cretos del tiempo, ¢;, entonces:

2 HC At (9-95)

XY

14

La siguiente magnitud descriptiva, en orden de importancia, es la amplitud
de la distribucion que corrientemente se mide por la varianza ¢%, definidacomo:

(t~#3Cdt [5t3C dt

_fs
ot = * Cdt = [® Cdt
0 0

& (9-10a)

Que para vaores discretos toma la forma:

26— DC Ay 3 43C Ay

~ = 2 -
o 2.C At 2. C Ay d (5-105)
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Flujo en pistén Flujo en mezcla completa Flujo arbitrario

E=C Area = ]

Ancho= 0

-~

Area = ]

Eg=GC

Ancho= 0

(]
1 05 1 15

Fig. 9-6. Propiedades de las curvas E, C y F para distintos flujos. Las curvas estan
construidas en unidades ordinarias y adimensionales de tiempo. La relacion entre las
curvas viene dada por las ecs. (9-8) y (9-26).
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La varianza representa € cuadrado de la amplitud de la distribucién y sus dimen-
siones son (tiempo)?. Es particularmente Util para comparar curvas experimentales
con una curva de una familia de curvas tedricas.

Edas expresones se dmplifican adgo cuando se emplean en recipientes cerrados
con distribuciones normalizadas. Asi, para una curva continua, 0 para medidas
discretas a intervalos de tiempo iguaes, la media sera

I= fthdt —ZLE-‘ = Z tLE, At (9-11)
[+]

y la varianza, resulta:

o? =f°°(z—i)2de=fo°° 13E df — i3
1)

2

En la Fig. 9-7 se indica € significado de estos términos. |,

o pequeia C A
5 funcion § de hrea = 3
'g /6 38 (t-12)
&
®
g
6 /—q'2=0
o > i
7 tB te= 12

Fig. 9-7. Medias y varianzas de distribuciones. y funcién 8 de Dirac.

Funcion delta de Dirac. Generalmente cuando se opera con funciones discon-
tinuas los célculos presentan ciertas dificultades. Para estudiar la pulsacion dis
continua se define una funcién especial denominada funcion delta de Dirac, 4,
de modo que &(r — ¢,) es una curva de distribucién que es siempre igual a cero,
excepto para t — t, = 0 que vae infinito. El area bgjo la curva es igua a la unidad
y € ancho de la pulsacién vale cero. Matematicamente:

8(t =) = wwpaat =t }

8(t - t,) = 0 en los demés puntos siendo .[ o ¥t — 1) =1 ©-13)
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En la Fig. 9-7 se muestra la representacion gréfica de esta funcion.

Una propiedad muy Util de esta funcion es que la integracion con cualquier
otra funcion f(t), da

f: 8t —=to)f(t)dt = f(t,) S a<t,<Db 9-14q)

=0 s ¢, no esta contenido en el intervalo ab (9-14b)

Su integracion es préacticamente automética; simplemente se evalla la funcién
f(t) en lalocalizacion de la pulsacion. Como gemplos del empleo de esta funcién 8
tenemos :

J“S(t— M2de =42 =9

2 3

f: 8t = 33 dt = 0
[ooe-vma=o =9,
f_“ S()e-* dt = e"i'; =1

Integral de convolacién., Supongamos que introducimos en un recipiente una
sefid «en disparo» de un trazador, Cept frente a ¢ como se representa en la Fig. 9-8.

ent Cll]
A ———»—Eecipiente—-—-—»

Pol W RTD = E frente a t
El mismo B

———

S\ elemento™~

CQnt

~ Cnl

~ -

L t segundos J_
antes

Fig. 48. Esquema representativo que muestra la deduccidén de la integral de con-
volucion,
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La sefial se modificara a pasar a través del reactor para dar una seiial de salida
Csa1- Como d flujo es & que origina esta modificacion en esta RTD particular,
vamos a relacionar Cent, E Y Ceap

Fijandonos en € trazador que sde en las proximidades del tiempo ¢, que
corresponde a rectangulo estrecho B de la Fig. 9-8, tenemos:

(todo el trazador que entra t' segun-
dos antes que ¢ y permanece durante
e tiempo ¢ en @ recipiente
El rectdngulo estrecho A representa e trazador que entra ¢’ segundos antes que ¢,
En funcién de este rectangulo la ecuacién anterior puede escribirse como:

trazador que sale) _
en d rectdngulo B

trazador que vodon 2 trzflateilor fraccion de trazac!or en A
sa}éc en‘el B = puios A qw'“:‘m"n rectingulo que Pcrmanece aproxun_ac?amente
rectangulo antes del tiempo ¢ A t’ segundos en el recipiente

Mateméticamente y tomando limites (contrayendo los rectangulos), obtenemos la
relacion que se denomina integral de convolucién

Calt) = J: Ceat(t = t")E(2) dt’ (9-15a)

‘Se puede demostrar que esta ecuacion es equivaente a

Coa(t) = J: Cont(t VECt —2") dt' (9-15b)

Decimos que Cy €S la convolucion de E con Cept, y abreviadamente podemos
escribir:

Cu| =E=x ng 0} Cu] = Cent* E (9'150)
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Cosai, gzsnl

,/////////////////////”,,- -

t

C
Regidn ¢ __sg_l_)

Regiona Region b

2
Eq, 03 E;, ap E,, o2

[ ty te

Fig. 9-9. Modificacion de una seflal de entrada del trazador, Cent, d pasar a través
de tres regiones sucesivas.

Aplicacion de estos conceptos. Para comprender el empleo de estos procedi-
mientos matematicos consideremos tres unidades de flujo independientes? a, b y ¢
cerrados y conectados en serie (véase la Fig. 9-9).

Problema 9-1. Si se mide la sefidl de entrada Cent Y Se conocen las funciones de distribucién
de edades a la sdida E,;, Ey, v E,, Cy e la convolucién de E; con Cent, y asi sucesivamente. Por
consiguiente:

C1 = Cent* Ea, C:=C, + E, Car= C; » Ec

y  sustituyendo
Cal= Co* E, « E, « E, (9'16)

De este modo podemos determinar la sdida de una unidad de flujo de regiones multiples.

t Entendemos por independencia que e fluido no queda condicionado a pasar de un recipiente
a otro. es decir, para un edemento de fluido que se mueve més ripidamente en un recipiente, su com-
portamiento en el recipiente siguiente es independiente del comportamiento en e anterior, sin presen-
tar preferencia aguna para moverss mds répidamente o més lentamente. El flujo laminar muchas
veces no sdtisface este requisito de independencia; sin embargo, la mezcla completa (o latera de
fluido entre unidades), satisface esta condicion.
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Problema 92 S medimos Cemt Y Csat Y conocemos E, y E. podemos obtener la funcidn
desconocida E,, Este tipo de problemas’ es paticulamente importante en  experimentacién, Cuando
las regiones de entrada y de medida del trazador son grandes en comparacion con la region
experimentd.

Directamente s puede edtablecer la convolucibn. Sin embargo, paa hdlar una de las fun-
cdones de distribuciéon bgo la integra es necesario deshacer la convolucion; este paso resulia dificil
y & meor procedimiento para su resolucion es @ empleo de las transformadas de Fourier. -Este
problema 92 e méas dificl de resolver que € problema 9-1; sn embargo, hay un caso especid
dd problema 92 que resulta muy sencillo y que coresponde a la entrada en funcion deta,
cuando en todas las regiones conocidas hay flujo en mezcla completa. Frecuentemente los
dgemas redes con sus efectos de extremos s aproximan a ede can especid. En @ gemplo 98
preentamos un - méodo  grffico sencllo para tratlar  este  caso.

Problema 9-3. Una propieded (il de |a varianza es su agitivided cuando se gplica d flujo
a través de recipientes independientes. Es deCir, § o%qt Y 0% SON 185 vaianzes de las curves de

entreda y sdida odl trezador, y o2, 6% y 6% on las varianzas de las curvas E para las tres regiones,
como s indica en la Fg 99, s puede demostrar que

o%ll = Ouni + o,? + 0,2 4 gca (9'17)

Eda propiedad permite obtener la varianza de la RTD paa cudquier regién, S S conocen las
ofres _ varianzes. B . . .
Eda propiedad adiiva de las varianzas lleva empagada la de las medias es dedir:

g =t Lo+ 6+ 1 (9'18)

La adtividad de las medias no requiere independencia de las regiones, s0lo es necesario que los
recipientes  seen  cerrados.

Modos de emplear la informacién sobre la distribucion de edades

La informacién obtenida con el trazador se emplea directamente o €n unién
de los modelos de flujo, para predecir el funcionamiento del reactor de flujo. El
método usado depende, en gran parte, de si el reactor puede considerarse como
sistema linea, o ha de tratarse como un sistema no lineal.

Procesos lineales y no lineales. Un proceso es lineal si cualquier cambio en
la magnitud del estimulo produce un cambio proporcional en la magnitud de la
respuesta. ES decir:

A (respuesta) d (respuesta)

. Lk, = 9-19
A (estimulo) — d (estimulo) < = constante (3-19)

0 bien, integrando:
(respuesta) = k; (estimulo) + k,
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Los procesos que no satisfacen estas condiciones no son lineales.

Los procesos lineales presentan la propiedad siguiente, de gran utilidad para
d célculo de reactores: Si en un sistema ocurren simultaneamente varios procesos
lineales independientes, € efecto global también serd un proceso lineal. Por otra
parte, €l efecto total de estos procesos lineales individuales que ocurren simultinea-
mente en un sistema, pueden analizarse estudiando separadamente cada uno de los
procesos. Esta propiedad no la presenian los procesos no lineales. de agui que
éstos hayan de estudiarse en su «situacion totaly y su comportamiento no pueda
predecirse a partir de cada uno de sus procesos constituyentes.

Debido a esta propiedad, las soluciones de los problemas relacionados con
los procesos lineales serén relativamente sencillas y de gran generalidad, mien-
tras que las soluciones para procesos LO linedes seran mucho mds dificiles y
especificas para cada problema.

Sistemas lineales sin modelo de flujo. Si e trazador se comporta exclusiva-
mente como tal, sin actuacién alguna distinta de su funcién especifica (adsorcién
por las paredes, desgparicion por reaccion quimica), es decir, que simplemente pasa
a través del reactor con € resto del fluido, las experiencias estimulo-respuestas en
estado estacionario son lineales con respecto a la concentracion. En otras pala-
bras: s se duplica la concentracion del estimulo también, se duplicara la concen-
tracion de la respuesta.

Por otra parte, de acuerdo con la propiedad aditiva de los procesos lineales,
la informacion estimulo-respuesta deberd ser  suficiente para informar sobre e com-
portamiento del flujo no idea de un recipiente tal como un reactor quimico, s la
velocidad de reaccién es también funcion lineal de la concentracion. Esto incluye
todas las reacciones ordinarias de primer orden: irreversibles, reversibles, en serie,
en paralelo, y sus combinaciones. Por consiguiente, podemos decir que:

del trazador| + para toda clase del recipiente

- de reacciones de .
al recipient como reactor

‘e datos cinéti .
Informacion s cinéticos ‘Comportamiento
- -

primer orden

A continuacion, en € gemplo 9-1, se hace un estud o de estos sistemas.

Sistemas no lineales con modelos de flujo. Si lareaccidon no es de primer orden
no se puede hallar la conversion usando directamente la informacién sobre la dis-
tribucion de edades. Como gjemplo, consideremos los dos model os de reactores de
flujo representados en la Fig. 9-10; los dos dan idénticas curvas de respuesta de tra-
zador, y no pueden distinguirse por experimentacion con trazadores. Sin embargo,
para las reacciones cuya velocidad varia linealmente con la concentracion, no es
necesario conocer cudl de los dos modelos de flujo es el verdadero, ya que los dos
conducen a conversiones idénticas (véase € problema 6-3); por € contrario, en
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godelo 1 }:Aodelo 2
A 1 T T T B
R : ! i
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: == ! } SO
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Fig. 9-10. Ambos modelos dan idénticas sefales de respuesta y por consiguiente

actuan de modo analogo para las reacciones de primer orden, pero actGan de modo

diferente para las reacciones con ecuacién cinética no lineal con respecto a la
concentracion.

estos dos sstemas las conversones son diferentes para reacciones no linedes (véase
el problema 6-12 y € gemplo 10-1) por lo que ha de conocerse el modelo de flujo
gue realmente existe. antes de hacer predicciones sobre su funcionamiento.

En ausencia de la informacion detalada necesaria, para cacular las conversones
en sistemas no lineales se acude a un método aproximado que consiste en suponer
un modelo de flujo ddl fluido en € recipiente y después calcular las conversiones
basandonos en € flujo supuesto. Naturalmente que la concordancia entre la con-
version predicha y la real, depender& de ta bondad con que € modeo reflge €
comportamiento real.

Sistemas lineales con modelos de flujo. Ademés de emplear los modelos de
flujo para predecir las conversiones en sistemas de reaccién no linedes, se em-
plean para predecir las conversiones en sistemas lineales. El uso de este procedi-
miento aparentemente indirecto, es debido a que los pardmetros de estos modelos
pueden correlacionarse, frecuentemente, con variables del sistema, tales como: €
modulo de Reynolds. e mddulo de Schmidt. etc. Tales correlaciones se pueden
utilizar para predecir las conversiones sin recurrir a experimentacion, como en el
caso de lechos de relleno y reactores tubulares. Estudiaremos este procedimiento
después de considerar € empleo directo de los datos del trazador.

Ejemplo 9-1. Determinacidén experimental de I8 RTD
La tabla 9-El representa la respuesta continua a una funcion delta de entrada en un

Tabla @-El
Concentracion del trazador a la salida

Tiempo ¢, min g/t fluido

0

5
10
15
20
25
30
35

OoO—r b oo wo

«
<
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reci;iiente ‘cerrado que va a utilizarse como reactor quimico. Tabilese ¥ represéntese la dis-
tribucion de edades a la sdida E.

Solucion
El érea bajo la curva concentracién-tiempo,

Q=3CAt=0B+5+>+4+2+1)5

= 1%) g-min/l
g o Curva
005 g -.“‘\ /promedia
0,04 ’/ N,
/ .‘\
E 0,03 l# 7\
o2 [/ A
! ~
\ I,
001 >
/ =:I.
y L | | ! I ! -
- acaly:4 5 10 15 20 25 30
t, seg
Figura S-El.

da la cantidad total de trazador introducida. Para determinar E el 4rea bajo esta curva
debe ser la unidad; por lo cual las concentraciones leidas deben dividirse por @, dando

c —~ L . (e

E=— £ .
) ST ,f &C (@—/ ge
, "JU
Asi tenemos o= Lremo
t, min 0 § 10 15 20 25 30
C p
E=Z Umin |0 003 005 005 004 402 001 ~ ‘-

Q

La Figura 9-E1 es |a grafica de esta distribucion.

CALCULO DIRECTO DE LA CONVERSION A PARTIR DE LA
INFORMACION DEL TRAZADOR

Procesos lineales. Distintos modelos de flujo pueden dar la misma curva de
sdlida del trazador. Sin embargo, en los procesos lineales todos ellos conducen a
la misma conversion; por lo tanto en estos procesos podremos utilizar cualquier
modelo de flujo para determinar la conversion, siempre que e modelo elegido dé
la misma curva de respuesta del trazador que e reactor real. En € modelo més
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sencillo que podemos utilizar, se supone que cada elemento del fluido pasa a través

dd recipiente sin intermezclarse con los elementos adyacerites, y la distribucion
de edades ddl materia en la corriente de salida, nos indica cuanto tiempo ha per-

manecido en € reactor cada uno de estos elementos individuales. En consecuen-
cica. para € reactante A en la corriente de salida:

concentracion
del reactante fraccion de
concentracion que perma- la corriente
" media del = nece en un de salida
reactante en todos los elemento de con edad (9-20)
la corriente clementos de edad com- comprendida
de salida de salida prendida entre ¢ y
entre t y t+ dr
t+ dt
0 bien
o
Cy = f Ch plomentoE dt (9-21)
7 t=0

Para reacciones irreversibles de primer orden sin variacion de densidad, la concen-
tracion de reactante en cualquier elemento varia con e tiempo del modo siguiente:

lngA-fM= 'kt (0] blen CA’glen\gnm"‘_’ CAOe_kt

CAO

Por consiguiente, la ec, (9-21) se convierte en:

Ca=Cuo f: e~™E dt (9-22)

Para las reacciones reversibles de primer orden que se gjustan a la ec. (3-53), sin
producto en la alimentacion, introduciendo la ec. (3-54) en la ec. (9-21), obtenemos:

Ca= Cao [ 11 = Xau + Xage H5sIE d 9-23)



296 CAP. 9. FLUJO NO IDEAL

Para d producto intermedio R en reacciones sucesivas de primer orden que se ajustan
a las ecs. (3-44) a (3-46), introduciendo la ec. (3-49) en la ec. (9-21), resulta

En. - CAOkl

o _ 9-
e, et - R g (6-24)

Pueden deducirse expresiones analogas para cualquier otro sistema de reacciones
de primer orden.

Estas ecuaciones de conversion pueden resolverse gréficamente o analitica-
mente para cualquier modelo de flujo. Por consiguiente, para las reacciones de
primer orden, €l disefio de reactores de flujo no ideal puede efectuarse conociendo
la distribucion del tiempo de residencia y los coeficientes cinéticos.

Procesos no lineales. Paralas reacciones con ecuaciones cinéticas no lineaes,
no se puede calcular la conversién disponiendo solamente de la informacién sumi-
nistrada por e trazador. Sin embargo, utilizando la ec. (9-21), podemos cacular
siempre uno de los dos limites de conversion. Esta ecuacion representa la concen-
tracion méxima de reactantes y podemos demostrar que da €l limite superior de
la conversién para las reacciones cuyo orden es mayor que la unidad, y € limite
inferior de la conversién para reacciones cuyo orden es menor que la unidad. El
célculo dd otro limite es dificil y se estudia en € Capitulo 10.

Ejemplo 9-2. Célealo de Ia conversion en reactores de flujo no ideal

El recipiente de] €jemplo 9-1 se utiliza como reactor parala descomposicion en fase liquida
de ecuacion cinética.

—ra = kCa, k = 0,307 min-1

Calcllese. ]a fraccion de reactante no convertido en este reactor real y compérese con la frac-
cion no convertida en un reactor de flujo en piston del mismo tamafio.

Solucién
Considerando despreciable la variacion de densidad en ambosreactores, a partir del g. 9-1.
tenemos: - 3
r= §= 15 min £- ag,f.fﬁt
Para e reactor de flujo en piston: T, .,
= c,mf".‘.’i‘ = Lo _dCy G T 0 0
0 —ra kleao Co k' Cy T on i
o bien Lo #9
Ca ~kr -(0,307X15
—_— = e = e~ )=e-§,6=001
Cao '

Q,‘Z‘?Aﬁ;&fﬁ Vs
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Por |0 tanto, la fraccion de reactante no convertida en un reactor de flujo en pistén es del 1%.
Para d reactor real condderado la fraccién no convertida, dada Por la ec. (9-22), se
calcula como seindica en la Tabla 9-E2. o i

i

\ Jdz
dv“s‘_ QA&) )'D % Ly: o

Tabla 9-E2 T S

¢ E kt e e ME At

5 403 1,53 02154 (0,2154) (0,03) (5) = 0,0323
10 0,05 3,07 40464 40116
15 0.05 4,60 0,0100 0,0025
20 0,04 6,14 0,0021 0,0004
2s 0.02 7.68 0,0005 0,0001
30 0,01 921 0,0001 0

3 e ®E At = 0,0469

Por consiguiente, |a fraccién de reactante no convertida en el reactor considerado, CalCpq, eSigual
al 4,7 %. A partir delosdatos dela Tabla, encontramos que € material no convertido procede,
en su mayor Parte dela Primera Parte de la curva E. ES0 nos sugiere que, impidiendo la-
forrlnacién de canalizacionesy cortocircuitos, podemaos alcanzar conversiones més elevadasl
en el reactor.

MODELOS PARA FLUJO NO IDEAL

Pueden emplearse diversos tipos de modelos para caracterizar los tipos de
flujo no ided en los recipientes. En unos modelos se establece la analogia entre la
mezcla en flujo rea y la mezcla en los procesos difusionales, y se denominan mg.
delos de dispersion. En otros se considera un conjunto de tanques de mezcla ideal,
y todavia hay otros en que se suponen varias regiones de flujo conectadas*en serie
0 en paraéelo. Algunos modelos son (tiles para explicar las desviaciones de los
sistemas reales respecto a flujo en pistdn (caso de los reactores tubulares y los
lechos de relleno); otros describen las desviaciones de |os tanques reales con agita-
cion respecto a tangque de mezcla ideal o de mezcla completa, y aln otros preten-
den tener en cuenta las desviaciones de los lechos fluidizados y otros dispositivos
de contacto.

Los diferentes modelos varian en complgidad; por gjemplo, hay modelos de
un parametro que representan adecuadamente los lechos de relleno o los reactores
tubulares, mientras que se han propuesto modelos de dos a seis parametros para
representar los lechos fluidizados.
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Estudiaremos, en primer lugar los modelos méas sencillos, considerando des-
pués los mas complicados y sus distintas aplicaciones.

Tiempo adimensional. Para el estudio de los distintos modelos es conveniente
medir € tiempo en funcion del tiempo medio de residencia, dando una medida
adimensiona

do = (9-25)

A+

i
gl oy

«
~ &

Las diferentes curvas de distribucién basadas en este tiempo adimensional se indi-
can con € subindice 6, tal como Eg, Fy ¥ Cg. En la Fig. 9-6 se representan las curvas
caracteristicas empleando ¢ y 6.

Para relacionar E con E,, tomamos el mismo punto sobre estas dos curvas,
y por consideraciones geométricas resulta :

0E, = (E
Combinando con la ec. (9-25) se obtiene:
E, = IE

De modo anilogo podemos relacionar F, y F.
Las relaciones entre las distribuciones, empleando ambas medidas del tiempo,
son las que resumimos a continuacion:

—c-% = C, = T
E_C_-dt’ E,,_C,,...W
E, =, C,=iC, F,=F
00 = 0! = l, ic = fg = i (9'26)

MODELO DE DISPERSION (FLUJO DISPERSO EN PISTON)

Consideremos € flujo en pis‘tén de un fluido a que le superponemos un grado

de retromezcla o intermezcla, cuya magnitud es independiente de la posicién dentro
dd recipiente. Esta condicion implica que no existen zonas muertas ni hay desvia-
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Fluctuaciones debidas
a velocidades de flujo
diferentes y a

la difusién molecular
y vk Dulemia

/_
4 %7

Perfil de velocidad plano

Flujo en pistén Flujo disperso en pistdn

Fig. 9-11. Representacién del modelo de dispersién (flujo disperso en piston),

ciones 0 cortocircuitos de fluido en € recipiente, y & modelo de flujo se llama flujo
disperso en piston o, abreviadamente, modelo de dispersion. En la Fig. 911 se repre
sentan estas condiciones. Obsérvese que, en este modelo, variando las intensidades
de turbulencia o las condiciones de intermezcla, las caracteristicas de flujo pueden
variar desde € flujo ideal en piston hasta € flujo en mezcla completa. En conse-
cuencia, €l volumen necesario para €l reactor real estara comprendido entre los vo-
Iimenes calculados para flujo en pistén y mezcla completa

Como € proceso de mezcla implica un reagrupamiento o redistribucion de
materia por deslizamiento o formacién de remolinos, y esto se repite un nimero
considerable de veces durante el flujo del fluido a través del recipiente, podemos
considerar que estas perturbaciones son de naturaleza estadistica, como ocurre
con la difusion molecular. La ecuacion diferencial que rige la difusion molecular
en la direccion x, viene dada por la ley de Fick:

ac 2C
w=25

siendo 2 € coeficiente de difusion molecular, que es un pardmetro que caracteriza
Unicamente al proceso. De modo analogo, podemos considerar que todas las con-
tribuciones a la, retromezcla del fluido que circula en la direccion x, se pueden des-
cribir por una expresion de forma similar, o sea:

2
%% - Dgxg (9-27)

siendo D un parametro que denominamos coeficiente de dispersidn longitudinal
o axial, y caracteriza €l grado de retromezcla durante el flujo. Usamos los términos
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longitudina y axia, para distinguir entre la mezcla en la direccion de flujo y la
mezcla en direccion lateral o radial, que no vamos a considerar en principio,
y de orden de magnitud puede ser muy diferente; por gemplo, en € flujo laminar
de fluidos a través de tubos, la mezcla axia se debe principalmente a los gradientes
de velocidad del fluido, mientras que la mezcla radia se debe solamente a la difu-

sion molecular.
La ecuacion diferencial basica que representa este modelo de dispersion puede

ponerse en forma adimensional haciendo z = x/L, 6 = ¢/f = tu/L, para dar:

o _ (D) #C  oC (9-28)

20 ul) 822 ~ oz

en la que & grupo adimensiona (Dful), denominado modulo de dispersion del
recipiente, es el parametro que mide e grado de dispersion axial. Por lo tanto Si:

D
L 0 (dispersion despreciable), se tiende a flujo en pistén

ys

D
A (dispersion grande), se tiende a flujo en mezcla completa

En general, este modelo representa satisfactoriamente € flujo cuando no se
desvia demasiado del de flujo en pistén, como por g emplo en lechos de relleno y en
tuberias (largas s € flujo es laminar).

Empleo del modelo de dispersion cuando el grado de dispersién es pequefio

S imponemos una pulsacion ideal a un fluido en circulacion, la difusion mo-
difica esta pulsacion como se indica en la Fig. 9-12. Para grados de dispersion
pequefios (si DjuL es pequefio) la curva del trazador no cambia significativamente
de forma a su paso por € punto de medida (durante e tiempo que se esta midiendo).
En estas condiciones la solucion de la ec. (9-28) no resulta dificil, y da la curva C
smétrica :

IR S N ¢ el i
C? = 2\/1rTD/u__L$exP [ #(Djul) (9-29)
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— [ =

entrada en funcién § Punto de medida

Fig. 912. El modelo de dispersion predice una distribucion simétrica d:| trazador
en cualquier instante.

gue representa una familia de curvas de distribucion norma de error de Gauss,
para la cud la media y la varianza son;

%=%=1 r (-30)
05° = ;—: = 2(&) o bien o? = 2(—Du—£-') (9-31)

Obsérvese que € Unico parametro de esta curva es Dfu L. En la Fig. 9- 13 se indican
distintos modos de evaluar este parametro a partir de una curva experimental:
caculando la varianza, midiendo la atura maxima, midiendo & ancho entre los
puntos de inflexion, o determinando e ancho que le corresponde a 68 % del érea.

Pueden hacerse diversas aproximaciones y simplificaciones para efectuar €
andlisis de estas curvas de trazador, cuando € grado de dispersion es pequeiio.
En primer lugar, las formas de las curvas C o F no dependen de las condiciones
de contorno impuestas a recipiente, es decir, si es abierto o cerrado; por otra parte,
las varianzas son aditivas, la entrada en disparo puede analizarse de modo sencillo,
y puede aplicarse la integra de convolucion. Por gemplo, para los recipientes en
serie representados en la Fig. 9-14 en los que se conocen las medias y las varianzas
de sus curvas E, podemos escribir:

Foobal = la + 8y +-++ Iy

a%lobal = oun + ‘7&2 +.e0 4+ (J‘,.2 (9'32)
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Cy #
9|
i v -J;!E L % = 0,000625
Area rayada = 0,68 6k
Cy,int |- 0.61Cy max == o5
x\ = 0,01
Area total = 1 %2 /2 ;%‘x§
I
» AN .
0 1

Fig. 413. Relacién entre DfuL y la curva adimensional C cuando el grado de
dispersion es pequefio, ec. (9-29).

2
02=0 2 2 2 2 9global
o v o
[0 [ [ % R
v 4 ’ 1y
———3-1Recipiente b ¢ . Recipiente 3
|

Fig. 9-14. Ejemplo de aditividad de Vabrianzas de las curvas E de los recipientes
a, e e s ey N

Cualquier entrada

sefial de entrada Curva C
en funcion § - Salida
ipi El mismo
m—— ReC|plente T L
2 —_— — >
=0 o2 Fone recipiente o

Fig. 9-15. El incremento de la varianza es el mismo en embos casos, 0 sea
_ a2 3 =
= O sal1 ™ O ent —
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Esta propiedad aditiva de las varianzas permite también tratar cualquier entrada
de trazador en disparo, independientemente de su forma, y deducir de €ella la va-
rianza de la curva E (o C) del recipiente. Asi, con referenciaalaFig. 9-15, si escri-
himos :

Ag? = 02n| - Uen% (9-33)

gue con la ec. (9-31) nos da
éi‘;—2 = Aog? = 2(%) (9-34)

Por consiguiente, independientemente de la forma de la curva de entrada, puede
calcularse la curva de sdlida y € valor de DfuL dd recipiente.

La bondad del gjuste de este méodo sencillo sélo puede determinarse por
comparacion con soluciones mas exactas pero mucho mas complejas. A partir de
estas comparaciones se encuentra que el -error maximo en la estimacion de Djul
viene dado por:

error € 5%, cuando ;1% < 0.01

error < 0,5%, cuando 1—‘% < 0,001

Empleo del modelo de dispersion cuando el grado de dispersién es grande

Cuando la curva del trazador de la Fig. 9-12 cambia significativamente de
forma durante e tiempo que pasa por € punto de medida, la curva obtenida es
asimétrica y presenta una ligera cola. En este caso las caracteristicas de flujo en

Recipiente cerrado l Recipiente abierto |

. . . ) El mismo D ’
Flujo en pistéon  Flujo en piston en cuaiquier lugar
/DIO D=0 o
[ T X LA X
———el %, N r—— DA e Ty
—#“\ﬁ AN AN Y~
—_— NS —r LN\ N
r

t ] _ . .
Variacion del tipo del flujo Sin perturbacién
en el contorno del tlujo en el contorno

Fig. 916. Dos de las muchas condicionesﬂp,osibles de contorno para un recipiente
ujo



304 CAP. 9. FLUJO NO IDEAL

el punto de inyeccién y en € de medida (llamadas condiciones de contorno) influi-
ran sobre la forma de la curva C obtenida. Vamos a considerar brevemente dos
de los muchos casos posibles estudiados por los investigadores de este campo:
d recipiente cerrado y el recipiente abierto, representados en la Fig. 9-16.

Hemos de indicar que no se han podido obtener expresiones analiticas de las
curvas C para condiciones de contorno distintas del recipiente cerrado. Sin em-
bargo, en todos los casos se pueden determinar las medias y las varianzas. Muchos
de estos valores han sido publicados por van der Laan (1958).

11

. D -
Flujo en pisténuL =0

)
2

Dispersién pequefia
" B aoom

15

Dispersién intermedia
Fiujo en mezcla LD 005

Lcompleta. ﬁ = o

1.0

Dispersién grande

LN A
05

0 ]
0 05 1,0 1,5 2,0
o=yt

Fig. 417. Curvas C en recipientes cerrados para distintas intensidades de retromezcla
predichae por el modelo de dispersién.

Recipiente  cerrado. La Fig. 917 muestra la curva C para recipientes cerrados,
caculada pa métodos numéricos. Se observa que a medida que aumenta DfuL

la curva se va haciendo mas asimetrica. La media y la varianza de esta familia
de curvas es:

00 =

g
]
-

(9-35)
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g2 = o _ 2 D _ 2(D) (1 = e-i) (9-36)

Recipientes  abiertos. Este es el Ginico caso en que puede deducirse analitica-
mente la curva C. Sin embargo, se ha encontrado una nueva complicacion debido
a que € modo de medir la curva C determinara su forma. Los dos métodos de
medida se denominan método de flujo y método de muestras mliltiples. En € primer
método se mide € trazador a su paso a través del punto de medida, en e segundo
método se recoge €l trazador en una serie de peguefios vasos y se determina la
cantidad existente en cada uno de ellos. Por estos dos métodos de medida se ob-
tienen curvas C diferentes, o que constituye un resultado que puede parecer sor-
prendente.

Pensandolo detenidamente se puede concluir que € método de muestras mul-
tiples se aproxima a las condiciones de contorno de un recipiente cerrado, mientras
que € método de flujo esta més de acuerdo con e comportamiento del recipiente
abierto en e que € flujo no esta perturbado a su paso por € punto de medida
En consecuencia, para los recipientes abiertos consideraremos solamente las ecua-
ciones correspondientes a las medidas efectuadas por € método de flujo. Estas
curvas C vienen dadas por:

(1 - 0)’ -
- svzaon ™ |~ ) o

con media y varianza

ic D
Gc_-i--1+2u—L (9-38)
o? D D)2
092 =7 = 2;‘74 + S(E) (9-39)

La deduccién de estas expresiones y la forma de estas curvas estan dadas por Le-
venspiel y Smith (1957).

Para una entrada de trazador en disparo (véase la Fig. 9-15), Aris (1959) de-
mostré que para esta condicion de contorno particular se puede escribir con sufi-
ciente exactitud:

- 3
Aoy = .Agf - m =22 (9-34)
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OBSERVACIONES

Encontramos numerosas dificultades en la aplicacion del modelo de dispersion
cuando haya de tenerse en cuenta un grado de retromezcla grande.

1. Aumentando la dispersion axia es menos probable que € sistema rea sa-.
tisfaga las hipétesis de modelo de dispersion. Por consiguiente, antes de admitir.
gue se gjusta a este modelo, hemos de examinar y comparar la curva experimental
en toda su extension, con las predicciones del modelo, para aseguramos de la ido-
neidad del guste.

2. Excepto en los recipientes ceirados, los distintos modos de introducir
el trazador (s se efectta uniformemente en direccion normal a flujo o no) y su
medida (en muestras multiples o en .lujo) conducen a curvas C diferentes. Estos
dos efectos tienen una gran importancia en e caso de que € flujo sea laminar.
Como gemplos de curvas de trazador extraordinariamente diferentes que pueden
obtenerse véase Levenspid y colaboradores (1970 a, b).

3. Engenerd, lasefia que se inyecra en un punto puede no ser la que hemos
de medir en ese punto. Una explicacion de este hecho aparentemente curioso, es
que algun trazador puede moverse a contra corriente y aparecer posteriormente
en e punto .de inyeccion. Por consiguiente, se pueden obtener distintas curvas C
segun se inyecte una sefial 0 que se introduzca trazador y: se mida esa sefiel; véase
Petho  (1968).

La bibliografia en este campo es muy amplia y a veces contradictoria, debido
principalmente a que unas veces no se indican las hipétesis sobre lo que estd ocu-
rriendo en e contorno del recipiente, y otras veces no se dan con suficiente claridad.
El tratamiento de las condiciones extremas estd lleno de sutilezas mateméticas,
como ya hemos indicado, y la aditividad de las varianzas es problemética. Por
estas razones hemos de tener sumo cuidado a utilizar el modelo dedispersion
cuando el grado de retromezcla es grande, y particularmente s e sistema no es
cerrado.

Ejemplo 9-3. Cdleulo de D/uL a partir de una curva C

Suponiendo que € recipiente cerrado del gemplo 9-1 estd bien representado por e modelo
de dispersidn, calctlese el médulo de dispersion (D/uL) del recipiente.
Solucién
Como la curva C para este recipiente es ancha y asmétrica, hemos de suponer que la dispersion
es demasiado grande para que pueda emplear se |a simplific4cién que conduce a la Fig. 9-13.
Por consiguiente, empezamos con €l procedimiento de .omparacién de varianzas de la
ec. (9-36). La varianza de una distribucién continua, medida en un admero finito de puntos
equidistantes, viene dada por las ecs. (9-8) y (9-10). como:

o2 = 2 4G = 282G [2 hct]’

2G 2G 2G
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Empleando los datos originales de la concentracion del trazador frente a tiempo, dados en €
gemplo 9-1, resulta:

DC=3+5+5+442+1=20
D4CG=(6x3) +(10x5) +. .+ (30x 1) =300 min

D 3G, = (5% 3) + (100 X 5) + «. . + (900 x 1) = 5450 min

Por lo tanto
5450 300\ 2 .
2 - - =) = 3
o = ( 20) 47,5 min
Y
a2 47,5
2 = e =
ag 7 0,211

Para un recipiente cerrado, a partir de la ec. (9-36) tenemos:

o = 0211 = 2% - 2(;%) (1 = g-uuD)

Despreciando € segundo término del segundo miembro, tenemos en primera aproximacion:

D
— ~ 0,106
uL

Teniendo en cuenta € término que despreciamos anteriormente, y operando por tanteo, resulta:

D
— = 0,120

uL
Nuestra suposicién inicial ha sido correcta: Este valor de D/uL es muy distinto del limite en
que la curva puede considerarse aproximadamente como una gausiana.

Ejemplo 9-4. calculo de DjuL a partir de una curva F

Von Rosenberg (1956) estudié el desplazamiento del benceno por € n-butirato en una
columna de relleno de 38 mm de diametro y 1.22 m de longitud. La fraccién de n-butirato
en la corriente de sdida se determind midiendo e indice de refraccion. Representada la

curva del tiempo frente 2 la fraccion de n-butirato, se encontré que tenia forma de S
ésla eslacurva F y se representa en la Fig. 9-E4a para la experiencia con e caudd més bajo,

pard lacua u = 6,65+ 10~° m/s (que corresponde aproximadamente a 60 cm/dia). Calcllese
€l modulo de dispersion del recipiente para este sistema.
Solucién  En lugar de determinar la curva C, tomando Jas pendientes de la curva F y ob-

servando después |a amplitud de esta curva, utilizaremos una simplificacion, que puede em-
plearse cuando D/uL €S pequeiio.
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1,0

Fo=C/Cy

Fig. 9-E4a. Segin von Rosenberg (1956).

Cuando DjuL espequefio, lacurva C se aproximaalanormal delaec. (9-29). Si ocurre esto,
la curva F correspondiente, representada sobre un papel de probabilidades, da una linea recta.
Representando los datos de la curva F original sobre el papel de probabilidades, observamos que
se aproxima a una recta, tal como se indica en la Fig. 9-E4 §,

El célculo delavariang, y en consecuenciael de DjuL, apartir dé la gréfica de probabilidades
es sencillo, s tenemos en cuenta la siguiente propiedad de una curva normal: una desviacion tipo g,
a cada lado del valor medio de la curva, incluye e 68 % del érea total contenida bagjo la curva.

95

a
8

Y% de n-butirato ala salid

175 180 185 190 195
Tiempo (seg. 10-%)

Fig. 9-E4b. Segun Levenspiel y Smith (1957).
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De aqui que los puntos que representan el 16 % y el 84 % del Breabajo la curvaF, difieren en dos
desviaciones tipo. El 84 % corta a larecta en 187 750 seg, y € 16 % en 178 550 seg; su dife-
rencia es 9 200 seg, que se toma como € vaor de dos desviaciones tipo. Por consiguiente,
la desviacién tipica es:

g = 4600 seg

S queremos hdlar D necesitamos espresar esta desviacion tipica en unidades adimensionales de
tiempo. Por lo tanto:

_ e _ 6,65 X 10° m/seg \ _
0 = ;= (4600 seg)( i m ) = 0,0252

Entonces, |a varianza es:
o* = (0,0252) = 0,00064

y a partir de la ec. (9-31):

D g _
=T 0,00032

Obsérvese que €l vaor de DfuL esinferior a 0,01, lo que justifica el empleo de la aproximacién
normal parala curva C, y € procedimiento empleado.

Ejemplo 9-5. Caleulo de D/uL a partir de ana entrada en disparo

Se ha de cacular € médulo de dispersion en un reactor de lecho fijo relleno de pastillas de
catalizador de 0,625 cm, para lo cua se han realizado experiencias con trazador en el aparato
representado en la Fig. 9-ES.

El catalizador esta distribuido a azar sobre un tamiz, dispuesto en un tubo vertical en €
que dcanza la dtura de 120 cm. El fluido circula en sentido descendente a través del relleno;
e trazador radioactivo se inyecta directamente en pulsacion encima del relleno, y se toman las
sefiales de salida con contadores Geiger en dos secciones separadas 90 cm.

Los datos siguientes corresponden a una experiencia concreta: fraccién hueca del
relleno = 0,4; velocidad superficial del fluido (basada en € tubo vacio) = 1,2 cm/seg; les
varianzas de las sefidles de salida son 0.'= 39 seg® y o;* = 64 seg® Calcllese D/ulL.

Solucién. Bischoff y Levenspiel (1962) han demostrado que se mantienen las condiciones
de contorno de los recipientes abiertos cuando las medidas se efectlian a una distancia dentro del
lecho superior a2 o 3 veces e didmetro de |a particula. Este es nuestro caso ya que las medidas
se han efectuado a una distancia de 15 cm dentro del lecho. En consecuencia esta experiencia co-
rresponde a una entrada en disparo en un recipiente abierto para la que se cumple la ec. (9-34),
Por consiguiente:

qu =02’—012=64-39 =25xg3
y en forma adimensional:

_ v\3 _ 1,2 cm/seg*(2 _ |
Aoy = Aa’(f,) = 05 %8 GoemGe, =



310 CAP. 9. FLUJO NO IDEAL

Sehal de entrada
lll en impulso del trazador

L)

15em Joase™
Primer punto de
Y

medida, ¢'§

oo | Segundo punto de
L By

medida, uf
Fig. 9-ES
resultando para el modulo de dispersion:
R — Ad.z — 1
uL "2 T2

Determinacidon experimental de la intensidad de la mezcla de fluidos

Se demuestra experimentalmente que e modelo de dispersién representa de
modo satisfactorio € flujo en lechos de relleno y € flujo turbulento en tubos. En
estos casos la intensidad de la dispersion medida por Djud se correlaciona con las
propiedades del sistema (véanse las Figs. 9-18 y 9-20). Sin embargo, este modelo
solamente representa el flujo laminar en tubos cuando son lo suficientemente largos
para que € trazador inyectado en impulso alcance uniformidad radial, que en €
caso de liquidos puede necesitar un tubo bastante largo. En la Fig. 9-19 se mues-
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20 T T '
TTTIT - rIrmm I III””FIujolat'r;;'é;rr”_

10 | |de lechos de relleno

N Gases Sc = 0.2
Sc=0,35

Liquidos

..g°- -
&0 .
R . .
Gases Sc= 1,0 a
0111 [IETE i gnul [ N 1111
0.1 10 10 100 looo 2000
Re = dpup/p

Fig. 418. Determinacién experimental de la dispersién de fluidos que circulan con
velocidad axial media u a través de lechos de relleno; construida a partir de los datos
de Bischoff (1981).

tran estos resultados. Obsérvese que para flujo laminar la difusién molecular tiene
un gran efecto sobre la dispersion; a caudales bajos la promueve mientras que a
caudales altos ejerce el efecto contrario.

Modelo aplicable solamente cuando:
L>>3d; L>>30d; L>>300d;

100 4 4 4 ¥ L

Flujo laminar
en tubos .

10 /

D
- Para régimen global
udy - _ ul d,’ .-
| D=9 + 155
= Dispersion ]
Dispersién por por conv;accién,
3
[~ difusion, D =% —— ,4/—-rD=% N
(VR E R S B R T L 11
0.1 1 1087 102 103 10*
diup p ud,
(Re)(Sc)m 2 G m 5

Fig. 9-19. Correlacion para la dispersién de flujo laminar en tubos; construida a partir
de los datos de Taylor (1953, 1954a)y Aris (1958).
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IR |LRARLL LR

L1l

Flujo en tubos

Lillin

3 F ! .
32 - | .
(=) [}
- l -1
|
10 : =
= o2 3
[~ ' /- Experimental .
[~ @é" : Tebrica, a partir de Taylor
/ (1954b)
1.0 P | 3
o | 3
| -
¥ N
] T e—— —
|
<l aminar ——|— Turbulénto—»
ol 1 vl owcorrmb o rerndl gl
102 103 104 105 108
Re ®diup/u

Fig. 920, Correlacion pera la dispersién de fluidos que circulan por tubos. Adaptada
de Levenspiel (1958).

Se dispone de correlaciones anélogas a éstas (0 pueden obtenerse) para flujo
en lechos de solidos porosos yfo adsorbentes, en serpentines, en conductos flexibles,
para flujo pulsante, para flujo no newtoniano, etc.

El modulo de dispersion del recipiente o reactor es simplemente € producto
de la intensidad de dispersién, determinada graficamente, por el factor geométrico
del reactor, es decir:
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D _ (lntensidad ) ( Factor )
uL = \ dispssion / \geométrico

- (@6

~ \ud/\L
sendo d la longitud caracteristica empleada en las gréfices.
Reaccion quimica y dispersion

Todo € planteamiento anterior nos ha permitido calcular la dispersion por €
modulo adimensional DjuL. Veamos ahora ¢omo afecta a la conversion en los
reactores.

Consideremos €l flujo estacionario en un reactor quimico de longitud L. a
través del cua circula un fluido con velocidad constante u, y en € cua € materia
se mezcla axialmente con un coeficiente de dispersién D.  Consideremos que la
reaccion es de orden p de tipo:

A = productos, —r, = kC,*

|
| | l Car
Crt  Caneu

ITO ——->1 Al

i e

Entrada da A £ Salida de A
por fiujo global por flujo global
| .
\3
.E:wtrada de A \1 Salida de A
e por dispersion

por dispersién

Ay
o

it sl
R i Y

Area de seccién Acumulecion de A
normal = $ (=0 en el estado estacionario)

esaparicion de A

Flg.9-21. Variables pera un reactor cerrado en el que hay reacciény dispersion.
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Refiriéndonos a la seccion elementd del reactor, como se indica en la Fig. 9-21,
un balance de materia para cualquier componente de la reaccion, conduce a:

Entrada = Sdlida + Desaparicion por reaccion + Acumulacion  (4-1)
y para e componente A ser&
desaparicion AN
(sal-ent) flujo Ilobal+(sal'ent)dispersi6n‘axial+ (pOI’ l}:: CCI én )+(acumUI acl On) =0 (9'40)
Expresando cada uno de los términos en moles de A/tiempo, tenemos:

entrada por flujo global = (moles A (v caudal )

volume olumétrico
_ (moles A) (velocidad) é{? de Ia
= \Volumen/\ del flujo /{5¢ccion normal
al flujo,
= CA';uS
sdlida por flujo global = Ca,14 1S
entrada por dispersion axial = d—g’-‘ = (DS dCA)

r dl
desaparicion por reaccion = (— r)V = (— ra)S Al

sdida por dispersion axia = = ANy —(Dsic-ﬁ)' u
+

Obsérvese la diferencia entre estos balances de materiay los que hemos hecho para
reactores ideales en e capitulo 5; aqui incluimos dos nuevos términos (los de dis-
persion), ya que €l material entray sale de la seccién diferencial, no solo por flujo
global sino también por dispersion. Sustituyendo estos términos en la ec. (9-40)
y dividiendo por S Al, tenemos:

[(2).... - (@)
u (Caisnr = Cay) D dl ]iia dl
Al Al

+ ("’""A) =0

Ahora bien, de acuerdo con € célculo de limites, para cualquier magnitud Q que
es una funcion continua de 7, se cumple que :

. Qs — Oy AQ 4o
dm S MA@
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Como Al—= 0. en € limite tenemos:

dC, _ d*Cy "o
U D—2 a5 +kCy\" =0 (9-41a)
En forma adimensional, haciendo z = I/ILy v = #== Lfu = V|v, esta expresion se
convierte en : A
D d*C, dC, _
L dd & k=0 (5-418)
o en funcion de la conversién fraccional o = W\
0 . -7
/ T el Py 2
fa= ro D@y _dXy KrClai(l - X0 = 0 (9-41¢)

L& s

Observamos que la conversién fraccional del reactante A asu paso a través del
reactor, esta regida por tres modulos adimensionales: € mddulo de reac-
cion kzCh, € modulo de dispersion DfuL, y €l orden de reaccion, h.

Reaccién de primer orden. Wehner y Wilhelm (1956) han resuelto analitica-
mente [a ec. (9-41), para reacciones de primer orden. Para recipientes con cualquier

tipo de condiciones de entrada y salida, la solucion es:

bt ome o c kT Ae =k
7 - wvfn N 4a exp (l uL) -
g_m =1 - X — - ~ (9-42)
j (1 + a)®exp (2 D) — ({1 — a)’exp (_5'1')_)
donde

= V1 + 4k+(DjuL)

La Fig. 9-22 es una representacion gréfica facilmente mangjable de esta ecua-
cién, que se ha construido combinando las ecs. (9-42) y (5-17); permite la com-
paracion de los tamatiios de reactores para flujo en pistén y flujo disperso en piston.

Para pequefias desviaciones de flujo en pistén DfuL se hace pequefio, la curva E
Se aproxima a una gausiana y, por consiguiente, desarrollando en serie las expo-
nenciales y despreciando los términos de orden elevado, la ec. (9-42) se reduce a
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- %0 T T T TTT] T T T T TTT7

%-n (flujo en mezcla
completa) Primer orden _|

0,1
1=X,=C,/Cp
Flg. 422. Comparacidn entre loe reactores reales y de flujo en’ plston para la reaccién

de primer orden A = productos, suponiendo despreciable la expanslbn e partir de
loe datos de Levensp|el y Bischoff (1959, 1961).

Cr D
&2 = e [ —kr+ (k) EI’.] (9-43)
= exp [—kr + 1‘-323-2] (9-40)*

Las ecs. (9-:43) y (5-17) sirven para comparar el funcionamiento de los reactores
reales que se aproximan a flujo en pistéon con los reactores de flujo en piston. Por
consiguiente, la relacion de tamafios para conversiones idénticas viene dado por:

L v D .
L =7}; =1+ (k-r);-L para la misma C,, (9-45)

mientras que la relacién de concentraciones de salida para reactores del mismo
tamafio viene dada por:

Ca _ D .. _
(ovia 1+ (kr)’;i para € mismo V (9-46)

o Hemos de indicar que la ee. (9-44) se aplica a cualquier RTD gausiana CON varianza o*,
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Rexcciones de orden m. LaFig. (9-23) es la representacion gréfica de la solu-
cién de la ec. (9-41) para reacciones de segundo orden en recipientes cerrados.
Se emplea de modo andlogo a la gréfica correspondiente a reacciones de primer
orden. Para determinar e funcionamiento de un reactor, en caso de reacciones de
orden distinto a uno y dos, se pueden efectuar extrapolaciones o interpolaciones
entre las Figs. 9-22 y 9-23. Por otra parte, para pequefias desviaciones de flujo
en pistén y cuaquier cinética, Pasquon y Dente (1962) han deducido la siguiente
expresion :

D r
CA b CA,, = ;‘Z TapT In i:' : (9'47)

100

D 1 LN B | |
I Al (flujo en mezcla completa) | 1

—t
Segundo orden

N\, 1
—F7Cpy = 2000
16 ,° \ (1000
7N TN 5% )
4 ’/\\ yi
7/ N | 200 (Lineas de volumen constante
\4/\ A N 3/ o de tiempo'de permanencia
/ 5'/\ \ \\ 100 constante)
aR 1o // |/ 4 \\ s
-~ #
> i T~ Nz %0
7/ i ) A
7 7 g ~ 7 \
| S | 4 / e, .20
e 4 pd 4N\ .
/ *E P d \ \ A’lo
/ / FH /’ 5
7 / nd n N /L
v 4 " / r 4 -
7&21 / / /\\\/ 2
7 T—e) u ,/ - 1+
7 7 7 7T o
// '/ P *5/\ p <
/I Do'fzs '1’ / // ‘/ \ /\\
1 2 W I i o A yad =1 SN
0,01 0.1 1
1=X, = Cr/Cy

Flg. 923. Comparacién entre loe reactores reales y los de flujo en pistdn para las
reacciones de segundo orden

A + B —» Productos Cao = Cpo
2A —» Productos

suponlendo despreciable la expansidn; a partir de loa datos da Levenspiel y Bischoff
(1959. 1961)
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donde ra Y rap SON las velocidades a la entrada y a la salida de un reactor de
flujo en pistén con el mismo 7 0 L que € reactor redl.
Para reacciones de orden n esta expreSI On se reduce a

C
Z‘_"l"'” (kC}{,, )ln =8

(9-48)

Obsérvese que para reacciones de orden cero la retromezcla no afecta a fun-
cionamiento del reactor.

Extensiones. Para reacciones mltiples de tipo consecutivo, hoy no se dispone
de una representacion gréfica sencilla de los efectos de la dispersién sobre la dis-
tribucion de los productos y el tamafio del reactor. Tichacek (1963) dedujo ecua-
ciones que tienen en cuenta este efecto, y demostré que, para los sistemas que se
desvian ligeramente del flujo en piston, es decir, cuando D/uL s menor que 0,05,
la disminucion fraccional en la cantidad maxima de producto intermedio formado
viene dada aproximadamente por & mismo valor de D/uL.

Una expansion o una contraccion molar grande influyen sobre el funciona-
miento del reactor predicho; Douglas y Bischoff (1964) han evaluado este efecto
por métodos numéricos para reacciones de distintos tipos.

De los tres tipos de reactores empleados mas corrientemente en la industria:
tubulares, de lecho de relleno y de lecho fluidizado, solamente los dos primeros
presentan un marcado comportamiento no isotérmico, que ha de tenerse en cuenta
en ¢ disefio. Para estos dos tipos de reactores, € modelo de dispersion con la dis-
persion axia y la radial, tanto para la materia como para € calor, congtituye el
mejor método de que se dispone en la actualidad para la determinacion aproxi-
mada del comportamiento real. Himmelblau y Bischoff (1968), evaluaron los dis-
tintos modelos de dispersion que pueden emplearse en este caso, y también encon-
traron relaciones generales para la dispersion radia y la axia de materia y caor
en varios sistemas.

Ejemplo%. Célculo de Ia conversién a partir del modelo de dispersién

Repitase € eemplo 92 suponiendo que e modelo de dispersion es una buena representa-
cion del flujo en € reactor. Compérense |as conversiopes calculadas por los dos métodos y co-
méntense.

Solucion

Igualando el valor experimental enwntrado Para la varianza, wn €l correspondiente

al modelo de dispersion calculada en o gemplo 9-3:

D
—_ = 0,12
ulL

La conversion en el reactor real se deduce de la Fig. 9-22. Para ello, desplazéndonos a
lo largo de la linea k+—(0,307) (15)=4,6 desde C/C.=0,01 hasta D/uL=0,12, encontramos
quelafraccién dereactante no convertido es, aproximadamente:

C
= == 3
Co 0,035, 0 35 %
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Modelo de dispersion Dful = 012

10+
El Curva real de E
Contribucién relativamente
05 grande de la varianza

de la curva del modelg

L-Principal contribucion de dispersion

de la fraccién
no convertida

La Fig. 9-E6 muestra que, excepto en la zona final de la cola, la curva del modelo de disg er-
sién tiene fundamentalmente una tendencia central superior a la de la curva real. Por otra parie,
la curva real tiene mds materia de vida corta que sale del recipiente. Como esto contribuye a que

haya md4s reactante que permanezca sn convertir, ¢ resultado:

C
(—g) real 4.7% > (E)modela = 35%

Co o/ dispersion

era de esperar.

MODELO DE TANQUES EN SERIE

Ademés del modelo de dispersion, € modelo de tanques en serie es € otro
modelo de un parametro de aplicacion més extendida para representar € flujo
no ideal. En este modelo se supone que € reactor puede representarse por varios
tangues de mezcla completa ideal del mismo tamafio en serie, y € Unico parametro
es el nimero de tanques.

Puede obtenerse facilmente la curva C 0 E y sus momentos, puesto que no
se presentan los problemas de fijar las condiciones de contorno, ni los del modo
de inyectar y medir € trazador. Asi, para un solo tanque tenemos:

{E=eth, N =1
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para dos ‘tanques se calcula por distintos métodos (por un balance de materia,
empleando la integral de convolucion o las transformadas de Laplace) que:

iE = %e-"‘-, N=2 (9-49)

y andlogamente para N tanques en serie, resulta:

f\N-1 1 _ .

I(E = (Z) (T-_:-l-)-i e ey (9 soa)

E. aiE = b e (9-505)
=R RN

E, = (NL)E = ")" ) e~Ne (9-50¢)

siendo

f, = tiempo medio de residencia por cada tanque

i = Ni,, tiempo medio de residencia en € conjunto de N tanques
= tl}, = NiJi

6 = t/t = t/Ni,

En laFig. 9-24 se representan estas curvas, y se encuentra que su media y varianza
vienen dadas por:

f= N, o=Ni’ =% (9-51a)
fy, = N, g2 =N (9-51b)

Ip =1, 0.’ = -IIQ- (9'510)
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Fig. 9-24. Curvas RTD para el modelo de tanques en serie, ¢. {8-50)

!mén“

1.5

05

- ,’*L((INV_:I;_I)'."_‘E.-(N-D

"_(E_‘%:T). eror <2% para N>5

b Tt et & Ey,int 055 Ey 4, [POre N=4
B & 0,61 By myxara N> 10
Omex™ N~ Ec. (9-50c)

a2
fméx VN-1
L 4#
0 05 1 v
[

Fig. 9-25. Propledades de la curva RTD para el modelo de tanques en serie.

k-]
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En la Fig. 9-25 se indican algunas propiedades de estas curvas utilizadas para
cacular el valor del parametro; es decir, N puede calcularse a partir del maximo,
de la distancia entre los puntos de inflexién, o la varianza de la curva C,

A medida que aumenta N la curva RTD se va haciendo mas simétrica, apro-
ximandose a la curva normal de la Fig. 9-13. Comparando estas dos curvas se
puede relacionar € modelo de tanques en serie con e modelo de dispersion.

En este modelo puede emplearse con seguridad la propiedad aditiva de las
varianzas y la integral de convolucion; por consiguiente, s tenemos N, tanques
en serie y le afladimos N, tanques, también en serie, tenemos:

c,,x’ + °Na2 = a?,‘ + Ny (9-52)
”:nt 9 sal

Modelo de recipientes
r———"""—"—""—"—"—77—"=== —1'
{
-~
[ ‘|
f S
L e — — —_

Fig. 9-26. Para cualquier entrada en disparo del trazador la eC. (9-63) relaciona la
entrada, la salida y el numero de tanques.

Si introducimos una sefial de trazador en disparo en los N tanques representados
en la Fig. 9-26, a partir de la ec. (9-51) tenemos:

iz
Ad? = odg) = doit = N (9-53)

Célculo de la conversién con el modelo de tanques en serie

En e capitulo 6 calculamos la conversion en reactores de flujo de mezcla com-
pleta en serie y aguel andlisis se aplica directamente a este modelo. Asi en las
Figs. 6-5y 6-6 se compara €l disefio para este modelo de flujo con el disefio para
flujo en piston.

Para valores grandes de N, es decir cuando la desviacion del flujo en pistén
es pequefia, las expr.ciones ae disefio para rescciones de primer orden se reducen a
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VNtanques — kT
y Vpistbn =1+ W (9-54)
CA Ntang (k"')2
AR = | o 9-55
A,pistén N ( )

Ampliaciones

Debido a la independencia de las etapas (en € sentido considerado al prin-
cipio de este capitulo) es f&cil deducir lo' que le ocurrira a la curva C cuando aumenta
o disminuye e nimero de tanques. Por consiguiente, este modelo resulta Gtil para
e tratamiento de flujo con recirculacion y de sistemas cerrados con recircul acién.
Vamos a considerar brevemente estas aplicaciones.

Sistemas cerrados con recirculacién. Si introducimos una sefid 6 en un sis-
tema de N etapas, como se indica en la Fig. 9-27, la respuesta es la medida de la

Sefal de Seial de
entrada salida
en funcién §

{\IN tanques, 1 paso (ec. 9-50) I\
Crecirculacion Ec. (9-56)

¢ N tanques, segundo paso
(<. 2N tanques)

N tanques, -
emésimo pasc

| L L
1 2 3 4 o 1 2 Y S
| | | L - | [ o
N 2N 3N N 2N 3N
| | L, ! ! L1 .
0o f 2 i 2

Fig. 9-27. Sefial del trazador en un sistema con recirculacion.
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concentracion del trazador cuando fluye por primera vez, por segunda vez, etc.
En otras palabras, se mide el trazador cuando ha pasado a través de N etapas,
de 2N etapas, etc. Realmente mide la superposicion de todas las sefiales.

Para obtener la sefid de salida de este sistema se suman las contribuciones
del primer paso, del segundo, eic. S m es e nimero de pasos, a patir de la ec. (9-50)
tenemos :

hd mN =1
iC= e Y AT (9-56a)
m=l

C9| = e-o' oan—l

- (mN — D!

ma ]

w -
Co=Ne- 7o > N9) e (9-56¢)
mm]l

(9-56b)

mN = 1)!

En la Fig. 9-27 se representa la curva C resultante. Como gemplo de aplicacion
de la forma desarrollada de la ec. (9-56), tenemos para cinco tanques en serie

(8% 82 o
Co, =¢€ "(ﬂ+-9—!+m+“')

en la que los términos entre paréntesis representan la sefial del trazador después
del primer paso, del segundo paso, etc.

Los sistemas con recirculacion también pueden representarse adecuadamente
por el modelo de dispersion (véase van der Vusse [1962), Voncken et a. [ 1964],
y Harrel y Perona [1968]). La aproximacién que hemos de emplear es simplemente
cuestion de gusto, estilo y apreciacion.

Recirculacién con flujo a través del sistema. Una recirculacion relativamente
rapida, comparada con € flujo globa a través del sistema, actia como un gran
tanque con agitacién; por consiguiente, la sefial observada del trazador es simple-
mente la superposicion de la sefial de salida de reci ‘culacién y la sefial de sdida
exponencial descendente de un tanque ideal con agitacion, como se representa en
la Fig. 9-28.

Esta forma de curva se encuentra en sistemas cerrados con recirculacion en
los que € trazador decae y se elimina por un proceso de primer orden, 0 en Sis-
temas en los que se emplean trazadores radioactivos. Las experiencias en organismos
vivos dan este tipo de superposicién debido a que € sistema eimina continuamente
e trazador.
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Fig. 9-28. Recirculacion con poco flujo a través del eisteme.

Ejemplo 9-7. Céleulo de la conversion a partir del modelo de tanques en serie

Repitase el gjemplo 9-2, suponiendo que € modelo de tanques en serie representa adecuada-
mente el flujo en € reactor. Compérese € porcentgje de reactante no convertido calculado
por este método con € calculado con € modelo de dispersion (3,5 % del g. 9-6) y con €
método directo (4,7 % del §. 9-2).

Solucién. A partir de los datos (véase el g. 9-3) resulta:

g, 3 = 0,211

Igualando las varianzas, de la ec. (9-37), resulta:

1 !
- 4,76
N =i = 5o

Por consiguiente, € reactor se comporta como un sistema de 4,76 reactores de igual tamailo de
mezcla completa, en serie. La conversion para este sistema, se indica en la Fig. 6-5, 0 puede
calcularse por la ec, (6-6). Entonces, para kt = 0,307-15 = 4,6 calculamos que la fraccién no con-

vertida es:

C

—_—= = 40 o /
G 0040 = 4,0 %

La explicacién de este valor bajo, cuando se compara con el encontrado con € método di-
recto del 4,7 %, es la misma que la dada para € valor més bgo, 3,5 %, dd modelo de
dispersion (véase e gemplo 9-6).

La diferencia entre los valores del modelo de tanques en serie y e modelo de dispersién, se
explica, en ambos casos, por la diferencia en la forma de las curvas E, y Por la incertidum-
bre en la lectura de la conversion en la Fig. 9-22.
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MODELOS COMBINADOS

Cuando los modelos de un solo parametro no representan satisfactoriamente
las desviaciones del flujo ideal en piston o en mezcla completa, hemos de ensayar
modelos mas complicados. En estos modelos se supone que €l reactor real esta
constituido por una serie de regiones (de flujo en piston, de flujo disperso en piston,
de flujo en mezcla completa, de aguas muertas) interconectadas entre si de distintas
formas (flujo en bypass. flujo con recirculacién. o flujo cruzado).

El término aguas muertas se refiere a la porcion de fluido contenida en el
recipiente con un movimiento relativo lento, y que a veces, como idealizacion, se
supone gue esta completamente estancado.

En la Fig. 9-29 se representan los tipos sencillos de estos modelos, y puede
observarse que las curvas son diferentes y se distinguen unas de otras. Esta pro-
piedad sugiere un método para caracterizar flujos desconocidos, y de hecho se
emplea para diagnosticar flujos andmalos en los recipientes, como veremos mas
adelante.

® Vo
A
1
k‘
17
| =-f
- Area-v
%
TS
y
v, Y oY ol V(oY
A Vm Vn “NVm exp[ Vm (’ V)]
.{".,_e‘(vlvm)‘ }
- 1} " 1}
Q
" Area=l}
&7 fAncho=0 y1 _J _____
Area =1 Vm ¢ F :
Area=1 |
ﬁj ! L] _ |
EES-“;’ 1 O‘E-!,_,_. 1 Vvvp 0E=l

Fig. 9-29, Modelos sencillos de flujos y sus curvas de respuesta del trazador.
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Fig. 9-29. (Continuacion.)

A continuacién consideramos algunos de los numerosos modelos de varios
pardmetros que se han utilizado para representar reactores reales, que van desde
lechos de percolacion hasta reactores de chorro y lechos fluidizados.

Modelos empleados para desviaciones pequefias de flujo en piston y colas
largas

Porcion simétrica en tomo al méxime. En muchos casos (un liquido en un
lecho de percolacion, en cromatografia, y en lechos de relleno de sdlidos porosos
y/o adsorbentes) encontramos una curva RTD simétrica de tipo gausiano que
presenta una amplia cola. Este tipo de curva se explica admitiendo que parte del
fluido queda retenido por adsorcion sobre la superficie del solido, ocluido en los
poros, 0 detenido en las multiples y pequefias regiones estancadas existentes en
los puntos de contacto del solido. Se han desarrollado numerosos modelos que se
gjustan a este comportamiento, y en la Fig. 9-30 se representan algunos de ellos.

Al examinar estos modelos s obsarva que los modelos H e T son casos especiaes
del moddo G. para un nidmero infinito de tanques en serie, mientras que €
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IModeloG ModeloH l

—W@“&* @(g

R

Flujo en piston retraso por una

l/)delol l o flujo disperso en pistén circunstancia al
azar
Modelod |

TIITE gt

Aguas muertas S

Fig. 9-30. Algunos de los modelos empleados para representar la curva gausiana E
con colas largas.

modelo J difiere de los otros tres en que es €l Unico que permite flujo de retroceso.

Vamos a andlizar con cierto detalle e modelo G ya que posiblemente es € que
se presta a un estudio mas sencillo. Los tres pardmetros de este modelo (Fig. 9-31),
son :

N; el numero de etapas en serie, constituida cada una por una region activa
y una region de aguas muertas.

V,
X=;‘f; relacion de flujo cruzado en cada etapa.

Va Va . _
A A 7% fraccién del volumen que no es activo.

En funcién de estos pardmetros, tenemos para € fluido:

Va. . . o L
f,= ol tiempo medio total de residencia en una regidén activa.

Va . - ,
ig= e ; tiempo medio de refraso por cada entrada en una region de’aguas muertas.

A su Raso a través del recipiente alguna parte del fluido se retrasa una vez,
alguna dos veces, y alguna otra incluso mas veces, a introducirse en regiones de
aguas muertas, de tal modo que la RTD representa el efecto global de todos estos
retrasos posibles. Si fi eslafraccion de fluido que se haretrasado i veces, y E; la
RTD de ese fluido, Rodemos escribir:

ngoEo+f;E;+"‘+ﬂEi+"' (9'570)
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Fig. 9-31. Esquema representativo del modo de estimar los pardmetros del modelo G
cuando el fluido no entra mas de una vez en la regién de aguas muertas.

Como € fluido ha de pasar también a través de las N regiones activas indepen-

dientemente de lo que se haya retrasado, E; esla convolucign de las N regiones
activas y de las i regiones de aguas muertas, es decir:

E; = Ey activo * Ei retraso (9-57b)

donde tanto Ea geive COMO Ei eirase Vienen dados por la ec. (9-50) empleando los
tiempos medios correspondientes £, y #,. Por consiguiente, la ec. (9-57) es la solu-
cién genera de la RTD de modelo G.

Cuando € flujo cruzado es relativamente pequefio (Nv, < v) la mayor parte
del fluido pasa sin retraso a través del recipiente, una fraccion pequefia se retrasa
una vez, siendo todavia més pequefia la fraccién de fluido que se retrasa mas de

una vez, por lo que puede despreciarse esta fraccion. En consecuencia, el primer

término del segundo miembro de la ec. (9-57) es grande, el segundo es pequefio,
y puede prescindirse de los términos sucesivos para dar:

E- beN activo + A[EN activo ¥ Elretraso] (9'58)
El esquema de la Fig. 9-31 muestra que la ec. (9-58) representa la superposicion
de dos curvas. una que corresponde a los N tanques (parcialmente rayada en la
figura) y otra con una larga cola (totamente rayada en la figura). Levich et g (1967)
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fueron los primeros en demostrar que, cuando N es grande, esta curva puede apro-
Ximarse por la suma de una curva gausiana y una curva exponencial decreciente.

Este andlisis proporciona un método para estimar los valores de los para
metros que gustan e sistema fisico. Asi, la localizacion de la porcion gausiana
estima la fraccion del volumen activo del recipiente, su ancho y atura maxima
dan € vaor de N; mientras que la cola correspondiente a la exponencial da €l
flujo cruzado. En la Fig. 9-31 se muestran estas relaciones. También se estima N
con la medida independiente de L/dp,.

Cuando € flujo cruzado es més grande (aumentando la longitud del recipiente)
el fluido tiene mas probabilidad de retrasarse, por consiguiente la porcion gausiana
se hace més ancha y més baja ala vez que son més importantes las contribuciones
debidas a los retrasos miltiples. En este caso es dificil encontrar la solucion pre-
cisa; sin embargo se puede observar que la curva E globa se hace cadavez mas
simétrica, aproximandose a modelo sencillo de tanques en serie. Las columnas
cromatograficas suelen aproximarse mucho a este comportamiento limite.

Las distribuciones con colas largas indican que solamente una peguefia por-
cion del fluido se retrasa por adsorcion o transferencia a regiones de aguas muertas.
Esto puede interesarnos o no. Las columnas cromatograficas que presenten curvas
de este tipo probablemente son demasiado cortas para que su comportamiento sea
el adecuado.

Con respecto a la conversion generalmente no interesa tratar de corregir la
cola. Son suficientemente exactas las predicciones de flujo en pistén o, a lo sumo,
las correcciones de las ecs. (9-45) y (9-46). Sin embargo, hay casos en los que la
cola de la curva RTD tiene una gran importancia. Como gemplo supongamos
la reaccion :

A (iNcOl0r0) —> R gqeqgo (iNcolOr0) S22 S (col oreado)

el %
Muchas veces una pequefia cantidad de S es suficiente para colorear la corriente
de producto y hacerlo inaceptable. En este caso es importante poder caracterizar
la cola, determinar las variables que le afectan, y saber como hacerla minima.

Tanque real con agitacion

En la mayor parte de las aplicaciones un tanque real con agitacion, cuando esta
suficientemente agitado, puede considerarse que se aproxima suficientemente a
flujo ideal de mezcla completa. Sin embargo, en algunos casos hemos de tener

en cuenta la desviacion con respecto a este comportamiento ideal, por gemplo,
para tangques grandes con agitacion insuficiente y para reacciones rapidas, en las
que €l tiempo de reaccion es pequefio comparado con € tiempo de mezcla nece-

sario para alcanzar uniformidad en la composicion; en estos casos es necesario
emplear modelos combinados. Estos modelos no solo son Gtiles para representar
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el tanque real con agitacion sino también para otras numerosas aplicaciones, como
por ejemplo para representar la distribucion de productos quimicos y medica
mentos en el hombre y en los animales.

Hay muchas maneras de abordar € estudio de las desviaciones del flujo ideal.
Consideramos a continuacion dos tipos de andlisis, seglin que la escala de tiempos
sea pequeiia 0 grande comparada con € tiempo medio de residencia del fluido en
el sistema, haciendo en primer lugar un breve comentario sobre las técnicas expe
rimentales.

El reactor de tanque real con agitacion puede utilizarse como reactor dis-
continuo y como reactor de flujo, y s e modelo de flujo en estas dos disposiciones
no es demasiado diferente, pueden emplearse las experiencias de trazador en cual-
quiera de ellas para obtener la informacion necesaria e idear un modelo de flujo
adecuado. Se utiliza la experimentacion discontinua porque suele resultar mas
sencilla

Modelos para escala de tiempos pequeiia. Con la experimentacion con traza-
dores queremos saber s € flujo en € tanque agitado se desvia significativamente
del ideal, y en caso afirmativo queremos saber € modo de tratar esta desviacion.
También puede interesarnos alguna medida de la intensidad de agitacion, o la
velocidad con que un edemento de fluido se disgrega y se dispersa dentro del tanque.
Vamos a considerar cada una de estas facetas.

Imaginemos que se introduce una pulsacién de trazador en un tanque reda
con agitacion, en e que no existe flujo de fluido a su través, midiendo la concen-
tracion del trazador en algin punto significativo dentro del sistema. En la Fig. 9-32
se muestran algunos resultados caracteristicos de experiencias de este tipo; vamos
a estudiar estas curvas de trazador.

Concentracién de trazador

) | .

30 seg 3 seg
(a) ) (c)

Fig. §-32. Curvas del trazador en un tanque con agitacién y funcionamiento discontinuo.
El esquema (a} representa un tiempo de retorno rapidoy dnsgregacnén lenta de los
elementos del fluido.
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Observamos, en primer lugar, que el modelo de N tanques con recirculacion
carada de la Fig. 927 y ec. (956) muchas veces se gusta bastante bien a las curvas
de la Fig. 9-32, y por lo tanto puede utilizarse como modelo para el tanque real
con agitacion. En este modelo las curvas de la Fig. 9-32 a, b y C, representan el
flujo aproximadamente para 40, 10 y 4 tanques, respectivamente.

Observamos también que la respuesta periodica de la Fig. 9-32 a se debe a
la recirculacién del fluido. El tiempo entre dos méximos o dos minimos sucesivos
caracteriza esta recirculacion, y a este tiempo |le denominamos tiempo de re torno tr.
EnlaFig. 9-32 a el tiempo de retorno puede determinarse por observacién directa,
mientras que en la Fig. 9-32 ¢ no puede determinarse directamente y esta magnitud
s0lo puede encontrarse a partir del modelo comparandolo con la curva experimenta.

Las determinaciones anteriores dan € nimero de tanques N y € tiempo de
retorno t,, que dependen de la geometria del sistema, de la potencia de agitacion
y de las propiedades del fluido.

Consideremos ahora la velocidad de disgregacion y dispersion del trazador
dentro del recipiente. Para la curva del trazador de la Fig. 9-32 a, una medida evi-
dente es la velocidad con que desciende la seiial periddica, con significado anélogo
ala vida media. Sin embargo, esta medida es dificil de emplear con las curvas de
trazador de las Figs. 9-32 b y ¢, por lo que solo puede emplearse facilmente cuando
el tiempo de descenso caracteristico es mucho mayor que el tiempo de retorno.

Para encontrar una medida Util aplicable a cualquiera de las curvas de tra
zador de la Fig. 9-32, tengamos en cuenta que, como €l tanque con agitacion se
comporta como un sistema de N compartimentos, el trazador s6lo ha sido capaz
de distribuirse uniformemente en un solo compartimento, cuyo volumen es V|N,
durante € tiempo ¢, Por consiguiente podemos definir un coeficiente de dispersion

global p, del modo siguiente:
2/3
b, = M[H 59

Como D, viene determinado por N y fr, que a su vez son funcion de la geo-
metria del sistema, de la potencia de entrada, y de las propiedades del fluido, Dy
también serd funcion de estas magnitudes.

En ciertas polimerizaciones la intensidad global media de la disgregacién y
dispersion del fluido en € recipiente influye decisivamente sobre la reticulacion
del producto, que sea granular o gelatinoso, € peso molecular y propiedades fi-
sicas del mismo. En estos casos probablemente D, sea el parametro adecuado
para representar esta accion, y ha de mantenerse constante o controlarse en los
cambios de escala y en € disefio.

Hasta ahora hemos centrado nuestro estudio en sistemas discontinuos. El
modelo resultante puede emplearse directamente en sistemas fluyentes, siempre
gue haya razones para suponer que €l tipo de flujo no sea demasiado diferente
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en los dos casos; si 10s tipos son diferentes es necesario recurrir ala experimenta-
cién en € sistema considerado. Para relacionar las curvas del trazador en estos dos
sistemas observamos la relacion entre las curvas de las Figs. 9-27 y 9-28.

Indicamos finalmente que estos modelos con escala de tiempos pequefia son
de particular interés en €l caso de reacciones multiples que se efectlian en reactores
discontinuos, semicontinuos y de flujo, en las que tiene una gran importancia la
distribucion del producto.

M odelos con escala detiempos grande.  Cuando deseamos encontrar un modelo
gue represente el comportamiento de un sistema para tiempos grandes y que tenga
en cuenta las regiones relativamente estancadas con una retencion grande de fluido,
y cuando no nos interesa el comportamiento para tiempos pequefios, tales como
e retraso inicial, el paso rapido y la sefial de descenso periddico de a Fig. 9-32,
es necesario un tipo diferente de modelo de flujo. El més sencillo de ettos modelos
es el indicado en la Fig. 9-29. Sin embargo, como estos modelos suponen que no
hay ningun tipo de transporte entre las regiones activas y las estancadas casi nunca
son  satisfactorios.

Para tratar este caso se han propuesto y utilizado distintos modelos de dos
parametros que se gjustan més a la realidad. Vamos a considerar los indic: dos

en la Fig. 9-33.

entrada en &

Vi 0 CLaV |~;ZZA/01 eV C1. gV
v té V1
-1 )w
vy
Vz Cz. (1=aVv Q_é t" Cz'«l--g)V
Cp (1 m oV

| i 1
af” Y riu
\
\
W\ C1, Ec. (9-63a)
InC 1 InC
\\ Ec. (9-61a) \v\/EC (9—62[)) \‘
1 l o~ e 1f———==
—— /,
A\Cz. Ec. (9-61b) C3, Ec. (9-628) | ~~Cu Ec. (8-63b)
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Fig. 9-33. Modelos de dos parametros para comportamiento con escala de tiempos
grande, de los tanques reales con agitacién, Los modelos K, L. M_son para operacio-
nes en flujo continuo y el N para operaciones discontinuas.
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Modelo K, La RTD para este modelo viene dada por:

0l e 21 s .
E"_véle +v02e 2 (9-60a)
donde
_h_hn _la_Valra
6, = P = Vi y 6, = i =V (9-60b)

Esta RTD representa la suma de dos exponenciales. Un método para determinar
los parametros de este modelo consiste en evaluar las pendientes y/o la intersec-
cion de dos porciones rectas distintas en la representacion de log E, frente a 4.
Este modelo es el més sencillo de los considerados en esta seccion.

Modelo L. La RTD y la concentracion del trazador en € compartimento
estancado de este modelo vienen dadas por:

1
Eo = Co= T = am; =y [ = ama + B)e™? = (ma = amy + be"’]

(9-61a)

b ny my -
Y Ca= a(l = a)(m, — myz) [ems® — emef) ©-616)

. l—a+b 4ab(1 ~ a) .
siendo my, my = 2a(1a- ) [1 + Jl “@-ax b)l (9-61¢)

Laformade la curva E en este modelo es la misma que la del modelo K; por con-
siguiente, desde €l punto de vista del guste de la curva, anbos modelos son equi-
valentes. Sin embargo, las consideraciones fisicas sugieren muchas veces e empleo
de uno u otro. Bischoff y Dedrick (1970) muestran €l modo de agjustar los par&
metros de este modelo empleando las curvas €, 0 C,, 0 por medio de experiencias
con estimulo en escalon.

Modelo M. La RTD y la concentracion de trazador en e primer comparti-
mento vienen dadas por:

B =G = e(l - e)(n; = na) [e"® = em] (5-62a)
Ci=oi= e):nl =y [0 = en, +)enst = (g = eny + )] (9-626)

siendo

hy, g = 28(1

3 [—1 + J @1 (9-62¢)
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Obsérvese que la RTD para este modelo primero aumenta y después disminuye;
por lo que es completamente diferente de la RTD de los modelos K y L.

Modelo N. En redlidad este modelo representa los casos especiales de los
modelos L y M para operaciones discontinuas o cuando no hay flujo & través del
recipiente. La concentracion del trazador en los dos compartimentos que resultan
de una sefiad en impulso en e compartimento 1, vienen dadas por:

—141l=g - t .
G =1+ e | o] ©-630)
y
_ t
Ca=1 - exp [-gl — (9-636)

Los modelos anteriores son particularmente (tiles para representar la distri-
bucién de medicamentos en los mamiferos. Muchas veces el tiempo necesario para
eliminar del cuerpo un medicamento es bastante grande, incluso del orden de afios.
En esta escala de tiempos las fluctuaciones de la concentracién del medicamento
en la corriente sanguinea, inmediatamente después de la inyeccion, se amortiguan
répidamente y pueden despreciarse. Por consiguiente, la sangre puede represen-
tarse por un compartimento uniforme del modelo, y € 6rgano o tgjido conside-
rados por el otro compartimento.

Para tener en cuenta los diferentes 6rganos y tejidos puede necesitarse consi-
derar varios compartimentos, intercambiando todos ellos sustancias con la sangre
Para la resolucion con tales modelos suele necesitarse e empleo de ordenadores.

DETERMINACION DE FLUJO DEFECTUOSO
EN APARATOS DE PROCESOS

Las curvas C observadas nos pueden informar sobre la existencia de contacto
y flujo defectuosos en los equipos de procesos. Por gemplo, s se espera que €l
flujo se aproxime a flujo en piston, en la Fig. 9-34 se indican algunas de las des-
viaciones que pueden presentarse y que estudiamos a continuacion.

La Fig. 9-34 a corresponde a una curva C en la posicion correcta con un ancho
no demasiado grande; por consiguiente no presenta anomalia alguna. En la Fi-
gura 9-34 b e trazador aparece antes de lo esperado, lo que indica que € fluido
pasa a través de candizaciones y existiran regiones estancadas en € reactor. En
la Fig. 9-34 ¢ se indica que € fluido esta recirculando dentro del reactor; este tipo
de comportamiento puede presentarse en fluidos que se mueven lentamente en
recipientes estrechos, por e emplo, en los liquidos en sistemas de contacto gas-
liquido. La Fig. 9-34 d muestra que € trazador aparece despub de lo esperado,
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c Esperado Antes de Recirculacién interna
: lo esperado

{
(@) »

Después
de lo
esperado

Caminos paralelos

i f
(d) (e)
Fig. 9-34. Flujo andmalo en recipientes cuando se suponge que se aproxima al flujo
en plstén.

y se pueden dar tres explicaciones de este comportamiento: error en la medida
del cauda, error en e volumen disponible para € fluido (es posible que no se haya
tenido en cuenta la fraccién hueca o e volumen de las conducciones que van at
aparato de medida, o e trazador no es inerte sino que es adsorbido o retenido
sobre las superficies. Finalmente, la Fig. 9-34 e muestra que € fluido se ha canali-
zado por dos caminos paraelos con distinta velocidad. En todos estos casos con
flujo defectuoso se puede perfeccionar significativamente introduciendo redistri-
buidores y/o deflectores adecuados.

S se espera flujo en mezcla completa, en la Fig. 9-35 se muestran algunos
de los tipos defectuosos que pueden presentarse. LOs cuatro primeros esguemas
corresponden a: flujo esperado, flujo adelantado, recirculacion, y flujo retrasado.
L as explicaciones sobre estos comportamientos son analogas a |los correspondientes
casos de flujo en piston. La Fig. 9-35 ¢ muestra una variacion en € tiempo que se
debe probablemente a la inercia de los instrumentos de medida

Aungue no es necesario, a veces es conveniente introducir funciones de dis-
tribucién relacionadas con la RTD que sirven de ayuda para detectar estos defectos.
Estas funciones son la digtribucion de edad interna del fluido existente en € recipiente

A=1- fo'Edt (9-640)
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Fig. 9-35. Flujo anomalo en recipientes cuando se supone oue se aoroxima al flujo

en mezcla completa. La linea de trazos corresponde al valor medio observado de la
curva del trazador.

\\\\\\\‘

4

y la funcién intensidad introducida por Naor y Shinnar (1963)

(9-64b)

»
]
] ey

El modo de utilizar estas funciones ha sido indicado por Himmelblau y Bischoff
(1968).

En ciertos casos es necesario que e flujo se aproxime tanto como sea posible
a un comportamiento ideal, generamente e de flujo en piston. Esta necesidad
puede ocasionar dificultades, especialmente cuando € flujo es lento en recipientes
grandes. Un gjemplo importante de este caso son los procesos de separacion cro-
matogréfica continua en gran escala. En la Fig. 9-36 se indican algunos modos de
aproximarnos a flujo en piston.

Ejemplo 9-8. Correccién de vna curva C para una regién de flujo no deseada

Supongamos que se dispone de una respuesta de trazador para un recipiente 1 seguido de
un tanque ideal con agitacion (recipiente 2) de tamailo o #; conocidos. Indiquese & modo de separar
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Aumentando el recorrido Empleando redistribuidores Haciéndolo largo
de elevada resistencia y estrecho en vez

de corto y ancho

En flujo laminar,
induciendo

un ffujo secundario En flujo turbulenta

Fig. 9-36. Métodos para perfeccionar el flujo aproximandolo fo més posible al flujo
en piston.

la contribucién del tanque con agitacion y determinese la curva C para € recipiente 1 solo.
En la Fig. 9-E8 se representa esquematicamente la instalacion.

Solucién. Presentamos a continuacion un procedimiento grafico sencillo que se puede utilizar
siempre que € recipiente conocido sea un tanque ideal con agitacién.

Supongamos que Ci4¢ de la Fig. 9-ES representa |la curva de los dos recipientes en serie. Un
balance de materia referido a trazador y aplicado a tanque ideal con agitacion conduce a

entrada = salida + acumulacion

vCi = vCr4a + diC,d;_aV)

0 bien

J entrada-8

C1, a construir

Ci+2, medida &

Fig. 9-E8.
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0 bien
z dcl +2 (i)

Cl = Ci4a + faT

Tomemos el punto E sobre la curva C,4,, tracemos la tangente en este punto, y localicemos los
puntos F y G como se indica en la figura. Aplicando la ec. (i) tenemos:

(punto G) = (punto E) + (£)(pendiente en E)
_ AG
= (punto E) + (GF) (ﬁ)

== (punto E) + (distancia AG)

el punto G se encuentra sobre la curva Cr que estamos buscando.

Repitiendo este procedimiento para distintos lugares (puntos X, Y, Z de la figura) obtenemos
la curva que nos interesa, representada a trazos.

Comentarios. Obsérvese que la aproximacion general a este problema implica deshacer la
convolucién, |0 cual resulta dificil. El hecho de que uno de los recipientes sea un tanque con agi-
tacion simplifica mucho e problema

Este procedimiento puede extenderse a mas de un tanque con agitacjén en serie con € reci-
piente a estudiar. Simplemente basta repetir € procedimiento.

Con ligeras modificaciones, también puede aplicarse a la curva F.

Este tipo de problema se presenta en la experimentacion cuando queremos evitar |os efectos
de extremo. También podemos observar que en los sistemas en los que € fluido se desplaza con
velocidades diferentes (flujo laminar) la introduccion del trazador en pequefios espacios comple-
tamente mezclados antes y después de las secciones, probablemente es € método més sencillo
de garantizar una entrada de trazador adecuada (proporcional a la velocidad de flujo) y una
medida adecuada (método de muestras maltiples).

MODELOS PARA LECHOS FLUIDIZADOS

Consideremos un gas que se desplaza verticamente hacia arriba a través de
un lecho de particulas finas. Al ir aumentando la velocidad se alcanza un valor
para la cual las particulas del sdlido se mantienen en suspension en la corriente
gaseosa, Y se dice que €l lecho esta fluidizado, denominandose velocidad minima de
S luidizaciénuy,; a valor de la velocidad necesaria para que se inicie la fluidizacion.
Para veloci da(!es superficiales (o de entrada) de gas 4, mucho mayores que la velo-
cidad minima, € lecho toma el aspecto de un liquido en ebullicién, moviéndose
los solidos vigorosamente y ascendiendo rapidamente grandes burbujas a través
del lecho. A primera vista parece que el gas en exceso sobre e correspondiente
a uy; pasa a través del lecho en forma de burbujas; en estas condiciones tenemos
e lecho fluidizado de borboteo. Los reactores industriales, particularmente en el
caso de reacciones gaseosas catalizadas por solidos, suelen operar como lechos
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de borboteo circulando el gas con velocidades de u, = 5 a 30 uns, € incluso
hasta 250 #py.

Se demuedtra que la conversén de los lechos de borboteo puede variar desde
la correspondiente a flujo en pistdn hasta vaores inferiores a los que se obtendrian
en mezcla completa. Lo que nos lleva a una Stuacion de -perplgidad y desconcierto
€s que no podemos edimar, ni squiera hecer conjeturas, sobre d vador de la con-
version al variar las condiciones de fluidizacion. Por esta razon el escalado ha
de hecerse tomando una sarie de precauciones y ain as resulta inseguro, por lo
gue es preferible no hacerlo.

Pronto se admiti6 que esta dificultad provenia dd desconocimiento sobre €
contacto y d tipo de flujo en d lecho: en efecto, una gran pate de los sélidos
circulan en bypass debido a la accion de las burbujas del gas ascendente. Esto
condujo a la conclusién de que, para lograr una prediccion adecuada sobre el
comportamiento ddl lecho, habia que esperar a disponer de un moddo adecuado de
fluo en d lecho.

Como d lecho de borboteo presenta desviaciones muy grandes con respecto
ad contacto ided, no inferiores a las que presentan otros reactores de un solo fluido
(lechos de rdleno, tubos, €tc), condderamos que ha de resultar formaivo d estu-
diar d modo en que £ ha aordado d problema de caracterizacion dd flujo. Se
ha enssyado una gran vaiedad de agproximaoiones, que condderamos a continuacion.

Modelos de-dispersion y de tanques en serie. Era naturd que @ primer intento
paa encontrar un moddo fuera € ensayar con modelos sencillos de un solo paa
metro; dn embargo, como esos moddos no pueden tener en cuenta d hecho de
gue la conversén obsarvada sea muy infeior a la de flyo en mezda completa,
estas gproximaciones han sdo abandonadas por la mayor pate de los investigadores.

Modelos RTD. El cdculo de las conversones en egste tipo de moddos esta
bassdo en la RTD. Ahora bien, como la velocidad de la reeccién caditica de un
demento de ges depende de la catidad de sdlido en contacto con d, d coeficiente
cinético efectivo sera pequefio cuando el gas forme grandes burbujas, y grande
cuando esté emulsionado. Por consiguiente, cualquier modelo que simplemente
pretenda cdcular la conversén a patir de la RTD y un determinado coeficiente
cinético, en redidad supone que todos los eementos dd ges (tanto los que se mue
ven rgpidamente como los que lo hacen lentamente), emplean la misma fraccion
de tiempo en cada una de las fases Como demodraremos d edudiar los dedles
del contacto gaseoso en lechos fluidizados, esta hipdtess no es digna de confianza,
por condguiente resulta totalmente inedecusdo € empleo directo de la RTD paa
predecir las conversiones del modo que hemos hecho en este capitulo para los
sgemas linedes.

Modelos de distribucion del tiempo de contacto. Para evitar esta dificultad y
continuar utilizando la informacion dada por la RTD, s han propuesto modeos
gue suponen que € gas que £ mueve mas rdpidamente permanece principadmente
en la fase de burbuja y & més lento en la de emulson. Gilliland y Knudsen (1970)



MODELOS PARA LECHOS FLUIDIZADOS 341

utilizaron esta aproximacion admitiendo que € coeficiente cinético efectivo dependia
del tiempo de permanencia del elemento de gas en € lecho, es decir

tiempo de permanencia pequefio equivale a k pequefio  7m
tiempo de permanencia grande equivale a k grande 60 k= ket

donde m es un pardmetro determinado. Combinando con la ec. (9-24), encon-
tramos para la conversion:

Za_ [ eMEdr = [T e Ed (9-65)

Cao -

El problema de esta aproximacién es € obtener una funcion significativa de E
para emplear la ec. (9-65) a partir de la curva C medida, que a su vez es también
una medida aleatoria dado que se obtiene a la salida de un lecho en donde existe
una retromezcla considerable y un elemento de trazador puede pasar repetidamente
por e punto de medida. En efecto, determinaciones recientes han demostrado que
parte del gas que ha salido del lecho vuelve a entrar a la emulsién y se mueve en
sentido descendente hacia la entrada del lecho. {Qué significado tiene la curva C
en este caso ?

Modelos de dos regiones. En € campo de la investigacion se ha redizado
un gran esfuerzo para desarrollar model os basados en que €l lecho de borboteo esta
formado, de hecho, por dos zonas bastante diferenciadas. la fase de burbuja
y la fase emulsionada. Como estos modelos contienen seis parametros, véase la
Figura 9-37, se han propuesto muchas simplificaciones y casos especides (15 hasta
la fecha), y también se émpled el modelo completo de seis parametros.

Volumen Fraccion
dividido de soélidos
14
j Emulsion :
Burbuja ! Emulsién —r<
Pistén a Pistén a
mezcla mezcla
completa completa
Flujo \
R cruzado, K
Flujo
dividido

Fig. 9-37. Modelo de dos fases para representar el lecho fluidizado con borboteo.
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Esta aproximacion ha tenido un éxito relativo como técnica de correlacion
paa gudar una sSerie determinada de datos, sn embargo, no ha tenido gran uti-
lidad para representar datos de diversos Sstemas 0 para € escdado a condiciones
diferentes. La dificultad se encuentra en que no £ sbe d modo de asgnar vaores
a los pardmetros para las nuevas condiciones.

Modelos de flujo hidrodindmico. A partir de los resultados obtenidos con
las goroximaciones anteriores s llega a la condusién de que es necesario tener un
conocimiento més profundo de lo que ocurre en d lecho, § se pretende desarollar
un modelo de flujo que permita llegar a predicciones adecuadas. En particular
hemos de conocer mgor d comportamiento de las burbujas ascendentes dd  ges
ya que probablemente son dlas las que ocasionan la mayor pate de las dificultades.

A este respecto son de paticular importancia dos condderaciones bésicas.
La primea es la de Davidson, s traa de un desarrollo marcadamente tedrico con
una comprobacion experimental (véase Davidson y Harrison [1963] para mas
detdles) de las caracteridices esencides dd flujo en las proximidades de una burbuja
ascendente de gas. Para las burbujas caracteristicas de un lecho fluidizado con
borboteo  vigoroso demostré lo  Sguiente:

1. Las burbujas de gas permanecen como tales burbujas, recirculando de
modo muy parecido a un anillo de humo y penetrando solamente una pequefia
disancia en la emulson. Esa zona de peneracion s denomina nube porque e
vudve la burbuja ascendente

2. Todss las magnitudes relacionadas, tales como la velocidad de ascenson,
d espesr de la nube la veocidad de recirculacion, son funciones sencillas dd
tamafio de la burbuja ascendente

El hecho sorprendente e importate de edas dos conclusiones, esquematizado
en la Fg. 938, es que la burbuja de ges eta mucho més segregada de la emulsion
de lo que podriamos esperar.

La segunda consderacion bésica importante fue la de Rowe y Partridge (1962)
gue obsarvaon experimentdmente que cada burbuja de ges aradraba una edda
condderable de <olidos hacia la pate superior dd  lecho.

Edas dos consderaciones béasicas condituyen @ fundamento de los moddos
de tipo hidrodinamico empleando el tamafio de la burbuja como pardmetro y
todas las demés magnitudes en funcién del tamafio de la burbuja. Trataremos
brevemente & prime-o Y més sencillo de estos moddlos,  modelo de lecho de bor-
boteo de Kunii y Levenspiel (1968), en d que s supone lo siguiente

1. Las burbujas son del mismo tamafio y estan distribuidas uniformemente
en d lecho.

2. H fluyo dd gas en las proximidades de las burbujes ascendentes = guda
ad moddo de Davidson.

3. Cada burbuja arrastra consigo una estela de sélidos, creando una circu-
lacidn de Sdlidos en @ lecho con flujo ascendente detrds de las burbujas y flujo
descendente en € reso de la emulson.
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Fig. 9-38. Esquema de una burbuja Idealizada de gas, incorporando el movimiento del
gas de Davidson y la estela de Rowe.
4, Laemulsidon se mantiene en la condicion de fluidizacién minima, es decir,
la velocidad relativa del gas y ddl sblido permanecen invariables.
Basdndonos en estas hipotesis |os balances de materia de, los solidos y ddl gas
resultan :

flujo ascendente de sélidos) _ (flujo descendente de s6- (9-66)
con la burbuja lidos en la emulsion
(flujo total de gas) = ( flujo ascendente de) (ﬂu}o ascendep}e) (9-67)
la burbuja en la emulsién
Haciendo
uyy = 0711 (gdy) 2, velocidad de ascension de una (9-69)

burbuja en un lecho fluidizado

€m; = fraccion hueca del lecho para las condiciones de fluidizacion minima
a = volumen de la estela/volumen de la burbuja
estos balances de materia dan:
Velocidad de ascension de las burbujas, nubes y estelas:

Uy = Uy — Ups + Uy = U, = Umy + 0,71 1(gd,)*? (9-69)

Fraccion de lecho en las burbujas:

U, — (1 -8 - as)umf ~ Yo — Ums
11N = Uy

5 (9-70)
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Fraccion dd’lecho en las nubes

g = % (9-71)
Fraccién del lecho en las estelas:
ad (9-72)
Fraccion del lecho en la emulsion de flujo descendente incluyendo las nubes:
1—8—ab (9-73)
Velocidad del flujo descendente de solidos emulsionados:
h =g 9-74)
Velocidad de ascenso del gas emulsionado:
Uy = 2By, (9-75)
€ms

Utilizando la expresion tedrica de Davidson para la circulacion burbuja-nube y
la teoria de Higbie para la difusion nube-emulsion, € intercambio de gas entre
la burbuja y la nube, viene dada por:

volumen de gas que va desde la burbuja
hasta la nube y desde la nube a la bur-

buja/seg
Kbc = ]
(volumen de la burbuja)
112 1/4
- 45(“;0') " 585(9 o ) (9-76)

y entre la nube y la emulsion:

_ (volumen intercambiado/seg) ., (emlgub) i
Kee = (volumen de Ta burbuja) = 6,78 d3 (&-77)
Una consecuencia sorprendente de este modelo es que predice que e flujo de gas
en la emulsion se invierte y se hace descendente para valores mas atos de #g, 0
para u, > 3 hasta ll u,,. Esta prediccién se ha comprobado por diferentes métodos
en los Ultimos afios.
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Fig. 8-39. Modelo de flujo en un lecho fluldizado de acuerdo con el modelo de lecho
de  borboteo.

Las expresiones anteriores muestran que si CONOCEMOS ' g, €Stimamos a y
medimos um; Y 4, pueden determinarse todas las magnitudes referentes a flujo
y alos volumenes de las regiones en funcion de un solo parametro, e tamafio de
la burbuja. En la Fig. 9-39 se representa esgueméticamente este modelo. La apli-
cacion de este modelo a la conversién quimica es sencillo y directo, y se estudia
en € Capitulo 14.

Recientemente se han propuesto otros modelos hidrodinamicos diferentes
utilizando otras hipétesis, tales como:

Tamario de burbuja variable con la atura en e lecho.

Resistencia burbuja-nube despreciable.

Resistencia nube-emulsion despreciable.

Burbujas no esféricas.
En todos los casos la base racional de estos modelos hidrodindmicos. reside en la
observacion de que lechos con identidad en los sdlidos y caudales de gas, pueden
dar lugar a burbujas grandes 0 pequeiias, de acuerdo con el disefio distribuidor,
posicion de los deflectores, efc. ; por consiguiente, el tamafio de la burbuja debe
congtituir €l pardmetro mas importante del modelo. Una consecuencia de este
argumento es que los modelos que no permiten considerar tamafios de burbujas
diferentes para unas condiciones determinadas del lecho, no pueden resultar ade-
cuados.

Es evidente la importancia de este tipo de modelos. Por gemplo, alin € més
sencillo de estos modelos, el que hemos considerado, conduce a predicciones ines-
peradas (es decir, la mayor parte del gas en e lecho puede -estar desplazéndose
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en sentido descendente) que se comprobaron posteriormente. Resulta todavia
mas importante el que este tipo de modelo pueda ensayarse, pueda demostrarse
que es erréneo, pueda rechazarse, y que su Unico parametro (el tamafio de la
burbuja) pueda compararse con € determinado experimentalmente.

CONSIDERACIONES FINALES

La experimentacion con trazadores es la herramienta més valiosa para deter-
minar cuando las desviaciones del flujo ideal son grandes, y el modo de abordar
estas desviaciones. Para las reacciones de primer orden las conversiones predichas
se gjustan exactamente, mientras que para las otras ¢inéticas Solamente se cumplen
de modo aproximado. En e Capitulo 10 se estudian estas cinéticas no lineales.

En los dispositivos de flujo que funcionan adecuadamente, se aproximan tanto
al comportamiento ideal que carece de importancia cualquier descenso en € ren-
dimiento. Sin embargo, hay excepciones particularmente cuando hemos de con-
siderar la distribucién de producto. Las desviaciones grandes del comportamiento
ideal suelen indicar que € dispositivo presenta funcionamiento deficiente, tal como
cadizadones bypess dc

En lechos fluidizados de borboteo libre, normamente e flujo de gas se desvia
mucho del ideal; en este caso no resultan Utiles los métodos sencillos de experi-
mentacion con trazadores. Sin embargo, se puede reducir considerablemente € tipo
de flujo no deseado de estos lechos con un disefio adecuado de los aparatos (de-
flectores y distribuidores).
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PROBLEMAS

Estdn agrupados del modo siguiente:
Problemas 1-20, Tratamiento general y modelos de un pardmetro,
Problemas 21-35. Determinacion y ajuste de modelos combinados.

9.1 Se ha diseftado un recipiente especial para emplearlo como reactor con reacciones de
primer orden ea fase liquida. Como se sospecha que en este recipiente € flujo no es ideal, se
hacen ensayos con trazador para estimar la magnitud de este efecto, obteniendo las siguientes
lecturas de concentracion gue representan una respussta continua a la salida del recipiente para
una funcién delta de entrada del trazador. Calcllese la conversién en este reactor S la conver-
sion en un reactor de mezcla completa, empleando € mismo tiempo espacia, es de 82,19 %.

Tiempo ¢, seg 10 20 30 40 50 60 70 80
Concentracion del trazador: 0 3 5 5 4 2 1 0
(escala arbitraria)
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Se cree que los modelos de dispersién 0 de tanques en serie no representan adecuadamente el mo-
delo de flujo.

9-2. Un fluido se desplaza en régimen estacionario a través de 10 tanques conectados
en serie. Se introduce en e primer tanque una pulsacion de trazador, y se mide € trazador
a la salida del sistema, encontrandose |0 siguiente:

concentracion méxima = 100 milimolesflitro
tiempo de salida del trazador = 1 minuto
Si se conectan otros 10 tanques en serie con los 10 tanques iniciaes, calcllese:

a) La concentracibn méixima del trazador a la salida.

b) El tiempo de salida del trazador.

c¢) La variacion relativa del tiempo de salida del trazador en funcion del ndmero de tanques.

9-3. Calcllese € numero de tanques conectados en serie necesarios para obtener la.curva
cas simétrica E de la Fig. 9-P3.

RTD cuando el efecto de
la difusién molecular
es grande

13

RTD calculado despreciando
cualquier difusién molecular

E,| Ec. (9-78)

Fig. 9-P3. Flujo laminar en tubos circulares.

9.4, A partir de una sefial de entrada en impulso se han obtenido en un recipiente los si-
guientes datos de la sefial de sdida

Tiempo, minutos| 1 3 § 7 9 Il 13 15
Concentracion 00 10 10 10 10 0 O
(arbitraria)

Para representar €l flujo a través del recipiente se ha de emplear e modelo de tanques en serie.
Determinese el nimero de tanques utilizando € procedimiento de comparacién de varianzas.

9-5. Hemos recibido quejas sobre la muerte de una gran cantidad de peces a lo largo del
rio Ohio, indicando que alguien ha descargado en € rio una sustancia muy téxica. Nuestras esta-
ciones de control de agua de Cincinnati y Portsmouth (Ohio), separadas 119 millas, indican que
se estd moviendo aguas absjo una gran «¢mancha» de fenol y estamos casi seguros de que es
esta la causa de la contaminaciéon. La «mancha» tarda 9 horas en pasar por la estacién de
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control de Portsmouth acanzando la concentracion méxima a las 8 de |a manana del [upes,
Aproximadamente 24 horas mas tarde Ia mancha acanza su concentracion méxima en Cincin-
nati, tardando 12 horas en pasar por esta estacion de control.

El fenol se obtiene en distintos lugares de las riveras del rio Ohio, y sus distancias rio arriba,
desde Cincinnati son las siguientes:

Ashland, Ky.— 150 millas rio arriba Marietta, 0.-303
Huntington, W.Va.-168 Wheding, W.Va-385
Pomeroy, 0.-222 Steubenville,  0.425
Parkersburg, W.Va-290 Pittsburgh, Pa.-500

Indiquese € lugar en que probablemente se ha descargado € fenaol a rio.

9-6. Se. bombea agua de un lago, y ala sdida de la bomba circula a través de una tuberia
larga en flujo turbulento. En € tubo de aspiracién se introduce una sefal de trazador y la res
puesta se mi& en dos puntos del tubo de conduccion situado después de la bomba y separados
L metros. El tiempo medio de residencia del fluido entre los dos puntos de medida es 100 seg,
y la varianza de las dos medidas es:

800 seg’
900 seg’

0,2

i

022

Calcllese la varianza de una curva C en una seccion de este tubo si no hay efectos de extremo y
su longitud es L/5.

9-7.  Sabemos que cuanto més largo es un tubo e flujo a su través se aproxima mas d flujo
en pistén. Para tener una idea de las magnitudes de la longitud del tubo imaginemos un fluido
gue circula a través de una tuberia de 1 cm de didmetro interno. Si consideramos que se obtiene
una RTD andloga para 10 tanques en serie y para flujo en pistén, calcllese la longitud de tubo
que conduciria a flujo en pistén en las siguientes condiciones de flujo:

a) Un liquido (Sc = 1000) que circula con Re; = 10; 10%; 105,

b) Un gas (Sc = 1) que circula con Re,= 10; 103; 105,

P-g. Ordénense los siguientes dispositivos seguin la extension de sus desviaciones con res-
pecto a flujo en pistén. En todos los casos € recipiente tiene 3 metros de longitud y 3 cm de di&
metro interno.

a) Tubo vacio, liquido circulando con Re; = 10 000.

b) Tubo vacio, gas circulando con Re, = 100 000.

) Tubo relleno con esferas de 4 mm, & = 04; Re, = 200.

P-p.  Se dispone de un reactor tubular en € que se esta tratando una corriente gaseosa en
flujo laminar. Se pretende cuadruplicar la cantidad de sustancia a tratar (manteniendo t constante)
empleando una de las siguientes alternativas:

a) cuadruplicando la longitud del reactor, permaneciendo constante 4.

b) duplicando € didmetro del reactor, permaneciendo constante L.
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Compérense las desviaciones de flujo en piston de estas dos instal aciones mas grandes con la des-
viacion de la instalacién primitiva. Indiquese € escalado que resulta més recomendable.

Duros.  Supdngase que los reactores son lo suficientemente largos para que se pueda aplicar
el modelo de dispersién, Y que se mantiene flujo laminar en todas las instalaciones, afdn para mé-
dulos de Reynolds bastante grandes.

9.10, En un reactor «cerrado» se mantiene un flujo para € cua DfuL = 0.2, y queremos
representar este recipiente por medio de un modelo de tanques en serie. Indiquese €l valor de N.

9-11.  En una tuberia de 12 metros de longitud, 1 metro esta relleno de materia de 2 mm,
9 m de material de 1 cm, y 2 m de materia de 4 mm. Estfmese la varianza de la curva C de res-
puesta para esta seccion de relleno si @ fluido tarda 2 minutos en pasar a través de esta seccion.
Supéngase que la fracciéon hueca del relleno es constante y la intensidad de dispersién, que viene
dada por Dju dy = 2, también es constante.

9-12.  Introduzcamos € término denominado longitud de la unidad de dispersion, y hagamos
que esta sea la de un recipiente que proporciona la mezcla equivaente a la de un tanque
ideal con agitacion en flujo de mezcla completa

a) Calculese lalongitud de la unidad de dispersion para un recipiente lo suficientemente largo,
de tal manera que la desviacion del flujo en pistdn sea pequetia.

b) Calcullese lalongitud de la unidad de dispersion para agua que fluye a través de una tuberia
con modulos de Reynolds 5, 500 y 50 000

c) Calcllese lalongitud de la unidad de dispersion para aguay aire que fluyen a través de un
lecho de relleno con médulo de Reynolds 100.

d) 4Qué sugiere la respuesta del apartado c) sobre un modelo para un proceso real de mezcla
gue tiene lugar en un lecho de relleno?

9-13. Comportamiento de reactores cortos con flujo laminar. Consideremos flujo laminar
en un reactor que es demasiado corto para que pueda aplicarse € modelo de dispersion. En este
caso resulta muy dificil predecir su comportamiento, aunque pueden estimarse las caracterfsticas
mas desfavorables de ese reactor. Como gemplo tomemos la reaccién de primer orden A-> R
CON Xa, pistén = 0,99. Recordando que en € flujo laminar la velocidad méxima en € centro del
tubo es doble que la velocidad media y representa e menor tiempo de residencia, estimese ¢
limite inferior de la conversién.

9-14. Comportamiento de reactores cortos con flujo laminar (econtinuacidn). Para afinar la
prediccion del problema anterior téngase en cuenta que € flujo laminar sin difusién molecular,
(sin mezcla radia alguna) tiene una RTD dada por:

1

= e [} o0
E, T para 3 < ¢ <
(9-78)
=0 en otras partes

La contribucidn radia en la difusion molecular hace mas estrecha esta RTD conduciendo al com-
portamiento predicho por € modelo de dispersién. En la Fig. 9-P3 se representan estas dos
distribuciones.
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Como una distribucién ancha conduce a una gran desviacion con respecto d flujo en piston,
1aRTD de |a ec. (9-78) representa é comportamiento més desfavorable del reactor. Determinese
d limite inferior de la converson para la reaccion del problema anterior ¥ compérense los resultados.

915, Enunreactor deflujo se estudiala cinética de unareaccion homogénea en fase liquida,
y paraque se goroxime d flujo en pistén d reactor de flujo, de 48 cm. de longitud, se rdlena con
padiillas de 5 mm de un materid no poroso. Cacllese d coeficiente’ CiNético para una reaccién
de primer orden s la conversién es dd 99 % cuando € tiempo de residencia es de 1 seg.

a) suponiendo que d liquido pasa en flujo en pistén a través el reactor.

b) teniendo en cuenta la desviacion del flujo red con respecto al flujo en pistén.

¢) Determinese d earror en d vaor dd k cdculado S no se tiene en cuenta la desviacion de
flujo en pistén.

Datos. Fraccion hueca, ¢ = 0,4,

Mddulo de Reynolds, Re, = 200.

9-16. Los reactores tubulares para @ craqueo térmico e disefian admitiendo flujo en piston.
Suponiendo gue las condiciones de flujo no idedl pueden tener un efecto importante hagta : hora
desconocido, hemos de hacer una estimacion aproximada de este efecto. Para efectuar |os ¢éle alos,
supongamos gue |as condiciones de operacién son isotérmicas, que € reactor estubular de 2,5 ¢: 1 de
diametro interno, que & médulo de Reynolds es 10 000, y que la reaccién de cragueo esaprox. na-
damente de primer orden. S 1os caleulos indican que se puede obtener una descomposicién dd ¢ 9%
en un reactor de flujo en pistén de 3 m de longitud, calctlese cudnto ha, de aumentar |a longi ud
dd reactor 9 e tiene en cuenta que d flujo es no ided,

917.  Un reactor tiene las caracteristicas de flujo dadas por la curva no normdizada E co-
rrespondiente alos datos de la Tabla 9-P17, y, por laforma de esta curva, deducimos que & modelo
de dispersién 0 € de tanques en serie representara satisfactoriamente € flujo en € reector.

i a) Calcilese [a conversion esperada en este reector, suponiendo que se gusta d modelo de
ispersion.

sperb) Calculese € nUmero de tanques en serie que representara d reactor asi como la conversion
esperada, suponiendo que se gusta d modelo de tanques en serie.

¢) Cdcllex la gonversién empleando directamente la curva del trazador.

4) Expliquense las diferencias de los resultados, e indiquese cuél es € més adecuado.

TABLA 9-P17

- Concentracion ; Concentracion
Tiempo ddl trazador Tiempo del trazador

1 9 10 67

2 57 15 47

3 81 20 32

4 90 30 15

5 0 41 7

6 86 52 3

8 77 67 1
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Datos} La reaccién elemental en fase liquida es A 4+ B - productos, con un gran
exceso de B, de forma que la reaccion es de primer orden. Ademas, s € flujo fuese en piston
la conversion en € reactor seria e 99 %.

9-18. Repitase e problema anterior con las siguientes modificaciones: Tiene lugar la reac-
cién elemental en fase liquida A + B— productos, empleando cantidades equimolares de A y B
en la adimentacion a reactor. Si existiera flujo en piston la conversion en e reactor seria del 99 9,

9-19. Se ha construido una tuberia de conduccion de 100 km de longitud para transportar
vino desde una bodega hasta € lugar de distribucion. A: través de la ¢onduccion fluye sucesiva
mente vino blanco y vino tinto. Es evidente que a cambiar de uno a otro se forma una fraccién
de vino rosado. La cantidad de vino rosado ha de hacerse minima debido a que no acanza buen
precio en e mercado.

a) Indiquese cémo afecta e didmetro de |a tuberia a la cantidad de vino rosado que se forma

en la operacion de cambio, para un médulo de Reynolds dado.
b) Cdcllese d didmetro de la tuberia que hard minima la cantidad de vino rosado que se

forma durante la operacion de cambio, para un cauda determinado, en condiciones de flujo tar-
bulento.

c) Cacllese € caudd que hemos de eegir para hacer minima la formacion de vino rosado,
suponiendo que la tuberia es la correspondiente a apartado anterior.

9.20. Frecuentemente, por una misma tuberia se ha de transportar méds de un fluido. Los
fluidos se transportan sucesivamente, y al cambiar de uno a otro se forma una zona de contami-
nacion entre los dos fluidos. Designemos por A a fluido que queda en una tuberia de 30 cm de
diametro interno y por B a fluido que va a entrar en esa tuberia.

a) Cacllese la extensidn de la contaminacion del 10 %-90 %, 10 km aguas abajo del punto
de entrada de |a alimentacién, Si € médulo de Reynolds medio de los fluidos es 10 000.

b) Calcllese la extension contaminada 10 % -99 % para este punto (10 %-99 % es la conta
minacion de 10 % de B en A, pero solamente de 1 %, de A en B).

C) Calciilese.la extensién de la contaminacién 10 9-99 %, 160 km aguas abgjo del punto
de entrada de la alimentacion.

d) Indiquese cémo variala contaminacién con lalongitud del tubo, para un caudal determinado.
Para otros datos véase Petroleum Refiner, 37, 191 (marzo 1958).

9-21. Un fluido residual fuertemente radioactivo se amacena en «tanques de seguridad»
constituidos simplemente por tubos largos de diametro pequetio (por ejemplo, 20 m por 10 cm)
ligeramente inclinados. Para evitar la sedimentacion y la aparicién de «zonas calientes» y también
para asegurar uniformidad antes de la toma de muestras, se hace recircular € fluido a través de
estos  tubos.

Para encontrar € modelo de flujo en estos tanques se recircula € fluido en circuito cerrado,
se introduce una pulsacién de trazador y se traza la curva de la Fig. 9-P21. Dedlzcase un modelo
adecuado para este sistema y evalliense los parametros.

9-22. EnlasFigs. 9-P22 a y 9-P22 b se representan |os resultados de |os ensayos con trazador
en dos recipientes diferentes, empleando una entrada de trazador en escalén (cambiando de agua
sdlina a agua dulce). En ambos casos v = 100 litros/min y ¥ = 80 litros. Dedlzcanse modelos
de flujo que correspondan a estos resultados.
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Inyeccion
A
c Pasol
‘/\ /\ Paso20 Valor final
N
t
Fig. 9-P21. RTD para un sistema de recirculacion cerrado.
y ‘

1 ___________________ —— -

S I

1.25 0.8 0,4 14
8 9 8
(a) (b)

Figs. 9-P22 y 9-P23.

9-23. a) Dediizcase Un modelo que represente e flujo en un recipiente cuya respuesta adi-
mensiona a una entrada de trazador en escal6n venga dada por la Fig. 9-P23.

b) Para demostrar que a veces hay mas de un modelo de flujo que se ajusta a una curva de
trazador dada, tritese de desarrollar un segundo modelo para este recipiente.

9-24. g) Esguematicen las principales caracteristicas de la curva C esperada para € modelo
de la Fig. 9-P24.
b) Repitase para un recipiente cuatro veces mayor (N = 40).

9-25. En un recipiente de volumen ¥ = 100 litros se hace una experiencia con trazador
utilizando un cauda de agua v = 100 litros/min. En la Fig. 9-P25 se representa la salida corres-
pondiente a una entrada en impulso. Dedvzcase un modelo de flujo para este recipiente.
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Bt
=

N=10
Fig. 9-P24.

Concentracion del trazador en el fluido

100k  de salida (unldades arbitrarlas)
\\

IOF —————————

|
|
|
|
|
|

| l -

0 1 2 3
Tiempo (min) después de la Inyecclén §
Figs. 9-P25

f9-26. Se ha encontrado una conversion del 60 % para la descomposicion de primer orden
en fase gaseosa

A—2R

que se efectlia en un reactor de flujo de volumen v = 100 em?®, empleando un caudal vent = 100
cm?/min de una alimentacién constituida por 25 % de A y 75 % de inertes.

Antes de evaluar € coeficiente cinético para esta reaccion hemos de saber cdmo se desplaza
el fluido a lo largo dd reactor, para lo cua efectuamos la siguiente experiencia con trazador:
Introducimos una entrada # durante la reaccion y medimos la concentracion a la salida para dis-
tintos tiempos. Los resultados se representan en la Fig. 9-P2S.

a) Dedlzcase un modelo de flujo para este recipiente.

b) Determinese e coeficiente cinético para la reaccién de primer orden.

9.27. Gilliland et al (1953) encontraron que € Rujo de un gas trazador a través de un lecho
fluidizado (d, = 7,6 cm, Loz 2 m) de particulas de catalizador se gjusta correctamente por la
curvaF delaFig. 9-P27, de pendientes b =-1,5. Dedlzcase. un modelo para representar este flujo.
Demuéstrese también que, en generd, los valores de a ¥ b estdn relacionados entre si y con los
parametros del modelo.
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[=]

Pendientes —-b

In(1-Fp) =In (1- £)
]
i 1
~N -
a_.__—___

Fig. 9-P27.

9-2‘8. Dada una curva F para dos regiones de flujo en serie, una de las cuaes es un tanque
ideal con agitacién de tamaifio conocido, indiquese como se determinalacurva F parala otraregion.

9-29. Deduzcanse modelos de flujo para representar |os dos conjuntos de curvas de trazador
de la Fig. 9-P29.

C arbitraria

BN

Fig. 9-P29.

9-30. Un reactor experimental de 5 litros produce un polimero de propiedades adecuadas,
operando en condiciones de flujo estacionario; y con suficiente agitacién. El fluido es bastante
Viscoso y un experimento discontinuo con un fluido de propiedades fisicas similares conduce a
una curva de trazador para este reactor representada en la Fig. 9-32 b,

En e escalado para operaciones semicontinuas en un reactor de 500 litros se necesitala misma
intensidad de agitacién, y en principio vamos a mantener la misma potencia de entrada por unidad
de volumen de fluido. En la Fig. 9-32 a se representa la curva de trazador en estas condiciones,
Indiquese s la agitacion es suficiente.

9-31. Sospechamos que €l reactor de tanque con agitacién con los datos siguientes de la
curva C no se esta comportando de modo ideal. Ajéstese un modelo de flujo a este reactor real.

La curva C se obtuvo con un reactor de 100 litros utilizando un caudal de 20 litros de fluido por
minuto.
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§ 01 04 08 15 18 25 37 44 56 71
Co 14 080 038 012 0080 0040 0020 0015 0010 0,006

9-32.  El A-tetrahidrocanabinol es el compuesto de mayor actividad de la marihuana. Cuando
el THC marcado con C!4 se administra por yja intravenosa en € hombre se mantiene en €l plasma
de acuerdo con las concentraciones siguientes [Science, 170, 1320 (1950)) :

; Concentracion de THC en € plasma
Tlmggcidg;pé]:s TS%Ia a partir de medidas de radipoacti-

vidad

0 380

15 min 280

30 min 220

45 min 160

I h 125

2h 60

3h 45

6h 37

24 h 30

48h 21

72 h 16

a) AjUstense estos datos a modelo de flujo K de la Fig. 9-33 y evallense los pardmetros de
este modelo.

b) Como se observa por los datos, la disminucion inicial brusca de la concentracion seguida
de un descenso lento sugiere que e THC es absorhido rdpidamente por los tejidos, por consiguiente
se. elimina lentamente. Si ocurre de este modo, € modelo L es una representacion fisica mas ade-
cuada de este fenémeno que el modelo K. Ajustense los datos al modelo L y evallense sus paré
metros.

) Compérese para este caso, y en general, los pardmetros de estos dos modelos.

9.33. S latemperaturade un reactor se modifica, variara e coeficiente cinético delareaccion
y se obtendran conversiones diferentes, para un tiempo espacial determinado. Supdngase que se
hacen experiencias de conversién de este tipo (variando k y mantenieado constante ) en un reactor
detérminado con unareaccion de primer orden, y la representacion de los valores de Ca/Caq frente
a kr muestra una pendiente inicial de —2/3 seguida de un d=scensc: exponencia hasta acanzar
e valor limite de Ca/Ca, = 0,25 para valores atos de kz. D..dizcase un modelo que represente
d flujo en este reactor.

9-34. Supéngase que los siguientes valores

Eé— 0.5 1 2 4 8 18 38 98 o]

CAO
kr |0.84 073 0.60 047 036 0.28 0.24 0.22 0,20
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representan los datos de la experiencia del problema anterior. Determinese un modelo satisfac-
torio para representar e flujo en este reactor.

9-35.  Nos ha ocurrido una desventura. Planeamos que dos estudiantes de ingenieria quimica,
que estaban efectuando sus practicas de verano, repintaran nuestro reactor, pero a raspar la
Ultima capa de la pintura anterior se les derrumbd toda la unidad convirtiéndose en un montén
de escamas de herrumbre. Esto nos causo, afortunadamente, solo un pequefio perjuicio, aun-
que fue una lastima que desaparecieran aquellos dos muchachos.

Siempre sospechamos que este material se corroia facilmente. Prescindiendo de nuestros sen-
timientos, hemos de indicar que las interrupciones son costosas, y que queremos que no
vuelva a ocurrir. No estamos trabajando con restricciones econémicas y podemos reemplazar
el reactor por una unidad comercia que nos garantice flujo en mezcla completa. Estamos
Seguros que no serd tan grande como e anterior.

Puede que no hayamos operado correctamente, ya que empleamos para € reactor un
tanque recuperado de gasolina y un agitador movido por un motor «fuera borda», para
el mezclador, y teniamos los tubos de entrada y salida muy préximos entre Si.

{Qué volumen ha de tener la unidad comercial para que e producto sea € mismo que € ob-
tenido con € reactor primitivo?

Disponemos de toda la informacion sobre la unidad, incluyendo |os resultados experimentales,
determinados por los dos estudiantes, empleando botes de tinta china, una lampara eléctrica, y
un fotdmetro. Puede imaginarse facilmente como se han hecho las determinaciones.

Datos. Reactor: Tanque cilindrico de unos 6 m de longitud y 30 m* de volumen (til.

Reaccion: Elemental de segundo orden. Alimentacion eguimolar. Conversion del 60 %.

Caudd: 750 1/min.

La lectura 100 en la concentracion corresponde a una gran botella de fi nta chlna uni-
formemente distribuida en e reactor, y se utilizd una botella para cada experiencia.

Concentracién de la tinta

Tiempo, min a la salida del reactor
Fluctuaciones répidas que
0-20 seg pueden llegar hasta 5000
10 90
20 55
30 35
40 20
50 10
60 7
80 3

100 1
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Mezcla de fluidos

El problema relacionado con la mezcla de fluidos durante la reaccion es im-
portante tanto en los sistemas homogéneos con reacciones muy répidas como en
todos los sstemas heterogéneos. Edte problema presenta dos aspectos superpuestos.
uno el grado de segregacisén del fluido, es decir, si la mezcla se efectla a escala mi-
croscopica (mezcla de moléculas individuales) o a escala macroscépica (mezcla de
fléculos, grupos o agregados de moléculas), y otro @ tiempo que tarda en efectuarse
la mezcla, es decir, s @ fluido se mezcla rdpida o lentamente a su paso a través
del recipiente.

En primer lugar vamos a considerar el grado de segregacién de un fluido.
Nos conviene definir los términos que representan los casos extremos de esta segre-
gacion, para lo cual supongamos que € liquido A se puede comportar de las dos
formas indicadas en la Fig. 10-1. En la primera € liquido se comporta como |o
imaginamos normalmente, con sus moléculas individuales moviéndose libremente
en su seno y chocando e intermezclandose unas con otras; a este liquido le deno-
minamos microfluido. En la segunda forma €l liquido A esti constituido por un
gran numero de pequeiios paguetes individuales conteniendo un gran nimero de
moléculas cada uno, del orden de 1012 a 10%#; a este tipo de liquido le denominamos
macrofluido.

Cuaquier fluido cuyo comportamiento no corresponda a estas caracteristicas
extremas se denomina parcialmente segregado; es decir, un microfluido no presenta
segregacion alguna, un macrofiuido presenta segregacion completa, y un fluido

‘Microfiuido +"."

N

—
\
Les moléculag pueden moverse Las moléculas se mantienen
libremente @ intermezclarse agrupadas  formando

agregado8 o paquetes

Fig. 10-1. Flujo de microfluido y macrofluido idealizado. No pueden distinguirse entre
8{ por medio de trazadores; sin embargo, pueden comportarse de modo diferente en
las reacciones Quimicas.

359



360 CAP. 10. MEZCLA DE FLUIDOS

real presenta un grado mayor 0 menor de segregacién de acuerdo con sus pro-
piedades y con € tipo de mezcla que se esté efectuando.

Consideremos ahora € tiempo que tarda en efectuarse la mezcla. En general,
distintos tipos de flujo (unos en los que la mezcla tarda poco en efectuarse y otros
en los que tarda mucho) a su paso a través del recipiente pueden dar la misma
distribucion del tiempo de residencia (RTD); por consiguiente, también hemos de
tenerlo en cuenta en la descripcion del sistema.

En consecuencia, € grado de segregacion afecta esencialmente a la mezcla a
nivel molecular, mientras que € tiempo que tarda en efectuarse la mezcla afecta
al tipo de flujo global a través del recipiente.

Como d grado de segregacion y e tiempo que tarda en efectuarse la mezcla
pueden influir sobre las caracteristicas de los sistemas de reaccion, tanto por lo
que respecta a la distribucion del producto como a su capacidad, hemos de conocer
el tipo de mezcla més adecuado y € modo de favorecerlo. Para ello consideramos
los casos extremos de micro y macrofluido, asi como los tiempos de mezcla mas
grandes y més pequefios. Este' estudio va seguido de un breve esbozo de los
intentos més recientes para encontrar un modelo que se gjuste a caso intermedio
de segregacion parcial.

En nuestro desarrollo consideramos, en primer lugar, los sistemas de un solo
fluido reaccionante para estudiar desputs los sistemas en que se ponen en contacto
dos fluidos para que reaccionen.

MEZCLA DE UN SOLO FLUIDO
Grado de segregacién

Normalmente se supone que todo liquido o gas se halla en estado de micro-
fluido, y en todo € estudio que llevamos efectuado hasta ahora sobre reacciones
homogéneas hemos considerado que € fluido se comporta como tal microfluido.
A continuacién vamos a considerar que un solo reactante en estado de macrofluido
se trata, sucesivamente, en un reactor discontinuo, en un reactor de flujo en piston,
y en un reactor de mezcla completa, y vamos a ver como este estado de agregacion
puede conducir a resultados diferentes de los que se obtendrian con un microfluido.

Reactor discontinuo. Supongamos que un reactor discontinuo se llena con
un macrofluido que contiene el - reactante A. ‘Como cada agregado o paguete de
este macrofluido se comporta como un pequefio reactor discontinuo, la conver-
sion es la misma en todos los agregados e idéntica a la que se obtendria s €
fluido reaccionante fuese un microfluido. Por consiguiente,. para las operaciones
discontinuas € grado de segregacién no afecta ni a la conversion ni a la distribu-
cion del producto.

Reactor de ilujo em Piston. Como este reactor puede considerarse como un
flujo de pequefios reactores discontinuos que pasan sucesivamente a través del reci-
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piente, la conclusion obtenida para € reactor discontinuo se hace extensiva a las
operaciones de flujo en piston.

Reactor de flujo en mezcla completa. Cuando se introduce en un reactor de
mezcla completa un microfluido que contiene e reactante A, como se indica en
la Fig. 10-2, la concentracién del reactante desciende inmediatamente hasta un
-valor mas bajo y se mantiene en este valor en todos los puntos del reactor, sin que
ningun grupo de moléculas conserve su concentracion inicial de A. Podemos ca-
racterizar este comportamiento diciendo que cada molécula pierde su identidad
y no puede determinarse su pasado histérico; en otras palabras, anaizando el
contenido del reactor no podemos saber si una molécula ha entrado recientemente

0 s lleva mucho tiempo en € reactor.
Para un reactor de mezcla completa en e que se esta tratando un micro-

fluido, la conversién de reactante se calcula por los mismos métodos que para las
reacciones homogéneas :

(=r)V K
4 Fao
0 cuando no hay variacion de densidad:
Loy , (10-1)
Cao Cao : )

siendo § e tiempo medio de residencia del fluido por € reactor.

Cuando se introduce un macrofluido en un reactor de flujo de mezcla com-
pleta, la concentracién de reactante en los agregados no desciende inmediatamente
hasta un valor mas bagjo, sino que va disminuyendo paulatinamente como s se
tratara de un reactor discontinuo. Por consiguiente, las moléculas del macrofliuido
no pierden su identidad; su pasado histérico no es desconocido y puede estimarse
su edad analizando sus agrupaciones moleculares.

Macrofluido
= /

b /Mlcrofluldo

Cada agregado
mantiene 8U identidad
y 8@ comporta como
el reactor es unlforme un reactor discontinuo;
la concentraclén del reactante
varia de un agregado a otro

Las moléculas Individuales
pierden su identldad
y la concentracién del reactante en

Fig. 10-2. Diferencia entre el comportamiento de los mlcrofluldos y los maorofluidos
en reactores de flujo en mezcla completa.
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Para’ determinar la ecuacion de disefio .de un reactor de mezcla completa
para un macrofluido. imaginemos, en primer lugar, todos los millones y millo-
nes de pequefios agregados del mismo tamafio del macrofluido entremezclandose
entre si y comportidndose cada uno como un reactor discontinuo. La extension de
la reaccion en cada agregado depende solamente del tiempo de permanencia en €
reactor y de la cinética de la reaccion; cumpliéndose también esto para cualquier
agregado de la corriente de salida. Por consiguiente, la fraccién de reactante no
convertida en la corriente de salida se obtiene determinando |a extensién de la reac-
cion de todos los agregados de dicha corriente, es decir, para la corriente global de
sdlida de un macrofluido podemos poner:

’ raccion de reactante Fracci6n de la corriente
Fraccién de z que permanece en un) [ de salida constituida
reactante no |= agregado de edad por agregados de edad | (10-2)
convertido f‘x‘“ los \ comprendida entre comprendida entre
de 1a corrient tyt+ At tyt+ At

de salida

Como la RTD de los agregados en € reactor viene dada por la funcién de distri-
bucién de edad a la sdlida, definida en € capitulo 9. la ec. (10-2) se transforma en:

1-X, = /N (—CA E dt (10-3)

CAo [\] CAo) discontinuo

Para los reactores de mezcla completa se conoce la funcion de distribucion de edad
a la salida; por lo tanto, segin lo que hemos visto en € capitulo 9, la fraccidn
de la corriente de salida con edad comprendida entre ¢ y t + dt, es:

~tit
Edt = %e-wv dt = ii— dt (10-4)

Sustituyendo esta expresion en la ec. (10-3) resulta:

C, © (C -t
1- XA =T f (-C-'-f;) discontinuo eT at (10-5)

CAo 0
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Esta esla ecuacién genera para determinar la conversion de un macrofluido en un
reactor de mezcla completay puede resolverse si se conoce la cinética de reaccion.
A continuacion consideramos distintos drdenes de reaccion.

Para una reaccién de primer orden la expresion para operaciones. discontinuas,
deducida en €l capitulo 3, es:

(CA) = oMt (10-6)

C o/ discontinuo

gue también se aplica a la conversion de cualquier agregado aislado. Sustituyendo
la ec. (10-6) en la ec. (10-5), obtenemos:

Ca _1 ® e-ktg-ti gy

CAO = ;: 0
gue integrada da la expresion para la conversion de un macrofluido en uin reactor
de mezcla completa

C 1
Co TR (107

Esta ecuacién es idéntica a la que se obtiene para la reaccion de primer orden de
un microfluido (véase por gemplo la ec. (6-5)); por consiguiente, encontramos
gue para las reacciones de primer orden €l grado de segregacion no influye en la

conversion.
Para una reaccion de segundo orden ¢on un solo reactante, la ecuacion de con-

version en un reactor discontinuo, deducida de la ec. (3-16). es:

(CLAAO) discontinuo. 1 F El aokt (10-8)
Sudtituyendo la ec. (10-8) en la (10—5) obtenemos:
1 -llt
Cao .[ Wd
Haciendo ¢ = 1/Caokf Y Operando en unidades de tiempo reducido 8 = ¢/, esta
expresion se convierte en:

Ca o [re 2 da+ )= aeie(w) (10-9)
a «+

C A0

Esta es la expresion correspondiente a la conversion, para la reaccién de se-
gundo orden, de un macrofluido en un reactor de mezcla completa. La integral,
representada por ei(e) o por —Ei (-8 se denomina integral exponencial; sola-
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mente es funcién de a y su valor se encuentra en numerosas tablas de integrales.
Esta ecuacién se puede comparar con la expresion correspondiente de los micro-

fluidos :

L
Cao ~ TF CikE (10-10)

Para una reaccién de orden n, .Ja conversion en un reactor discontinuo puede
calcularse por los métodos indicados en el capitulo 3, dando:

C, _ -
(C_AO) discontinuo - [1 " (n - I)Cxo lkt]llu K (10-11)
e S i~ ———
N Y\ Orden de reaccién Microfluido —
AN VA 1 A—rRiT
\ Mezcla completa frente a flujo en piston
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Fig. 10-3. Comparacién entre el comportamiento de un. reactor de flujo en mezcla
completa y un reactor de Flujo en piston, cuando en ambos se esta tratando un micro-

fluido con ecuaciones cinéticas de orden ny gy = 0.
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100 _ 1 I'T
F——
Macrofluido
A—rR
[.] L -
K] \ Mezcla completa frente a flujo en piston
E \
Q
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Flg. 10-4. Comparaciébn entre el comportamiento de un reactor de flujo en mezcla
completa y un reactor de flujo en piston, cuando en ambos se estd tratando un macro-
fluido con ecuaciones cinéticas de orden 1y gy = 0.

Sustituyendo en la eg, (10-5) da la conversién de un macrofluido para una reaccién
de orden n.

En las Figs. 10-3, 10-4 y 10-6 se representa gréficamente la diferencia entre el
comportamiento de los macro y microfluidos en los reactores de mezcla completa.
Obsérvese que a aumentar la segregacion aumenta € rendimiento del reactor para
reacciones de orden mayor que la unidad y disminuye para reacciones de ordea
menor que la unidad. En la Tabla 10-1 se resumen las relaciones empleadas para la
construccion de estos diagramas. Greenhalgh y otros (1959) emplearon un tipo de
representacion distinto al de estas gréficas.

Mezcla de fluidos con tiempos de mezcla pequefa y grande

Cada tipo de flujo de fluido que atraviesa un recipiente lleva asociada una



TABLA 10-1. Ecuaciones de conversién, en reactores ideales, para macrofiuidos

y microfluidos con &=0

Flujo en piston

Mezcla completa

Microfluido o macrofluido Microfluido Macrofluido

Ecuaci6n _ _[cdC _ G -c e _ lj"’ (E) —te gy

cinética general r= co —r TETT Co 7Jo \Cy/ discontinuo ¢
Reaccion C o

deordenn G =Y (N = DRpE= (Co) R+e-1=0

@
15n C\(Co 2 = %J‘o [1 + (r = 1)C3~ ke ]2 -mg=tis gy

= -1 = =
(R=C"%n  R=omy [(Co) ] R (l co)(c)
Reaccion c C

deordenO a—'l"‘ ] R$1 a=1—R’ R<1 C

kr < =] ~R + Re-B
(R ) c=0, R21 c=0, R>1 o
Co

Reaccion C_ c 1 e_.1

de primer orden Co ~ Co 1+R co 1+R

L » _ 1. C0 _G . oG

(R-—k‘l‘) R—-ln'z; R—(':'l R-—C 1
Reaccion c__1 C . -1+ V1 +4R

desegundoorden Co 1+ R co 2R T e, (‘lz)

— T —— O

(R = Cok7) RS R=(9-°-1)%’ G R

C

R = C3~%kr, m6dulo de reaccion para unareaccién de orden n, un factor detiempo o de capacidad.

r = f ya que siempre ¢ = 0.

SOaINd 3a VI0Z3aIW 0t 'dvD
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funcion de distribucion del tiempo de residencia RTD, o una funcién de distribu-
cion de edad de sdlida E perfectamente definidas;, sin embargo, no se cumple la
condicion inversa, es decir, cada RTD no define un tipg especifico de flujo. Por
consiguiente, distintos tipos de flujo (unos con un tiempo de mezcla de fluidos
pequefio y otros grande) pueden dar la misma RTD.

Vamos a determinar los tipos de flujo que corresponden a diferentes RTD.

RTD pulsacién idedizada. Por consideraciones tedricas se deduce que €
Unico tipo de flujo que se gusta a esta RTD es aquel en € que no hay intermezcla
de fluidos de edades diferentes, es decir € de flujo en piston. En consecuencia, es
igual que se trate de micro o de macrofluido. Por otra parte, como no hay mezcla
de fluidos de edades diferentes no le afecta e que € tiempo de mezcla sea grande
0 pequeiio.

RTD exponencia decreciente. Puede dar esta RTD € reactor de flujo en
mezcla completa. Sin embargo, otros tipos de flujo puede dar también esta RTD;
por gemplo, un conjunto de reaetores de flujo en piston de longitud conveniente
dispuestos en paralelo, un reactor de flujo en pistén con corrientes laterales, o una
combinacién de estos. En la Fig. 10-5 se representan algunos de estos modelos.
Obsérvese que en los modelos g y & los elementos de fluido que entran a sistema

_ Flujo en mezcla completa

F 4
cC——— W
—_— Vi / ~,
ﬁ - c———3
th L—_> SR
Coniunto de reactores g

en paralelo con flujo
(a) en pistén ()

Salida lateral? flujo en pistén

R /
| IEAN |
(I .

N

Alimentacién |:;eral con flujo en pistén
(

)

Flg. 10-5. Cuatro dispositivos de contacto que pueden dar la misma RTD exponencial

decreciente. Los casos @y b representan la mezcla més répida posible de elementos

de fluido de edades diferentes, mientras que en los ¢asog c y d esta mezcla se efectua -
lo mas tarde posible.
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se mezclan inmediatamente con elementos de edades diferentes, mientras que en
los modelos ¢ y d no se efectla este tipo de mezcla

Ahora bien, por definicion de macrofluido la mezcla a escala molecular se
efectiia con tiempos de mezcla grandes (no de modo absoluto) en todos estos mo-
delos de flujo. Por otra parte, para microfluidos los tiempos de mezcla mas pequefios
posibles se obtienen con los modelos g y b, mientras que los tiempos de mezcla
méas grandes se obtienen con .Jos modelos ¢ y d. Por consiguiente, la conversion
para macrofluidos (en todos los casos) y para microfluidos cuando € tiempo de
mezcla es maximo, serd la mismay vendra dada por la ec. (10-5), mientras que la
conversion para microfluidos cuando € tiempo de mezcla es minimo viene dada
por la ecuacién general de disefio de los reactores de mezcla completa, ecs. (10-1)
6 (513).

RTD arbitraria. Por extension de este razonamiento vemos que cuando la
RTD esta proxima a la de flujo en pistén, tanto € estado de segregacion del fluido
como €l hecho de que €l tiempo de mezcla sea grande o peguefio, tienen poca in-
fluencia sobre la conversion. Sin embargo, cuando la RTD se aproxima a la expo-
nenciad decreciente del flujo en mezcla completa, € estado de segregacion y e tiempo
gue tarda en efectuarse la mezcla tienen cada vez mayor importancia.

Para una RTD arbitraria un caso extremo de comportamiento estd repre-
sentado por e macrofluido y por el microfluido con un tiempo de mezcla grande;
en este caso la expresion de disefio viene dada por la ec. (10-3). El otro caso extremo
esta representado por € microfluido con un tiempo de mezcla minimo; para
ete cao la expreson de disefio ha sido deducida por Zwietering (1959) pero su em-
pleo resulta dificil. Para un estudio general de estos casos extremos en funcion de
los modelos de flujo de las Figs. 10-5 5y 10-5 d, véase también Weinstein y Adler
(1967).

Aungue estos casos extremos dan los limites superior e inferior de la conver-
sion esperada en los recipientes reales, generamente resulta més sencillo y prefe-
rible deducir un modelo que se aoroxime suficientemente d recipiente red, y cacular
después las conversiones a partir de este modelo. En realidad esto es lo que hemos
hecho para la condruccion gréfica de la Fig. 923 con reacciones de segundo orden
y dispersion axial.

Resumen de conclusiones para un solo fluido

. Factores que afectan a las caracteristicas de un reactor. En general pode-
mos escribir

‘ R cindtica, RTD, grado de segregacion,
Caracteristicas: X, 0 <p(7) = f | tiempo que tarda en efectuarse la} (10-12)
mezcla




MEZCLA DE UN SOLO FLUIDO 369

2. Efecto de la cinética o del orden de reaccién. |La segregaciony € tiempo
que tarda en efectuarse la mezcla afectan a la conversion del reactante del modo
dguiente :

Para n> ... chro y %lcro, tiempo de mezcla grande > Xmicro. tiempo de mezcla pequefio

Paran < 1 se cumple ladesigualdad inversa, y para n =1la conversion no depende
de estos factores. De acuerdo con estos resultados, la segregacion. y el tiempo de
mezcla grande aumentan la conversion cuando n > 1, y la disminuyen cuando
esn<1

3. Efecto delosfactores de mezcla sobre las reacciones de orden distinto a uno.
La segregacion no tiene influencia alguna en € flujo en piston; sin embargo, in-
fluye cada vez més sobre la eficacia del reactor a medida que la RTD va pasando
de flujo en pistén a flujo en mezcla completa.

El tiempo qué tarda en efectuarse la mezcla no tiene influencia alguna en
los macrofluidos en cuadquier flujo y para € flujo en pistén en cuaquier fluido;
sin embargo, cada vez afecta mas a la eficacia a medida que la RTD se aproxima
a flujo en mezcla completa y cuando e comportamiento se va aproximando &
de microfluido.

4. Efecto de la conversién. Para conversion baja X no depende de la RTD,
del tiempo en que tarda en efectuarse la mezcla, ni de la segregacion. Para con-
versiones intermedias, la RTD empieza a influir sobre X; sin embargo, € tiempo
que tarda en efectuarse la mezcla y la segregacion aln no tiene précticamente in-
fluencia. Este es € caso del gemplo (10-1). Finamente, para conversiones altas
todos estos factores pueden tener gran importancia.

5. Efecto sobre Jg distribucicn del producto. Aunque la segregacion y el
tiempo que tarda en efectuarse la mezcla generalmente pueden despreciarse cuando
se trata de reacciones simples, en € caso de reacciones mltiples el efecto de estos
factores sobre la distribucion del producto puede ser de gran importancia, aun
para conversiones bajas.

Como gemplo, consideremos la polimerizacion con radicales libres. Cuando
se forman radicales libres en diversos puntos del reactor se disparan reacciones
en cadena extremadamente rpidas, a veces con miles de etapas en una fraccién
de segundo. Por consiguiente, la velocidad de reaccion y la conversion en un punto
pueden ser muy altas. En este caso las regiones inmediatas de las moléculas reaccio-
nantes Yy crecientes, es decir d grado de segregacion del fluido, puede afectar mucho
al tipo de polimero formado.

Ejemplo 10-1. Efecto de la segregacién y del tiempo en que tarda en efectuarse la mezcla sobre
la conversién

En un reactor cuya RTD es la que Se representa en la Fig. 10-E1 se efectia Una reaccion de
segundo orden. Calcllese |a conversion para los esquemas de flujo indicados en esta figura. Para
smplificar oS calculos tOmese G, =1, ¥ =1y 7 = 1para cada unidad.
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Exponencial decreciente

Microfluido Macrofluido

Para aproximarnos
a la RTD exponencial
decreciente

(0

Fig. 10-E1. (@) Microfluido, mezcla répida a nivel molecular. (b) Microfluido, mezcla

ligeramente retrasada a nivel molecular. (c) Mic.ofluido, mezcla retrasada a nivel mo-

lecu’ar. (d) Macroflutdo, mezcla répide da elementos. (e) Macrofluido, mezcla retra-
sada de elementos.

Solucién. Esquema a. Con referencia a la Fig. 10-E1 g, para €l reactor de mezcla com-
pleta

1=1=CO"'C1=1-C1
kC? C,3

o bien

C1 =

"l+ Vi+4 = 0,618
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Para el reactor de flujo en pistén:

0 bien

Micro-tiempo de mezcla pequefio: C, = z,-c';_;-r = -(1-)%8 = 0,382
1 )

Esquema b. Con referencia a la Fig. 10-1 p, para € reactor de flujo en pistén tendremos:

1= C'de_l_l
TEIT Tl kC? T C
0
Ci=05

Para ¢} reactor de mezcla completa:

L1 GG _05 -0
_—kCQ’— C;a

0 bien
Micro-tiempo de mezcla bastante grande: €3 = 0,366

Esquemas ¢, d y e. La funcion de distribucion de edad de sdida para el sistema forma-
do por dos reactores de] mismo tamafio estd indicada en la Fig. 9-29:

Eg = 2e'-% si 0>1%
- 0, si 0<%
0
=gel—M, Sl§.>i
=0, si -<3

Entonces la ec, (10-3) se transforma en:

[® 1 2 o
¢ _."_m 1+ Cokt T € dt
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Como €l tiempo medio de residencia en €l sistema de los dos reactores es 7 = 2 min, tenemos:
& 1t
C :J‘ e_— dt
1 1 +¢
y sustituyendo 1 + ¢ por X obtenemos la integral exponencial:

© eQ—x @ e-—x
C=J dx=e’J. — dx = e%e(2)
2 X 2 X

En cualquier tabla de integrales encontramos que ei(2) = 0,04890, con lo que :

Microfluido-tiempo de mezcla grande. y macrofluido-tiempo de mezcla grande o pequefio:
C =0,362.

Los resultados de este giemplo confirman las conclusiones anteriores de que los macrofiui-
dos y los microfluidos con tiempo de mezcla grande conducen a conversiones més altas que
los microfluidos con tiempo de mezcla pequefio para reacciones de 6rdenes mayores que la
unidad. La diferencia es pequefia, en este caso, porque los grados «de conversion son bajos;
sin embargo. estas diferencias se hacen mayores a acercarse las conversiones a la unidad.

Modelos para segregacion parcial

Se han sugerido numerosos métodos para el tratamient6 de grados intermedios
de segregacion. Indicamos brevemente a continuacion algunos de ellos.

Intensidad de segregacion. Dadwvats (1958) conddad que en la sregaddn
parcial, moléculas de edades y composiciones diferentes, se intermezclan y se di-
funden con cierta extension de agregado a agregado. Sin embargo, supone que las
fluctuaciones en la composicién originadas por estas perturbaciones dentro de un
agregado se equilibran répidamente, de modo que s se efectuara un andlisis se
obtendria solamente la edad media o la composicion media del agregado. Basan-
dose en esto define laintensidad de segregacién de un fluido en un recipiente como:

variacion de la edad media de los agregados

~ variacién de las edades de las moléculas individuaes —

Uzagregados _ o? agregados
T O e Jy (1 — PRt (10-13)

Con esta definicién € limite superior de J es la unidad para un macrofluido y cual-
quier RTD. El limite inferior es cero para un microfluido con flujo en mezcla com-
pleta; para cualquier otro RTD € limite inferior para un microfluido se encuentra
entre cero y uno, seglin la RTD. Obsérvese que con esta definicion J no es una
medida independiente del grado de segregacidn ya que también se tiene en cuenta
la RTD. Por otra parte, ha de conocerse también el tiempo necesario para que se
efectUe la mezcla antes de que puedan determinarse las conversiones de acuerdo
con esta definicién.
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En vez de edades podriamos medir concentraciones de los componentes y
extender esta medida a grado de segregacion de corrientes separadas de fluidos.
Para un conocimiento mas amplio de esta aproximacion a la segregacion parcial
véase Danckerts (1957, 1958), Zwietering (1959) y Rippin (1967). Hemos de indicar
gue ha sido dificil aplicar estos conceptos a los sistemas reales.

En € problema 10-10 se aclara esta definicion con un gemplo sencillo eirreal.

Modelo de codescencia  Curl (1963) propuso una medida distinta de la segre-
gacion parcia basada en e modelo de la fase dispersa de gotas que fluyen a través
de un tanque con agitacion ideal. Supdngase que tiene lugar una reaccién en estas
gotas, entonces, S no hay codescencia de gotas todas elas tendrén concentraciones
diferentes y esta fase se comportara como un macrofluido. Por €l contrario, si hay
codescencia de gotas y dispersion posterior, sus composiciones tenderdn a igudarse
a medida que aumente el nimero de coalescencias y dispersiones, y €l comporta
miento de esta fase se aproximara a de un microfluido. Por consiguiente, e para&
metro de coalescencia de este modelo es:

Z_ (nl]mero medio de coaescencias experimentado por)

una gota a su paso a través del recipiente (10-14)

y con esta definicion
Z - 0 representa un macrofluido
Z — oo representa un microfluido

Spielman y Levenspiel (1965) indicaron como puede obtenerse facilmente la con-
version a partir de este modelo utilizando un método de Monte Carlo modificado.
En la Fig. 10-6 se representan las curvas obtenidas por estos investigadores para
segregacion parcial en reacciones de orden cero y orden dos. También pusieron
de manifiesto la versatilidad de este procedimiento, que puede utilizarse para cua-
quier cinética, para reacciones simples y multiples, para corrientes de alimentacion
multiple, y para cualquier RTD. Recientemente Rao y Dunn (1970) utilizaronla
aproximaciéon de Monte Carlo para reacciones con una sola corriente y con co-
rrientes separadas por alimentaciones laterales en flujo disperso en piston.

Modelo de dos entornos. En este modelo Ng y Rippin (1965) consideran que
un reactor con RTD arbitraria esta constituido por agrupaciones de fluido no
mezclado que entra (entorno de entrada) y agrupaciones de fluido ya mezclado
(entorno de salida). Ademéas proponen los posibles mecanismos siguientes, por
medio de los cuales € fluido se mueve de un entorno a otro:

a) La velocidad de transporte es proporcional a la cantidad de sustancia que
permanece en e entorno de entrada

b) La velocidad de transporte es proporciona a la diferencia de concentracion
entre los dos entornos.
Estos mecanismos reflejan sucesivamente e transporte turbulento y € difusional.
AUn asi, para cualquier RTD arbitraria, este modelo no tiene en cuenta e tiempo
gue tarda en efectuarse la mezcla.
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Fig. 10-6. Comparacién entre el funcionamiento de tos reactores de mezcla completa
en el tratamiento de fluidos con coalescencia (parcialmente segregados) y microfluidos,
para reacciones de orden cero y con orden dos, con gs — O.

Suzuki (1970) propuso un modelo algo similar, a excepcion de que las agru-
paciones del fluido que entra se reducen a una velocidad que depende de su tamafio
y de la potencia de agitacion. Con este modelo no resultan dificiles los calculos
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de la conversién para un reactor de mezcla completa. Para visualizar este modelo
imaginemos que entran en un recipiente grandes cubos de hielo (entorno de en-
trada), después se rompen y funden para dar agua (entorno de salida); la corriente
de sdlida estard congtituida por agua y cubos de hielo de distintos tamafios par-
ciamente fundidos.

Aplicaciones y extensiones. Vamos a estimar cuanto tiempo mantiene su
identidad un elemento de un fluido ordinario. En primer lugar, todos los elementos
grandes se rompen para dar elementos méas pequefios por accion de la turbulencia
originada por los agitadores, deflectores, etc.; la teoria de mezcla estima € tiempo
necesario para esta ruptura.

Los elementos pequeiios pierden su identidad por accion de la difusion mo-
lecular, y la ecuacion de recorrido aeatorio de Einstein estima este tiempo por:

_ (tamafio del elemento)*_ d2
= (coeficiente de difusion) — ~ 9

Por consiguiente, un elemento de agua de 1 micron de tamafio debe perder su iden-
tidad en un tiempo muy corto, aproximadamente:

_ (0~* cm) _ .

mientras que un elemento de un polimero viscoso de tamafio de 100 micras
y 1000 veces mas viscoso que € agua mantendré su identidad durante un tiempo
grande, aproximadamente:

‘= (10-2 cm)?
10 cm?/s

= 10* seg ~3 h

En consecuencia, los fluidos ordinarios se comportan como microfiuidos ex-
cepto cuando las sustancias son muy viscosas y en sistemas en que se estan efec-
tuando reacciones muy rapidas.

Los conceptos de micro y macrofluido tienen una particular importancia en
los Sstemas heterogéneos ya que generdmente una de las dos fases de estos Sstemas
se gproxima a un macrofluido. Por gemplo, la fase solida de un sistema sélido-
fluido puede tratarse exactamente como un macrofluido porque cada particula del
sdlido es un agregado distinto de moléculas. Entonces, para estos sistemas € punto
de partida para € disefio s |la ec. (10-3) con la expresion cinética adecuada. Tam-
bién, como gemplo, tenemos que la fase dispersa de un sistema liquido-liquido
esta parciamente segregada. Esta segregacion aumenta a medida que disminuye
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la coalescencia de las gotas. En este caso se aplica directamente el modelo de coa-
lescencia de Curl de la segregacion parcial.

En los capitul os siguientes aplicamos estos conceptos de micro y macrofluidos
a distintos tipos de sistemas heterogéneos.

MEZCLA DE DOS FLUIDOS MISCIBLES

VVamos a considerar ahora € proceso de mezcla de dos fluidos reactantes A y-
B totalmente miscibles, cuando entran simultdneamente al reactor en dos corrien-
tes separadas. La mezcla de dos fluidos inmiscibles se estudiara en los capitulos
correspondientes a las reacciones heterogéneas y degjamos para aquel lugar el estu-
dio de edos dstemas.

Cuando se mezclan dos fluidos miscibles A y B, suponemos que primero se
forma una mezcla homogénea y después se efectlia la reaccién. Sin embargo,
cuando el tiempo necesario para que resulte homogénea la mezclade A y B no es
pequefio con respecto a tiempo necesario para que se efectlie la reaccion, habra
reaccion durante el proceso de mezcla. En este caso sera importante el pro-
blema de la mezcla, acentuandose para las reacciones muy rapidas o cuando los
fluidos reactantes son muy Vviscosos.

Para ayudar a comprender lo que ocurre cuando dos‘fluidos reaccionantes A
y B se ponen en contacto y se mezclan, supongamos que disponemos de A y B en
los estados de macro y microfluido. En un reactor mezclamos A micro con B micro,
y en otro reactor mezclamos A macro con B macro, y dejamos que reaccionen.
En las condiciones de A y B como microfluidos se comportan del modo esperado
y la reaccion también se efectiia del modo esperado. Sin embargo, cuando se en-
cuentran en estado de macrofluidos no se producira reaccién porque |as moléculas
de A no pueden ponerse en contacto con las de B. Estos dos casos se representan en
la Fig. 10-7, para los comportamientos extremos. '

Mezcla a nivel molecular; Solamente hay Intermezcla
se efectGla reaccion de agregados; no se
efectua reaccion

Flg. 10-7. Diferencia entre el comportamiento de microfluidos y macrofluidos en la
reacclbn de A con B.
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Regidn rica en A

[

Region rica en 8

(a) ©®)

Fig. 10-8. Segregacion parcial en la mezcla de dos fluidos miscibles en un reactor

Veamos ahora ¢émo se comporta e sistema real representado en la Fig. 10-8
con zonas de fluido ricas en A y zonas de fluido ricas en B.

Aungue la segregacion parcia requiere un aumento en e tamafio del reactor,
ésta no es la Unica consecuencia; por gemplo, cuando los reactantes son fluidos
Viscosos y se mezclan en un reactor de tanque con agitacion o en un reactor dis-
continuo, frecuentemente se forman capas o fibras de un fluido en €l otro. La reac-
cion se efectla a diferentes velocidades a lo largo del reactor y € producto resultante
tiene propiedades diferentes de un punto a otro. Esto puede conducir a situaciones
comerciales inaceptables, como en e caso de las reacciones de polimerizacion en
las que e mondémero ha de estar intimamente mezclado con €l catalizador. Para
reacciones de este tipo e problema de la mezcla es de la mayor importanciay fre-
cuentemente la velocidad de reaccién y la uniformidad del producto son funcion
de la potencia de agitacién suministrada a fluido.

Para reacciones rapidas, €l aumento del tamafio del reactor debido a la segre-
gacion no es grande, aungue adquieren importancia otros efectos secundarios.
Por giemplo, si e producto de reaccion es un precipitado sdlido, € tamafio de las
particulas del precipitado puede estar afectado por la velocidad de intermezcla
de los reactantes, como se sabe muy bien en los laboratorios de andlisis. Como
otro giemplo tenemos las mezclas obtenidas por reacciones gaseosas a tempera
turas elevadas; pueden contener cantidades apreciables de un compuesto que nos
interesa, debido a que e equilibrio termodindmico esta favorecido a estas tem-
peraturas; para separar este componente puede ser necesario enfriar € gas, y como
el descenso en la temperatura tiene efecto desfavorable sobre € equilibrio, tendra
lugar la desaparicion del producto deseado. Pera evitar esto y «congelar» la com-
posicidn de la mezcla en las condiciones de temperatura elevada, e enfriamiento
ha de hacerse répidamente. Cuando € método de operacion empleado supone la
mezcla de gases a temperatura €levada con un gas inerte frio, € resultado depende
fundamentalmente de la velocidad con que se puede eiminar la segregacion. Fi-
nalmente, algunos de los muchos fendmenos o e resultado fina de los fendmenos
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gue estan intimamente ligados e influenciados por la velocidad e intensidad ¢e "4
mezcla de los fluidos son: lalongitud, € tipo y la temperatura de combustion de la
Ilama, los productos de combustion obtenidos, e funcionamiento de los eyectores,

y las propiedades fisicas de los polimeros que dependen de la distribucién del peso
molecular del material.

Distribucion del producto en reacciones multiples

Cuando en la mezcla de dos fluidos se producen reacciones mltiples en ex-
tension apreciable antes de lograr la homogenidad, la segregacién es importante
y puede afectar a la distribucion de los productos:

Consideremos las reacciones consecutivas-competitivas en fase homogénea:

ks
A+B—>R (10-15)
R +B-5>§

gue se efectian a verter A y B en un reactor discontinuo. Si las reacciones son su-
ficientemente lentas para que e contenido del reactor se haga uniforme antes de
que se efectlie la reaccidn, la cantidad maxima de R formada sera funcién de lare-

lacion k,/ k,. Este caso, estudiado en el capitulo 7. es uno en el que puede suponerse
comportamiento de microfluido. Sin embargo, si los fluidos son muy viscosos o0 si

Zona de velocidad de
reaccidn elevada
que contiene alta
concentracién de R

Fig. 10-9. Cuando la velocidad de reaccién es muy alta existen en el reactor zonas
de no homogeneidad. Esta condicién resulta peﬁludiclal para obtener rendimientos
elevados del producto intermedio en las reacciones

A+B—> R
R4+B—S
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Reaccion rapida Reaccidn infinitamente réapida
(se forma algo de R) (no se forma R)

)
\ Regidn rica en B Reglén
ricaen B

Regidn rica en A Region rica en A

\\\%@\ Zona de reaccion l:;:r;g‘ ::

Le una de reaccién

e§ n plano
Region v, Region Region Regién
rica en A % rica en B ricaen A ricaen B
Zona
_>lV. de -, c
8 b1
b1 Q
2 g
3 3
2
8 (5]
Distancia Distancia

Fig. 10-10. Perfiles de concentracién ge l%s componentes de las reacciones
-
. R+B—->S§S ) ) .
en un lugar representativo del reactor entra un fluido rico en A y un fluido rico en B,
para reacciones muy rapidas e infinitamente répidas.

las reacciones son suficientemente répidas, |a reaccién tendra lugar en zonas estre-
chas entre las regiones de concentracion elevada de A y de concentracion elevada
de B, como se indica en la Fig. 10-9. La zona de velocidad de reaccidn eleva&
contiene una concentracion de R mayor que €l resto del fluido. De acuerdo con
el tratamiento cualitativo de esta reaccion considerado en €l capitulo 7. cualquier
no homogenidad en A y R hard que disminuya la formacién de R; por lo tanto,
la segregacién parcial de reactantes disminuye la formacion del producto inter-
medio.

Al aumentar la velocidad de reaccion la zona de reaccion se hace mas estrecha
y, en €l limite, para reacciones infinitamente rapidas, se transforma en una super-
ficie de separacion entre unaregion ricaen A y otraregion ricaen B, por lo que R
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se formara solamente en esta superficie. Para el estudio del proceso consideremos
una molécula de R que se formé en & plano de reaccidn: s inicia su*movimiento
al azar (difusion) hacia € interior de la zona A y nunca retrocede hacia la zona B,
no volvera a reaccionar. En cambio, s inicia e movimiento hacia € interior de
la zona B, 0 s en cuaquier instante atraviesa € plano de reaccion y penetra en la
zona B, reaccionara con B para formar S. Segun un interesante estudio de proba-
bilidades, realizado por Feller (1957). en relacion con los juegos a azar, podemos
demostrar que la probabilidad de que una molécula de R escape de la zona B.
disminuye a medida que aumenta € nimero de etapas de difusién. Esta conclu-
sion se cumple independientemente del tipo de movimiento de la molécula de R.
Por lo tanto deducimos que no se forma nada de R, pues considerando o expuesto
en el capitulo 7. una reaccion infinitamente répida conduce a una heterogeneidad
méxima de A y R en la mezcla, con lo cua no se forma R. En la Fig. 10-10 se

representan las concentraciones de las sustancias para una reaccion caracteristica
de interfase y se aclaran estos conceptos.

Este comportamiento de las reacciones multiples podria suministrarnos una
herramienta poderosa para € estudio de la segregacion parcial en sistemas homo-
géneos. Ha sido empleado recientemente por Paul y Treyba (1971) que simple-
mente vertieron €l reactante B en un recipiente que, contenia e reactante A y
midieron la cantidad de R formada para la reaccién muy répida de la ec. (10-15).

Estas consideraciones sobre e comportamiento en  condiciones extremas  Sirven
de guia para la sdeccion y € disefio de la instalacion que favorezca la formacién
del producto intermedio, cuando la reaccion es muy rapida. Lo importante es lo-
grar homogeneidad de A y R en la mezcla reaccionante antes de que la reaccion
se haya efectuado en cualquier extension significativa. Esto se puede hacer:

a) Haciendo que la zona de reaccidon sea lo mas amplia posible por medio
de una agitacion violenta.

b) Dispersando B en A en forma de particulas lo més pequefias posible en
lugar de dispersar A en B.

¢) Disminuyendo la velocidad de reaccion.

La intermezcla y reaccion de corrientes separadas, como se indica en la Fi-
gura 10-8 b, probablemente sean mas féciles de estudiar por € método de coa-
lescencia de Curl- (1963), utilizando & método de Monte Carlo, de modo parecido
a lo que han hecho Rao y Dunn (1970) y Rao y Edwards (1971).
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PROBLEMAS

10-1. Demuéstrese que son idénticas las ecuaciones de disefio para un macrofluido en

flujo en piston [ec. (10-D] y para un microfluido en flujo en pistén fec. (5-21)) en e caso
de una reaccion de primer orden con ¢ = O

10-2. Ideése un esquema para aclarar la diferencia del comportamiento de las reacciones
de segundo orden en funcién de la RTD, € grado de segregacién, y € tiempo que tarda en efec-
tuarse la mezcla.

10-3. Dedlzcase la expresion dada en la Tabla 10-1 para las reacciones de orden cero de
un microfluido en un reactor de mezcla completa. Rietema (1958) fue € primero en demostrar
que, en las reacciones de orden cero, la conversion puede aproximarse por € comportamiento
de gotas de concentracidén elevada que reaccionan con una fase continua en condiciones tales que
el factor controlante es la transferencia de materia entre fases.

104. Deduzcase la expresion que dé la conversion de un macrofluido en dos reactores de
mezcla completa del mismo tamafio para una reaccion de orden cero. Si para un micro-
fluido la conversion es del 99 %, ¢cudl serd para un macrofluido que tenga la misma velo-
cidad de reaccion?

10-8. Repitase e problema anterior para una reaccion de segundo orden.

10-6. A través de tres tanques wn agitacion conectados en serie circulan gotas dispersas
Yy no coalescentes que contienen € reactante A. El tiempo medio de permanencia en cada tanque
esde 1,5 horasy e coeficiente cinético para la reaccién de primer orden es 0,1 min. Calcllese la
conversién fraccional de A en la corriente de salida de estos tres reactores.

10-7. Para la reaccion infinitamente rdpida:

A+ B-&s
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kg
R+B—S§

seleccidnese un modelo para la difusién de R desde la superficie de reaccion entre la region rica
en A y laregion rica en B, y cacllese la fraccion de un conjunto dado de moléculas formadas en
lainterfase que permanece todavia Sin reaccionar, después de 5, 10 y 15 etapas de difusion. Re-
preséntese esta curva. El resultado sirve para confirmar la conclusion de que en € limite, para una
reaccion infinitamente rdpida, no se obtiene producto intermedio R.

10-8. En presencia de un catalizador, €l reactante A se descompone de acuerdo con la ecua-
cién cinética de primer orden:

k; kg
- —>
catalizador catalizador S

El reactante A y e catalizador se introducen separadamente en un reactor de mezcla completa;
A forma la fase dispersa y e catalizador se Introduce en la fase continua

a) Determinese ¢émo transcurre la reaccion y cua es € vaor de Cgr, max» sSuponiendo que la
composicion es uniforme en cada gota de la fase dispersa, que no hay movimiento de A o R
hacia el interior de la fase continua, y que la concentracién del catalizador es idéntica dentro
de todas las gotas.

6) Compdrese con €l caso en que € reactante A forme la fase continua y e catalizador la
dispersa.

109, Repitase e problema anterior con la medificacién siguiente: El catalizador se sus-
tituye por B y la reaccion es

A+B-EsR

R+B-%>8

de ecuacion cinética elemental de segundo orden.

10-10. En la Fig. 10-P10 se representan tres agrupaciones diferentes. de sustancias en un
reactor continuo de flujo que contienen exactamente 16 moléculas,

a) Determinese la intensidad de segregacion J en cada uno de los casos.

6) ¢Qué representan estos tres casos en funcion del grado de segregacion del fluido?

10-11. En un reactor discontinuo se introduce un sustrato (Ca = 2 mol/l) Y una enzima
(C1=0,001 mol/l). Reaccionan, se convierte € 90 % en 4,1 minutos, y la ecuacion cinética
gue representa este comportamiento es:

CgoCA mol
1+ C, 1-min

bl 10s

Pretendemos construir y trabajar con un reactor de flujo de mezcla completa utilizando una ali-
mentacion continua de sustrato (Cs=2 mol/l) con enzima (Cx=0,001 mol/).

a) Calcllese e tiempo espacial necesario T para acanzar la conversion del 90 % del sustrato.
Se ha encargado € reactor para este veor de Ty actual mente se esta procediendo a su instalacion.
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En este intervalo de tiempo nos han informado de lo siguiente: La enzima no se dispersa a nivel
molecular en la disolucién, como habiamos supuesto, sino que se presenta en fléculos o agregados
dispersos muy pequedios pero distintos. En consecuencia, aunque nuestros célculos estdn basados
en e comportamiento de microfluido, en redidad la enzima es un macrofluido.

b) Tomando como base esta nueva informacion, determinese la conversion que puede alcan-
zarse. en el sistema reactor que se esta instalando.

Los nimeros representan
Agregado las edades de las moléculas

Figura 10-P10






Introduccion al disefio de reactores para
sistemas heterogéneos

En estos ultimos capitulos se estudia la cinética 'y el disefio de reactores qui-
micos para diversos tipos de sistemas heterogéneos, tratando un sistema diferente
en cada uno de los capitulos (véase e capitulo | sobre la clasificacion de sis-
temas homogéneos. y heterogéneos). En estos .istemas, ademas de los factores que
normal mente han de tenerse en cuenta en los sistemas homogéneos, hemos de con-
siderar otros dos factores que indicamos a continuacién:

1. La complgjidad de la ecuacion cinética. En la ecuacién cinética ha de
tenerse en cuenta el transporte de materia entre fases puesto que esta presente mas
de una fase; por consiguiente, habran de incluirse los términds correspondientes al
transporte de materia, ademés de los cineto-quimicos usuales de las reacciones
homogéneas. Estos términos de transporte de materia son diferentes en tipo y
ndmero para los distintos sistemas heterogéneos; en consecuencia, no tiene aplica
cién genera ninguna expresién individua de la velocidad.

2. Los modelos de contacto en los sistemas de dos fases. En los sistemas
homogéneos tenemos en cuenta dos model os ideales de flujo para € fluido reaccio-
nante: € flujo en pistén y € flujo en mezcla completa. En € contacto ideal en sis-
temas heterogéneos, cada uno de los fluidos puede presentar flujo en pistdn o en
mezcla completa, lo que hace posible muchas combinaciones de modelos de contacto.
Por otra parte, si una de las fases es discontinua, como en €l caso de gotas o de
particulas sdlidas, han de tenerse en cuenta sus caracteristicas de macrofluido. Por
lo tanto, cada uno de los muchos modelos de contacto entre dos fases estd asociado
con una forma especifica de la ecuacion de disefio, la cual debe ser desarrollada
para ese modelo particular.

En este capitulo estudiamos algunos aspectos referentes a la velocidad y a los
modelos de contacto, y e modo en que influyen sobre el tratamiento de sistemas
heterogéneos de cualquier tipo.

ECUACION CINETICA PARA REACCIONES HETEROGENEAS

Como la ecuacion cinética para una reaccion heterogénea ha de tener en cuenta,
en general, mas de un proceso, hemos de saber cOmo incorporar en una expresion
385
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cinética global los distintos procesos. que implican tanto etapas de transporte
fisico. como etapas de reaccion. El problema de combinar las cinéticas de pro-
cesos diferentes se encuentra en la transmision de calor a través de capas de ma-
teriales distintos, en e transporte de materia desde un liquido a otro a través de
peliculas limite en reposo, y también en reacciones complegjas. Sin embargo,
en todos estos casos, la velocidad global es una combinacién de procesos del
mismo tipo.

Vamos a considerar € problema general de la combinacion de velocidades
para procesos de diferentes tipos: Sean ry, ry, . . . , s las velocidades de cambio
para los procesos individuales que afectan a la velocidad globa. Si e cambio
se efectlia por varios caminos paralelos, la velocidad global serd mayor que las
velocidades correspondientes a cada uno de los caminos individuales. De hecho,
s los diferentes caminos paralelos son independientes entre si, la velocidad global
serd simplemente la suma de todas las velocidades individuales, es decir:

n
Fglobal = Z r;

i=1

Por otra parte, s & cambio global requiere que se efectlien sucesivamente un
determinado nimero be etapas, en el estado estacionario’ todas las etapas trans-
currirdn a la misma velocided, 0 sea
r gobal = Fy =Fg =" = r,

En ciertos sistemas heterogéneos, como por ejemplo en las reacciones no cata-
liticas sdlido-fluido, puede suponerse que las resistencias a la reaccion estan en saie
en otros sistemas, como por ejemplo en las reacciones catalizadas por solidos,
existen relaciones mas complegjas en serie-paraelo.

Hemos de tener en cuenta dos observaciones importantes:

1.8) Cuando han de compararse 0 combinarse velocidades, es necesario de-
finirlas con respecto a_ la misma base. Por gemplo, supongamos que hemos de
combinar la etapa de transporte de materia con la de reaccion. Dado que la velo-
cidad de transporte de materia se define como € flujo de materia normal a la unidad
de superficie, es decir:

_ 1dN,
Qtransporte = i
la etapa de reaccion ha de definirse de modo andlogo, o sea
. 1dN,

Qracion = 1 = 5

Es decir, la velocidad de reaccidén ha de basarse en la unidad de superficie
y no en la unidad de volumen, como se hacia en las reacciones homogéneas.
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2') Cuando hemos de combinar las velocidades generdmente no se  conocen
las concentraciones de las sudancias en posiciones intermedias, por 10 que debemos
expresr la vedocidad en funcion de la diferencia globd de concentreciones. Esto
puede hacerse fé&cilmente s las expresones cinéticas para todas las etapas dd pro-
ceso 0n linedes con respecto a la concentracion (las concentraciones o las dife-
rencias de concentraciones estén eélevadas a la primera potencia). S no son linedes
todas las rdaciones funciondes la expreson resultante puede ser muy complga
En los gemplos siguientes = aclaran edtas cuedtiones y las obsarvaciones indicadas
sugerirdn los métodos para sodayar edas expreSones engorrosas.

Ejemplo II-1.  Combinacién de expresiaaes cinéticas lineales
La rescdon irreversble
A (gas) + B (sélido)—> R (gas)

e efectlia de acuerdo con larepresentacion dela Fg. Il -El. El componente A se difunde a través

de una pelicula en reposo hasta una superficie plana formada por B; después reacciona A con B

ﬁaa dar & producto gaseoso R que se difunde a través de lamisma pdlicula (en sentido contrario)

dga dcanzar 1a corriente principd del ges. El flujo de A por difusén hasta la superficie viene
o por

_ldN, _ _,AC _ 2 — Y- —biC - :
Qg = S'_dt_ = 9 Ax = -A—x(C, C,) ka(Cg Ca) (l)

La reaccién es de primer orden con respecto a A, y la velocidad de reaccion basada en la unided
de superficiees:
k,C, (i)

enlaque k, es d codficiente cinético basado en la unidad de supeficie

En d estado estacionario ha de escribirse la velocidad globd de reaccién en funcion &, k,,
y la concentracién de A en lacorriente principa del gas, C. teniendo en cuenta que no puede me-
fcijxixfle'acon“mradén de A en lasuperficie, C,, y por 10 tanto, N0 ha de aparecer en |a expresién

Ce

Seno del
gas

Pelicula
gaseosa

oncentracion de
quilibrio de A
n la superficie, Co =0

Fig. 11-E1.
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Solucién. En e estado estacionario la velocidad de flujo hasta la superficie es igual a la
velocidad de reaccion en la superficie (procesos en serie), es decir

Qn = Qc
0 a partir de las ecs. (i) e (ii):
ky(Cq = C) = kiCy
Vor consiguiente:

ks

%t K

Como no puede medirse la concentracion en la superficie se elimina sustituyendo Ja ec. (iii) en la
ec. (i) 0 en la ex. (it). Entonces:

C, C, (iii)

1dN, 1 .
G=0-= S@ ° "m Co = —kpobarGo (iv)

Observacivnes. Este resultado muestra que 1/kg Y 1/ks SoN resistencias aditivas. La adicién
de resistencias para obtener la resistencia global solamente puede hacerse cuando la velocidad es
funcién lineal del potencial del proceso y cuando €l proceso se efectlia en serie.

Efemplo 11-2. Combinacién de expresiones cinéticas NO lineales
Repitase el gjemplo 11-1 para el caso en que la etapa de reaccion sea de segundo orden con

respecto al reactante A en fase gaseosa.
Solucién. Para la etapa de transporte de materia:

0 = ky(C; — C) o
Para la etapa de reaccion:
Q. = k.C2 (\))
En € estado estacionario:
Qv = Qo

0 hien
k(C, - C)) = k,C3

que es de segundo grado con respecto a Cs. Resolviendo esta ecuacidén resulta:

- —k' + YV k.’ + 4klk'C'

C, = 2%, (vi)
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Eliminando Cs sutituyendo en la ec. (i) 0 en la ec. (ii) € valor encontrado por la ec. (vi). tenemos:

o=0-~= _'Z_I;C'lg 2k,Cy + ky ~ VkF+ akk,Cy) (vii)

Observaciones. Compar ando las ecs. (iv) y (vii) observamos claramente que, cuando las
expresiones cinéticas individuales no son todas lineales las resistencias individuales no son adi-
tivas ni s pueden combinar de modo sencillo. Para evitar las expresones engorrosas, como la
ec. (vii) utilizamos uno de los siguientes procedimientos simplificativos.

Concepto de etapa controlante de la velocidad. Como las velocidades de una
reaccion quimica varian mucho de unas reacciones a otras, y también varian con
la temperatura, nos encontramos frecuentemente con que una de las dos etapas
(la de transporte de materia o la de reaccién quimica) presenta la mayor contri-
bucion a la resistencia global. En este caso decimos que la etapa mas lenta es la
etapa controlante de la velocidad, y puede considerarse que es la Unica que influye
sobre la misma. Es decir. s en e gemplo anterior la etapa quimica es la contro-
lante. la velocidad global vendra dada por:

0, = Q. = kC;? .

bel mismo modo, s la etapa de transporte de materia es la controlante de la velo;
cidad, resulta :

Q’ = O, = k,C,

Este procedimiento conduce a las expresiones més sencillas y, por consiguiente,
ha de utilizarse siempre que sea posible. Una gran parte del estudio que efectuamos
en los capitulos siguientes esté basado en esta simplificacion.

Linearizacién de una velocidad no lineal. Otra alternativa, consiste en sus-
tituir la curva concentracion-velocidad por una recta aproximaday después combi-
narla con los otros términos de la velocidad, como en el gjemplo 1 I-l. Para efectuar
esta simplificacion se desarrolla en serie de Taylor la expresion de la velocidad no
lineal y se toman solamente los términos lineales (véase € problema I1-P3).

El méodo de linearizacion no resulta tan sencillo ni adecuado como € de la
etapa controlante, aunque a veces es necesario utilizarlo.

MODELOS DE CONTACTO PARA SISTEMAS DE DOS FASES
Hay muchas maneras de poner dos fases en contacto, y para cada una ten-

dremos una sola ecuacion de disefio. Si también es especifica la ecuacién cinética
para d sistema heterogéneo considerado, sus peculiaridades también habran de
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i Corriente directa .
Contracorriente \ Corriente cruzada

(a) ()] {c)

Ambas fases en flujo de pistén

Microfluido Macrofluido
IR
== ,' o |

\\f T

Y

Y

(d) (e)

Una fase en flujo de pistdén y la otra en flujo en mezcla completa

Microfluido Microfluido Macrofluido
! T | I | T
1 |
\\_/ ~
77N r~
{ o
]

S

I \ \
Microfiuido Macrofluido Macrofluido

o () )

Ambas fases en flujo en mezcla completa

Fig. ll-l. Modelos de contacto ideal para flujo de dos fluidos. Obsérvese que el
estado de segregacion solamente resulta importante para flujo en mezcla completa.

incorporarse a la ecuacion de disefio. En consecuencia, podemos decir que la ecua-
cion de disefio ha de deducirse para satisfacer la expresién cinética y € modelo
de contacto.

Si € flujo esideal en ambas fases, tenemos ocho métodos principales de con-
tacto entre fases, que se representan en la Fig. 1 I-I. Obsérvese que para flujo en
pistén no es necesario hacer distincion alguna entre macro y microfluido. mientras
gue es necesario hacer esta distincion para flujo en mezcla completa.

En los sistemas solido-fluido los modelos de flujo () y (@) son los méas impor-
tantes, ya que en algunos casos representan los lechos fluidizados y €l tratamiento
de stlidos en cinta continua. En los sistemas fluido-fluido, los modelos de flujo (g),
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(@ y (b) son los mas importantes debido a que corresponden aproximadamente a
las operaciones sencillas de mezcla-sedimentacion, de cascada, y de torres. Ep los
capitulos siguientes nos ocuparemos de estos modelos de flujo.

Las ecuaciones de disefio para estos modelos de flujo ideal pueden deducirse
sin gran dificultad; sin embargo, cuando €l flujo real se desvia mucho ddl idedl,
podemos hacer una de estas dos cosas. desarrollar modelos que se gjusten o mas
posible a flujo real, o deducir & funcionamiento con modelos ideales que «abar-
quen» € flujo redl.

En realidad, muchos reactores reales para sistemas heterogéneos pueden apro-
ximarse satisfactoriamente con uno de los ocho modelos de flujo ideal de la Figu-
ra 1 |-, como puede observarse comparando estos modelos con los esquemas de los
reactores tipo para sistemas sSdlidofluido y fluido-fluido (Figs. 12-13, 13-7 y 14-17).
Las reacciones que se efectlian en lechos fluidizados constituyen excepciones no-
tables.

PROBLEMAS

11-1.  Un reactante gaseoso se difunde a través de una pelicula de gas y reacciona sobre la
superticie de un solido de acuerdo con la ecuacion cinética reversble de primer orden

r’ = k,(C, -C,)

Dediizcase Una expreson para la velocidad de reaccion que tenga en cuenta tanto la etapade
transporte de materia como la de reaccion.

11-2. Repitase € problema Il-I s la velocidad de reaccion en la superticie tiene la forma
de la ecuacién de Langmuir-Hinshelwood:
r' — klcl
T 1 4+ kG,

11-3. Para la reaccion del eemplo 11-2,

d) pongase en forma lineal la expresion de la velocidad de segundo orden, y

b) con esta aproximacion dediizcase Una ecuacién de la velocidad que tenga en cuenta tanto
la etapa de trangporte de materia como la de reaccion. Comparese edta expresion con la rigurosa
y ohsérvese que es mas fécil de utilizar.

Datos. Pretendemos operar en condiciones tales que la concentracion del reactante gaseoso
en la superticie s mantenga en las proximidades de €, = 2 La representacion en serie de cual-
quier funcién f(C) en las proximidades de C, viene dada por € desarrollo de Taylor:

€)= ficy + £

Utilicese esta expresion para hacer lineal la ecuacion cinética.

rca + E5E ey +-

11-4. Pongase en forma lineal la expresion cinética del problema 11-2 y combinese con la
etapa de transporte de materia para obtener la velocidad global. Compérese el resultado con
la expresion rigurosa deducida en € problema 11-2.
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Interfase _Interfase caracteristica
gas-'hqmdo liquido-particula, superficie
c ! / del catalizador
Ai -] {
\= cu
Reactante 9856050 |
puro A =
]
Peliculal Seno del ____ip_::
iiquida liquido Pelicul
Fig. 11-P5. 1

11-5. En un reactor que contiene una suspensién, Un reactante gaseoso puro pasa en forma
deburbujas a través del liquido que tiene en suspension particul as cataliticas. Dediizcase SU cinética
en funcion de lateoria de pelicula representadaen laFig. 1 1-PS, segin lacua paraque € reactante
que esta en e lquido acance |a superficie del sdlido ha de difundirse a través de la pelicula del
liquido hasta alcanzar el cuerpo principal del liquido, y después a través de |a pelicula que rodea
la particula del catalizador. En la superticie de la particula reaccionante se obtiene el producto
acuerdo con una cinética de primer orden. DedUzcase una expresion para la velocidad en funcion
de estas resistencias.

11-6.  Un gas que contiene A se pone en contacto con una lamina seminfinita de un gé-
lido B y reacciona del modo siguiente:

A(g) + B(s) = R(g) + 5(s)

A medida que transcurre la reaccion e plano definido de reaccion avanza lentamente hacia
e interior del sélido dejando atr4s una capa de producto a través de la cua han de difun-
dirse A y R. Por consiguiente, la resistencia global estd constituida por tres resistencias en
serie: la de la pelicula gaseosa, la de la capa de ceniza, y la de reaccién, como se indica
en la Fig. I-P6.

Teniendo en cuenta que en todo instante la velocidad de crecimiento de la capa de ceniza

es proporciond a la velocidad de reaccion, es decir:

dl "
- = M(~r
dt ( A)
demuéstrese que el tiempo necesario para alcanzar un espesor | es la suma de los tiempos em-
pleados s cada resistencia actuase por separado, o0 sea

treal = Ipelicula gaseosa Ffcenizas + freaccién.

Capa de producto;
velocidad de difusién ac

Plano de reaccién
que se va desplazando

Pelicula gaseosa: |
- con velocidad = &C,

velocidad de !

difusion = kgAC
Sélido
Insfises ) in reaccionar
gas-liquido T —

Fig. |1-P6.
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Reacciones solido-fluido

En este capitulo estudiamos las reacciones heterogéneas en las que un gas o
un liquido se ponen en contacto con un sélido, reaccionan con €, y lo transfor-
man en producto. Estas reacciones pueden representarse por:

A (fluido) + bB (s6lido) - productos fluidos (12-1)
- productos solidos (12-2)
~» productos fluidos y solidos (12-3)

Como se indica en la Fig. 12-1, las particulas solidas no cambian de tamailo du-
rante la reaccion cuando contienen gran cantidad de impurezas. que quedan adhe-
ridas como ceniza, 0 si estas impurezas forman un producto material consolidado
de acuerdo con las reacciones correspondientes a las ecs. (12-2) y (12-3). Las par-
ticulas disminuyen de tamafio durante la reaccion cuando se forma ceniza no
adherente o un producto materia no consolidado, o bien cuando se emplea la
sustancia B pura en la reaccién correspondiente a la ec. (12-1).

Las reacciones solido-fluido son numerosas y de gran importancia industrial.
Entre aguellas en las que € tamafio del sdlido no varia apreciablemente durante
la reaccion tenemos las siguientes:

1. Tostacién (oxidacion) de minerales sulfurados para dar 6xidos metélicos,
por giemplo, en la preparacion del 6xido de cinc, € mineral sulfurado se extrae
de la mina, se tritura, se separa de la ganga por flotacidn. y después se tuesta en
un reactor para formar particulas de ZnQ, blancas y duras, de acuerdo con la reac-
cion :

2ZnS(s) + 30,(g) = 2ZnO(s | + 2S04(g)
Analogamente,la pirita de hierro reacciona del modo siguiente:
4FeSy(s) + 1 10,(g) — 8504(g) + 2Fe,04(s)

2. Preparacion de metales a partir de sus Oxidos por reaccién en atmosfera
reductora. Por gjemplo, €l hierro se prepara en un reactor de lecho fluidizado, con

393
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Particula inicial Particula Particula
que no ha que ha reaccionado que ha reaccionado

reaccionado parcialmente completamente

W\ La particula final

j es dura, consistente
F v no ha cambiado

y de tamafio

Tiempo [
——

Particula inicial
que no ha
reaccionado

£ XY Tiempo Tiempo La particula

7 g — 5 o disminuye de tamafio
sy con el tiempo

A y finalmente desaparece

La disminucién de tamafio
se debe a aue se forman
cenizas no adherentes
o productos gaseosos

Fig. 12-1. Diferentes tipos de comportamiento de particulas reactantes sdlidas.

funcionamiento continuo en tres etapas en contracorriente, a partir de magnetita
triturada hasta € tamafio adecuado, de acuerdo con la reaccion:

Fes04(s) + 4Hs(g) — 3Fe(s) + 4H,0(g)
3. Nitrogenacion del carburo cécico para dar cianamida cécica

CaCys) + N,(g) — CaCNy(s) + C(amorfo)

4. Proteccion de superficies solidas por procesos tales como la electrodepo-

sicion de metales.
Los gemplos mas corrientes de reacciones solido-fluido, en las que varia €

tamaiio del solido, son las reacciones de las sustancias carbonosas, tales como bri-
guetas de carbon, madera, etc., con bajo contenido en ceniza, para producir calor,
o combustibles para calefaccion. Por gemplo, empleando cantidad insuficiente de
aire se forma gas pobre, de acuerdo con las reacciones:

C(s) + O(g) — CO(g)
2C(s) + Oz(g) - 2CO(g)
C(s) + CO4(g) — 2CO(g)
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Con vapor de agua se obtiene gas de agua por las reacciones:

C(s) + H;0(g) —> CO(g) + Hy(g)
C(s) + 2H,0(g) —» CO4(g) + 2Hy(g)

Otros gjemplos de reacciones en las que varia €l tamafio de los sdlidos son los que
corresponden a las obtenciones de:
1. Sulfuro de carbono a partir de sus elementos:

750-1000°C
C(s) + 28(g) ———> CSx(g)
2. Cianuro sodico a partir de amida sodica

800°C
NaNH,(/) + C(s) — NaCN(/) + H,(9)

3. Tiosulfato sadico a partir de azufre y sulfito sédico:

Na.SO;(solucion) + S(s) — Na.S.O:(solucién)

También podemos citar, como gjemplos, las reacciones de disolucion, €l atague
de metales por &cidos, y la oxidacién del hierro.

Hemos indicado ya, en € capitulo 11, que para € estudio de las reacciones
heterogéneas han de tenerse en cuenta dos nuevos factores, ademas de los indica-
dos para las reacciones homogéneas. la modificacion de las expresiones cinéticas
debido a transporte de materia entre fases, y € tipo de contacto entre las fases reac-
cionantes.

Estudiamos seguidamente la deduccion de las expresiones cinéticas para reac-
ciones solido-fluido, que después emplearemos en € disefio.

SELECCION DE UN MODELO

Hemos de tener presente que, a cuaquier esquema conceptual 0 modelo para
€l transcurso de una reaccion, le corresponde una representacion matematica, su
ecuacion cinética. En consecuencia, si elegimos un modelo hemos de aceptar su
ecuacion cinética, y viceversa. Si un modelo se gjusta al comportamiento real su
expresion cinética predecird y describird e proceso cinético rea; s € modelo
difiere mucho del comportamiento rea, su expresion cinética resultard indtil. Hemos
de resdltar que el andlisis matemédtico mas elegante y poderoso basado en un mode-
lo que no corresponde a la realidad, es simplemente un gercicio matemético indtil
para el técnico que ha de efectuar €l disefio. Esta afirmacion referente a un modelo,
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no 9o s cumple en la deduccién de expresiones cindicas sno en todos los cam-
pos de la ingenieria

Las condiciones que ha de cumplir un moddo, desde d punto de vida de la
ingenieria, son que condituya la representacion méas proxima d  proceso red y
gue pueda emplearse sin excesiva complicacién mateméatica; resulta poco Util
seleccionar un modelo que se aproxime mucho a la realidad, pero que sea tan
complicado que resulte ingplicable, aunque hemos de admitir que esto ocurre con
demesada  frecuenda

Para las reecciones no caditices de las paticulas Sdlides con @ fluido que las
rodes, consderanos dos modeos idedizados € de conversidén progresiva y d de
nicleo sin  reaccionar.

Modelo de conversion progresiva. Aqui consderamos que d ges resccionante
pendra y reecciona smulténesmente en toda la paticula sdlida, aunque lo més
probable es que las veocidades de reaccidn seen diferentes en digtintos lugares
de esta paticula sdlida Por consguiente, € reactante Sdlido s edd convirtiendo
continua y progresvamente en toda la particula como s muedra en la Fg. 12-2.

Modelo de ndcleo sin reaccionar. En este caso la reaccidn tiene lugar primero
en la supeficie exteior de la paticula Sdlida; después la zona de reaccion s des
plaza hecia d interior del sdlido, dgando aréds € materid completamente conver-
tido y solido inete (d que denominaremos «cenizas). De este modo, durante la

Conversién Conversion
baja alta

1
|
S I = m L CoOnNcentracion
§ T—’/_:——_\_' te== | original
: !
S2| | ! ' I
o Cc [ | | |
gg | | | |
S8 | | I i
HI. J—
0P |
S¥|1 N
R 0 R R 0 R R 0 R

Posicién radial

Fig. 12-2. De acuerdo con el modelo de conversién progresiva la reaccidn se efectia
de modo continuo en toda la particula sélida.
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B _ Conversién
Conversién baja alta
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Fig. 12-3. De acuerdo con el modelo de nucleo sin reaccionar la reaccién se efectlie
en una capa estrecha que se va desplazando hacia el interior de la particula sdlida.
El reactsnte se convierte completamente a medida que la capa s,e va desplazando.

reaccion existird un nlcleo de material sin reaccionar, cuyo tamafio ira disminu-
yendo a medida que transcurre la reaccion, como se muestra en la Fig. 12-3.

Comparacion de los modelos y la operaciéon real. Al cortar y examinar
la seccidn transversal de las particulas que han reaccionado parciamente, en gene-
ral encontramos material solido que no ha reaccionado, rodeado de una capa
de cenizas. El contorno de este nicleo que no ha reaccionado puede no estar
siempre tan perfectamente definido como se representa en el modelo; sin embargo
la observacion de un elevado nimero de casos, indica que la mayor parte de las
veces, € modelo de nulcleo sin reaccionar se gjusta mejor a comportamiento real
que € modelo de conversion progresiva. Las experiencias sobre combustion de
carbén, madera. briquetas y periddicos prensados, confirman también la bondad
del modelo de nicleo sin reaccionar. Para un estudio mas completo de este mo-
delo, véase la pag. 411.

Como e modelo de nlcleo sin reaccionar parece que, en la inmensa mayoria
de los casos, representa con mayor aproximacion el comportamiento real, en la
seccion siguiente deducimos las ecuaciones cinéticas para este modelo. Aungue en
esta deduccion suponemos por conveniencia que € fluido que rodea al solido es
un gas, s puede extender con facilidad a todos los fluidos tanto gases como liquidos.

MODELO DE NUCLEQ SIN REACCIONAR PARA PARTICULAS
ESFERICAS DE TAMAAO CONSTANTE

Este modelo fue primeramente desarrollado por Yagi y Kunii (1955), consi-
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derando que durante la reaccion se presentan sucesivamente las cinco etapas Si-
Quientes : (véase Fig. 12-4) .

Etapa I, Difuson de reactante gaseoso A hasta la superficie del sdlido a través
de la pdicula gaseosa que le rodea.

Etapa 2. Penetraciony difusion de A, através de la capa de ceniza hasta 1a
superficie del nacleo que no ha reaccionado o superficie de reaccion.

Etapa3. Reaccion del reactante gaseoso A con € solido en la superficie de
reaccion.

Etapa 4. Difusién de los productos gaseosos formados a través de la capa de
cenizas hacia la superficie exterior del solido.

Etapa 5. Difusion de los productos gaseosos de reaccion a través de la capa
gaseosa hacia € seno del fluido.

Es frecuente que no se presente alguna de estas etapas; por gemplo, si no se
forman productos gaseosos 0 si lareaccion esirreversible, las etapas 4 y 5 no con-
tribuyen directamente a la resistencia a la reaccién.

Pelicula gaseosa Superficie de fa
Superficie movil =777 T particula P
. de reaccién

”~
>

~
I'd

Nucleo sin reaccionar.
que va disminuyendo
de tamafio y que contiene B

| |
] | | 4

1
! ]
R Te 0. re rR

Posicién radial

Concentracién del reactante

gaseoso A y del
producto R
QA0
&
i T
L4
| i
-
|
| ]
1———
L
I
=~
b
oy
_i__
%

Fig. 12-4. Representacién de las concentraciones de los reactantes y de [08 productos
para la reaccion A(g) + bB (s) = rR (g) + $5(s) en el caso de una particula que no
cambia de tamafo.
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Por oftra pate, las resstencias de las didintas etapas suelen ser muy diferentes,
en tales casos hemos de tener en cuenta que la etapa que presente mayor resis-
tencia constituye la etapa controlante de la velocidad.

Vamos a deducir las ecuaciones de conversién para reacciones *elementales
irreversibles (no se consideran las etapas 4 y 5) representadas por las ecs. (12-1),
(12-2) o (12-3). Empezaremos por particulas esféricas considerando que las etapas
controlantes son, sucesivamente, la 1, 1a 2, y la 3, extendiendo después el estudio
a particulas no esféricas y a casos en que han de tenerse en cuenta conjuntamente
el efecto combinado de estas tres resistencias.

La difusién a través de la pelicula gaseosa como etapa controlante

Cuando la etapa controlante es la resistencia de la pelicula gaseosa, € perfil
de concentracion del reactante A en fase gaseosa serd € representado en la Fig. 12-5.
En esta figura observamos que no existe reactante en la superficie; por lo tanto,
e potencia de concentracion C,, = C,. €s constante durante € transcurso de la
reaccién. Como es conveniente deducir las ecuaciones cinéticas basdndonos en
la superficie disponible, efectuaremos los célculos con referencia a la superficie
exterior constante de la particula, S... Teniendo en cuenta que, por la estequio-
metria de las ecs. (12-1), (12-2) y (12-3), dNg = b dN,, podemos escribir:

1 dNy 1 dNg b dN. _ _
S d = awRd = e d - OkCa — Cad = PG
= constante (12-4)

Si designamos por pg ala densidad molar de B en € sdlido, y por ¥ a volumen
de una particula, la cantidad de B presente en una particula es:

moles B s Al

= = —— 12-5
Nz = ps (cm3 ol do) (cm® solido) (12-5)
La disminucion del volumen o del radio del nlcleo sin reaccionar que corresponde
a la desaparicion de dNy moles de solido reactante o de b dN, moles de fluido
reactante viene dada por:

—dNg = —bdNy = ~ py dV = = pg d($ar?) = —dmpgr2 dr.  (12-6)

Sugtituyendo la ec. (12-6) en la (12-4) se obtiene la velocidad de reaccion en fun-
cion de la disminucion del radio del nlcleo sin reaccionar, 0 sea:

l dNB Pgrcz drc

—ge—x T TR d—r = bkgCA, ‘(12‘7)
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en laque k, es & coeficiente de transporte de materia entre € fluido y la particula;
véase la deduccion de la ec. (12-22). Efectuando operaciones e integrando deducimos
una expresion entre € tiempo y € radio del nlcleo sin reaccionar, es decir:

~B8 " r2 dr, = bk,Cay f: dt
0 hien (12-8)
= s - ()]
35k,Cay R

Designando por T a tiempo necesario para la reaccion completa de una particula
y haciendo r. = 0 en la ec. (12-8), resulta

e = FR_ (12-9)

)

-

- o
I'Pelicula  gaseosa™~_
Ve

~.

N Superficie del nicleo
\ sin reaccionar que va
isminuyendo de tamaifio

\~Superficie de la particula

Concentracién
del reactante

Cas T en la fase geseose

Para una reaccion
i ] irreversible,
I [ | CA‘ = 0
| |

Te 0 Te R
Posicion radial

Concentracion en el seno del gas

CA. = Cac

Fig. 12-5. Representacién de una particula reactante cuando la difusién a través de
la pelicula gaseosa es la resistencia controlante.
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El radio del nicleo sin reaccionar en funcion del tiempo fraccional, referido a la
conversion completa, se calcula combinando las ecs. (12-8) y (12-9), 0 sea

g

gue también puede escribirse en funcion de la conversion fraccional, recordando
que :

1= X = (volumen del nicleo sin reaccionar )__ trd _ (ﬁ)a (12-10)
B volumen total de la particula /) %»R®  \R
Por lo tanto
t ro\®
cel- @) =% (1211

Obtenemos asi la relacion entre el tiempo, € radio y la conversion, que se repre-
senta gréficamente en las Figs. 12-9 y 12-10, pags. 412 y 413.

La difusién a través de la capa de cenizas como etapa controlante

La Fig. 12-6 representa e caso en que la difusion a través de la ceniza con-
trola la velocidad de reaccion. Para deducir una expresion entre € tiempo y €
radio, del tipo de la ec. (12-8) para la resistencia de la pelicula. hemos de efectuar
un andlisis en dos etapas. primero, consideramos una particula que ha reaccionado
parcialmente, escribiendo las relaciones de flujo para este caso; desputs aplicamos
este tipo de relacion a todos los valores de r,, es decir integramos r, entre R y 0.

Consideremos una particula que ha reaccionado parcialmente, como se repre-
senta en la figura 12-6. Tanto € reactante A como la superficie limite del nicleo
gue no ha reaccionado, se desplazaran hacia € centro de la particula, pero
la disminucién del nicleo que no ha reaccionado es unas 1000 veces menor
gue la- velocidad de desplazamiento de A hacia la zona sin reaccionar; la relacion
entre estas velocidades es aproximadamente igual a la relacion entre las densidades

del sdlido y del gas. Por consiguiente, en todo momento puede suponerse que €l
nilcleo sin reaccionar permanece estacionario por lo que respecta a gradiente de
concentracion de A en la ceniza. Esta hipdtesis de condiciones estacionarias
para la difusén de A en cualquier instante y para cuaquier radio del nacleo sin
reaccionar, permite una gran simplificacion en e planteamiento matematico in-
dicado a continuaciéon. De acuerdo con esta hipotesis, la velocidad de reaccion
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de A, en’ cuaquier instante, viene dada por su velocidad de difusion hacia la
superficie de reaccion, es decir:

daN,
_.Z.t..". = 4nr®Q, = 4nR?Q,, = 4nr.2Q,, = cOnstante (1242)

Por conveniencia, admitimos que € flujo de A através de la capa de cenizas se ex-
presa por la ley de interdifusion equimolecular de Fick. aunque conducirian a
mismo resultado otras expresiones de la difusén. Por consguiente, recordando que
tanto Q. como dC,/dr son positivo;, tenemos:

dc,
On=9.* (12-13)

donde 2. es € coeficiente de difusion efectiva del reactante gaseoso en la capa de
cenizas. Frecuentemente resulta dificil asignar previamente un valor a esta magni-
tud, debido a que las propiedades de las cenizas (por gemplo, sus caracteristicas

————

- S~ Q.. = caudal de‘A a través de la superficie
- exterior de la particula (hacia dentro 4+ ;
N hacla fuera —)
Qs = caudal de A a través de
una superficie de radio r

Qi = caudal de A a través de
la superficie de reaccién
Posicién caracteristica

en la regién de difusién

Nuacleo

sin reaccionar :

=

c o CAe™ Cas
0 q

€49
o809

[TR=."]

885

289

833 Ca—
o

s
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Ov=

CA¢=0

Te 0 c
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Fig. 12-6. Representacién de una particula reactante cuando la difysién a través de
las cenizas es la resistencia controlante.
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de sinterizacion) pueden variar sensiblemente a causa de pequefias cantidades de

impurezas en € sdlido, y debido también a las variaciones en € entorno de las
paticulas. Combinando las ecs. (12-12) y (12-13), obtenemos para cudquier radio r:

_J‘W_A = 4nr?9, =2 d = constante (12-14)

Integrando a lo largo de la capa de ceniza desde R hasta r,, resulta

dNA e dr - Cac=0
dat Jx r? e C‘AchstA
0
_dN, (1 1 12-15
dr (r,_. R) 479 Cas ( )

Esta expresion representa las condiciones de una particula reactante en cualquier
momento.

En la segunda parte del andlisis consideraremos la variacién del tamafio del
nicleo sin reaccionar con € tiempo. Para un determinado tamafio del nicleo sin
reaccionar, dN,/dt, es constante; sin embargo, a medida que e nlcleo disminuye
la cagpa de ceniza sed mayor originando una disminucion de la velocidad de difusion
de A. En consecuencia, laintegracion de la ec. (12-15) con respecto al tiempo y a
otras variables, conducira a las relaciones buscadas. Como esta ecuacion cinética
contiene tres variables: ¢, Na, Yy r,, ha de diminarse una de elas o ponerse en funcion
de las otras dos antes de efectuar la integracion. Del mismo modo que para la di-
fusidn en pelicula, expresamos N, en funcion de r,; esta relacion viene dada por la
ec. (12-6), que sudtituida en la ec. (12-15), separando variables e integrando conduce a :

_,,B]“ (l _ ﬁ)rg dr, = bD cA,f'd:

r.=R rc

S P (&)’ (ie)"] 12-16
’“61;9,@,[1 7)) * Uz (12:16)
El tiempo necesario para la conversién completa de una particula se obtiene cuando
re =0, 0 seax

- PBR2
= 69,Cy, (12-17)
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El transcurso de la reaccion, en funcién del tiempo necesario para la conversion
completa,.se calcula dividiendo la ec. (12-16) por la (12-17) o sea:

t r.\? r.\3 3
. 3(§) + 2(}) (12-18q)
que, en funcion de la conversion fraccional dada por la ec. (12-10), resulta:

é =1 =3(1=X)™ + 2(1 - Xp) (12-186)

Estos resultados estén representados gréficamente en las figuras 12-9 y 12-10.
La reaccion quimica como etapa controlante

En la Fig 12-7 se representan los gradientes, de concentracion dentro de una
particula cuando la etapa controlante es la de reaccion quimica. Como el trans-
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Fig. 12-7. Representaciéon de una particula reactante cuando la reaccién quimica es
la resistdéncia controlante. en el caso de la reaccion A (g) + bB (s) — productos.
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curso de la reaccion es independiente de la presencia de cualquier capa de ceniza,
la cantidad de sustancia reactante es proporciona a la superficie disponible del
ndcleo sin reaccionar. Por consiguiente, la velocidad de reaccidn, basada en la uni-
dad de superficie del nicleo sin reaccionar, para la estequiometria de las ecs.
(12-1), (12-2) y (12-3). resulta:

1 dn, b aw,
“EA W T EGmp = kO (12-19)

donde k; es e coeficiente cinético de primer orden para la reaccion en la superficie.
Escribiendo Nj; en funcidén de la disminucion dd radio, dada por la eg, (12-6),

1 d [ d [
= gor 3 pobmr? == = bkCa, (12-20)

gue por integracion da
Te t
— s J; dr, = bk.Ca, J’o dt
0 (12-21)

=B _(p_
‘= ke, R-r)

B tiempo 7 necesario para la reaccion completa se obtiene cuando r. = 0, 0 sea:

pR

T = m (12—22)

La disminucion del radio o € aumento de la conversién fraccional de la particula
en funcién de r se calcula por combinacion de las ecs. (12-21) y (12-22), es decir:

!;= 1= =1-(1~ Xa)'® (12-23)

Este resultado se representa en las Figs. 12-9 y 12-10.
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VELOCIDAD DE REACCION PARA PARTICULAS ESFERICAS
DE TAMANO DECRECIENTE

Cuando no hay formacion de ceniza, como en la combustion del carbono puro
en el are, la particula reaccionante disminuye de tamafio durante la reaccion hasta
su desaparicién total; este proceso se representa en la Fig. 12-8. Para una reaccion
de este tipo consideremos las tres etapas siguientes, que transcurren sucesivamente:

Etapal. Difusion del reactante A através de la pelicula gaseosa desde el seno
de la masa gaseosa hasta la superficie del sdlido.

Etapa 2. Reaccion en la superficie entre el reactante A y el sblido.

Etapa 3. Difusién de los productos de reaccién a través de la pelicula ga-
seosa desde la superficie del sélido hasta el seno de la masa gaseosa. Téngase en
cuenta que a no haber ceniza, ésta no puede ofrecer resistencia alguna.

Como en el caso de las particulas de tamafio constante, veamos qué expre-

siones cinéticas se obtienen segln la resistencia controlante.
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Fig. 12-8. Representacion de las concentraciones de los reactantes y de los productos
para la reacciéon A(g) + bB(s) — rR(g), entre un gas y una particula sélida que va
disminuyendo de tamafo.
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La reaccion quimica como etapa controlante

Cuando la reaccién quimica es la etapa controlante, € comportamiento es
idéntico al de las particulas de tamafio constante; por lo tanto, la Fig. 12-7 y las
ecs. (12-21) o (12-23) representan € comportamiento conversibn-tiempo en par-
ticulas aisladas, tanto para los tamafios decrecientes como Para los constantes.

La difusién a través de la pelicula gaseosa como etapa controlante

La resistencia de la pelicula en la superficie de una particula depende de nu-
merosos factores, tales como la velocidad relativa entre la particulay € fluido, € ta-
mafio de la particula, y las propiedades del fluido. Estos factores han sido correla
cionados para varios métodos de contacto solido-fluido, tales como lechos de re-
Ileno, lechos fluidizados, y sdlidos en caida libre. Por giemplo, para sdlidos en
caida libre, Ranz y Marshall (1952) encontraron que:

kydyy _ e\ (dyup\ 13
“252Y = 24 0,6(ScyP(Re) ™ = 2+ o,s(Pg) (’T) (12-24)

Durante la reaccién las particulas disminuyen de tamafio: por consiguiente .,
también variara. En genera &k, aumenta a aumentar la velocidad del gasy d dis-
minuir € tamafio de las particulas. Como gemplo, la Fig. 12-12 y la ec. (12-24)
muestran  que :

k, ~ ‘—;- para d, y u peguefios (12-25)
i4
u1I2

ky ~ am para dy y u grandes (12-26)

La ec. (12-25) corresponde a particulas en régimen de la ley de Stokes. Vamos a
deducir las expresiones conversion-tiempo para estas particulas.

Régimen de Stokes (particulas pequefias). Cuando una particula de tamario
origind R, se reduce con e tiempo hasta un tamafio R, podemos escribir:

dNy = pg dV = 4npyR? dR
Por consiguiente, de modo andlogo a la ec. (12-7), tenemos:

_1dNy  pgdwRidR _ dR

Sex dt = 4nR3 dt ~ TP = bk'CM (12-21)
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Como en € régimen de Stokes la ec. (12-24) se reduce a

22 92

ky=5— = = 12-28
el il T (12-28)
haciendo operaciones e integrando, resulta:
—[* Rdr = 222 J' " dt
R, PsY Jo
(0]
- frs - (@)
" 2bCp,2 R,
El tiempo necesario para la desaparicion completa de la particula seré&
_ PeyRS? 3
T =50 N (12-29)
y combinando estas expresiones resulta:
i=1- (%) =1-(1- X (12-30)

Esta relacion entre € tamafio y € tiempo para particulas de tamafio decreciente
en régimen de Stokes se muestra en las Figs. 12-9 y 12-10 y representan adecua-
damente la combustion de pequefias particulas de solidos o de pequefias gotas
de liquidos.

Generalizacién

Particulas de forma diferente. Para particulas de formas diferentes pueden
obtenerse ecuaciones conversion-tiempo anélogas a las deducidas anteriormente,
gue se resumen en la Tabla 12-1.

Combinacion de resistencias. En las expresiones anteriores conversion-tiempo
Se supone que solamente una resistencia controla e proceso de reaccion global de
la particula. Sin embargo, la importancia relativa de la pelicula gaseosa, de la capa
de cenizas, y de la reaccion, varfan a medida que se efectlia la conversién. Por gem-
plo, para una particula de tamafio constante la resistencia de la pelicula gaseosa



TABLA 12-1. Expresiones conversion-tiempo, para varias formas de particulas de tamafio constante
y de tamafio decreciente

Controlada por la Controlada por la difusion B
difusion en la pelicula en las cenizas Controlada por la reaccion
Placas planas Lo x ' xa Ly
P P T “°F r ¢ t °°
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§ B L bk,Chg 2069,C,, bk,Cag
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<
- - Te 2 _ PBR - PBR2 = pBR
g| B=1-(3) ® = 3hk,Ca ® = 19,Cx, T = BkiCay
8
5 t
3! Esfera ’; =X, (12-11) 2: 1w 3(1 = XpJ#S + 21 = X) (12-18) £ = 1 = (1 = X' (12:23)
s
A re\? peR paR? oaR
=1-{& = PR (12 = - - 12-22
¥ =1 (R) ¥ T 3bk.Cap (12-10) = 69.Cay (12:17) TS hChn (122
. ~ t t
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g \ pequefia | = =1 = (1 = Xp)® (12-30) No alicatie - s
8 . _ pyRS? i _ _peRo
3 égimen de Stoke = 259C,, (12-29) = BCn
: :
. t
Particula grande |« =1- (1 = Xp)'? (12-31) ) ==1=(1 = Xg)®
g J T ( ) No aplicable T §
% = constante) = & v = ok
u= T = (const) o DK.Ca.
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permanece constante, la resistencia a la reaccién aumenta a medida que disminuye
la superficie del nuicleo que no ha reaccionado, mientras que la resistencia de la
capa de cenizas no existe al principio (ya que no hay cenizas) y se hace cada vez
mas importante a medida que se va formando la capa de cenizas. En consecuencia,
puede resultar improcedente suponer que durante todo el proceso tan solo una
etapa es la controlante.

Puede tenerse en cuenta directamente !a accion smultdnea de estas resistencias
debido a que actlian en serie y son todas €ellas lineales con respecto a la concentra-
cion. Por consiguiente, combinando las ecs. (12-7), (12-15) y (12-20) con sus poten-
ciales individuaes, y eliminando las concentraciones intermedias, podemos demos-
trar que e tiempo necesario para alcanzar cualquier grado de conversion es igual
a la suma de los tiempos necesarios, si cada resistencia actuara aislada:

fiowar = fpelicula +  foeniza +  Ereaccion (12-320)
Analogamente para la conversion completa

Tiotal = Tpelicula + Tceniza +  Treaccién (12'32b)

En otra dternativa de aproximacién pueden combinarse directamente las
resistencias individuales dando, para cualquier grado determinado de conversion :

1 dN, bC, .
R e el RE-DF (12-33a)
E re%, l I’czk,

@- - bCA/PB 2
- dt - 2 rc-/R - rc)rc 1_ (12 33b)
R%, + R9, + k,

pelicula ceniza reaccién

Como puede observarse la importancia relativa de las tres resistencias individuales
varia a medida que aumenta la conversion o que disminuye r,.

Considerando la progresion globa en una particula de tamafio constante
desde su estado inicial hasta que se logra la conversién completa, calculamos, para
las condiciones medias, que la importancia relativa de estas tres resistencias viene
dada por:

(12-34)
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Para particulas exentas de cenizas cuyo tamafio disminuye por reaccion es
necesario considerar solamente dos resistencias. la de la pelicula gaseosa y la de
reaccion en la superficie. Como ambas estan referidas a la superficie exterior de las
particulas, pueden combinarse para dar, en cualquier instante:

Sex T l_-T_ Ca (12-35)
k; "k,

Yagi y Kunii (1955), Shen y Smith (1965) y White y Carberry (1965) han deducido
varias formas de estas expresiones.

Limitaciones del modelo de nicleo sin reaccionar. Las hipétesis en que esta
basado este modelo pueden no gjustarse a la realidad; por gemplo, la reaccion
puede efectuarse a lo largo dg¢ un frente difuso en lugar de hacerlo en una super-
ficie nitida entre € solido sin reaccionar y las cenizes. Por consiguiente, corresponde
a un comportamiento intermedio entre los modelos de nlcleo sin reaccionar y de
conversion progresiva (véase pag. 397). Wen (1968) e Ishida et al (1971 g) han es-
tudiado este problema.

Por otra parte, para reacciones rpidas, la intensidad de desprendimiento de
cdor puede ser suficientemente grande para dar lugar a un gradiente de temperaturas
significativo dentro de las particulas o entre la particula y € seno del fluido. Wen
y Wang (1970) estudiaron detalladamente este problema. Véase también lo indicado
en la p&g. 527.

A pesar de estas complicaciones, Wen (1968) e Ishida et al (1971 q, b) basan-
dose en € estudio de numerosos sistemas llegaron a la conclusién de que € modelo
de nlcleo sin reaccionar congtituye la mejor representacion sencilla para la mayor
parte de los sistemas reaccionantes gas-solido.

Sin embargo, hay dos amplios tipos de excepciones a la conclusion anterior.
El primero corresponde a la reaccion lenta de un gas con un solido muy poroso;
en este caso la reaccion puede efectuarse en todo el sdlido y cabe esperar que €l
modelo de conversion progresiva se gjuste mejor a comportamiento real. Como
giemplo tenemos & envenenamiento lento de una pastilla de catalizador, que estu-
diaremos en € Capitulo 15.

La segunda excepciodn corresponde al caso en que € solido se convierte por
laaccion del calor sin necesidad de contacto con € gas; por jemplo, en la coccién
de pan o de ladrillos. En este caso también & modelo de conversion progresiva
representa mejor el comportamiento real. Wen (1968) y Kunii y Levenspiel (1969)
estudiaron estas cinéticas.

DETERMINACION DE LA ETAPA CONTROLANTE DE LA VELOCIDAD

La determinacion de la cinética y de las etapas controlantes de la velocidad
en una reaccion solido-fluido, se efectlia siguiendo la conversion de las particulas
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Slidas y observando como influye su tamafio y la temperatura en dicha conversion.
Esta informacion puede obtenerse de varias maneras, que dependen de las condi-
ciones y de los medios disponibles. Las observaciones siguientes constituyen una
guia para un plan racional de experimentacion y para la interpretacion correcta
de los resultados experimentales.

Temperatura. En general, la etapa quimica depende mucho més de la tem-
peratura que las etapas fisicas. Por consiguiente, los resultados experimentdes a dis
tintas temperaturas permitirdn distinguir facilmente s la etapa controlante es la
de difusion a través de la pelicula gaseosa, a través de la ceniza, o s es la de
reaccion quimica.

Tiempo. Enlas Figs. 12-9 y 12-10 se representa la conversion progresiva de
solidos esféricos, cuando la etapa controlante es la de reaccion quimica, la de difu-
sion en la peicula, o la de difusién en la ceniza. Los resultados de las experiencias
Cinéticas para distintos periodos, comparados con estas curvas de prediccion, indi-
carén cudl es la etapa controlante; sin embargo, como la diferencia entre la difusién
en lacenizay lareaccién quimica, como etapas controlantes. es pequefia, |os resul-
tados pueden estar enmascarados por la dispersion de los datos experimentales.

1,0 T T
N N Particulas
It _de tamaio decreciente
~ Régimen de Stokes, ec. (12-30)
~ h Etapa controlente la de reac-
08 \ A ’(’ cién quimica, ec. (12-23)
0.6}—— \ ,
Particulas de tamafo l/\
constante \\
&  |Etapa controiante N
& la de difusion a través de \
la pelicula gaseosa, ec. (12-11) N \
04 Etapa controlantef/ \
. la reaccién \
quimica, ec. (12-23) \
Etapa controlante:, \ \
0.2 la difusion a traviés N
: de las cenizas, ee. (12-18 g
0 : -
0 0,2 0.4 086 0.8 1,0

tir

Fig. 12-9. Transcurso de la reaccién de una particula esférica con el fluido de los
alrededores en funcién del tiempo necesario para la conversién completa.
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Empleando las ecuaciones de la Tabla 12-1 pueden construirse curvas con-
verson-tienpo andlogas a las de las Figs. 12-9 y 12-10 para otras formas de <dlidos.
Tamafio de la particula. Las ecs. (12-16), (12-21) y (12-8), con las ecs. (12-24)
y (12-25), indican que € tiempo necesario para alcanzar la misma conversion frac-
cional, para particulas de tamafios diferentes pero constantes, viene dado por:

t o RUS 325 cuando la etapa controlante es la de difusion en la pe-
licula (el exponente disminuye a aumentar e modulo

de Reynolds) (12-36)
t « R cuando la etapa controlante es la de difusidn a través

de las cenizas (12-37)
t <R cuando la etapa controlante es la de reaccidon quimica (12-38)

Por consiguiente, las experiencias cinéticas con diferentes tamafios de particulas
permiten distinguir las reacciones en las que las etapas controlantes son las fisicas
0 la quimica.

La resistencia de la ceniza frente a la resistencia de /la pelicula. Cuando se
forma una ceniza slida consistente durante la reaccion, la resistencia ofrecida a

1,0
Particula de tamaifo_constante

\ Etapa controlante la de difusién
S a través de la pelicula gaseosa, ec. (12-11)

N " Etapa controlante

08 XN la de reaccion
ARN quimica, ec. (12-23)
\\\ tapa controlante

la de difusién
través de las cenizas, ec. (12-18)

0,6 A Particulas de tamafio decreciente
\% \ Régimen de Stokes, ec. (12-31)
\ \

randes, régimen turbulento,
Etapa ec. (12-31)

controlante la
de reaccion quimica,
ec (12-23)

1-Xg

\%x
0,4 \‘\ Y
N N

N\
N\

\
N

N
N M
0.2 NS AN

G
AN
\

0 02 0,4 06
tlr

Fig. 12-10. Transcurso de la reaccién de una particula esférica con el fluido de los
alrededores en funcién del tiempo necesario para la conversién completa.
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paso del reactante en fase gaseosa suele ser mucho mayor a través de esta capa de
ceniza que a través de la pelicula gaseosa que rodea a la particula; por consiguiente,
puede despreciarse la resistencia de la pelicula cuando se forma ceniza que no se
desprende. Por otra parte, la resistencia de la ceniza no esta afectada por las varia-
ciones de la velocidad del gas.

Prediccion de la ressencia de la pelicula. La magnitud de la resistencia de la
pelicula puede estimarse a partir de relaciones adimensionales, como la ec, (12-24);
por lo tanto, si la velocidad observada es aproximadamente igual a la calculada,
nos indica que la resistencia controlante es la de la pelicula gaseosa.

Lag redgencia individual frente a la global. S se representan los coeficientes
cinéticos individuales frente a la temperatura, como se indica en la Fig. 12-11, €
coeficiente global dado por las ecuaciones (12-34) o (12-35) no puede ser mayor
gue ninguno de los coeficientes individuales.

De acuerdo con estas observaciones, generalmente podemos deducir cud es €
mecanismo controlante mediante un pequeiio programa experimental cuidadosa-
mente planificado.

Veamos, como ejemplo, la interaccion de las resistencias en la reaccion gas-,
sdlido entre particulas de carbono puro y oxigeno,

C + 02'—>C02
[B(s) + A(g) = productos ¢aseosos]

Etapa controlante la de reaccién gquimica

Etapa controlante la de difusién a través de la pelicula

Etapa cantralante la de difusién
a través de las cenizas

Velocidad observada

Temperatura T

Fig. 12-11. Debido a que las resistencias a la reaccion se presentan en serie, la
velocidad neta o velocidad observada nunca es mayor que la de cualquiera de las
etapas individuales.
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de ecuacioén cinética

1 dNy _ 1 dR _ dR _
S.d - YR g =~y = kCy

Como no se forma ceniza durante la reaccion, nos encontramos ante un caso cuya
cinética corresponde a la de particulas que disminuyen de tamafio, en donde han
de considerarse como maximo dos resistencias. la de reaccion en la superficiey la
de la peicula gaseosa. En funcion de estas resistencias, € coeficiente cinético global,
en cualquier instante, obtenido a partir de la ec. (12-35), es:

1 1,1
- RTE

k, viene dado por la ec. (12-24), mientras que k, viene dado por la expres: én de
Parker y Hottel (1936):

_ 1 dNp _ 432 x 10" Cyy _qe0000aumr - g
Sex dt VT MIRT = kyCay (1. -39)

en laque T viene dada en grados Kelvin, y C,, en mol-g por litro. En la Fig. 12-12
se representa esta informacién en forma gréfica y permite la determinacion de k,
para distintos valores de las variables del sistema. Obsérvese que cuando la resis-
tencia controlante es fa de la pelicula, la reaccidn esta muy poco afectada por las
variaciones de la temperatura, pero depende del tamaifio de la particula y de la
velocidad relativa entre € solido y € gas, como indica la familia de curvas cas
paralelas y practicamente horizontales.

Para extenderlo a otras condiciones de operacién distintas de las ensayadas,
hemos de saber si en las nuevas condiciones la etapa controlante es la misma o s
cabe admitir que sea otra. Por ejemplo, para particulas con ceniza adherente, una
elevacion de la temperatura 0 un aumento en € tamafio de la particula (aunque este
efecto es menor) puede originar que la cinética pase a estar controlada por la etapa
de difusién a través de las cenizas, mientras que en las operaciones en las que no
se produce ceniza, una elevacion de la temperatura puede dar lugar a que la etapa
controlante de la reaccidn pase a ser la correspondiente a la resistencia en la pe-
licula gaseosa en lugar de la de reaccion.

APLICACION AL DISENO

Bl disefio de un reactor sdlido-fluido viene determinado principalmente por
tres factores: la cinética de la reaccion para particulas aisladas, la distribucion de
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1000 T
Etapa controlante dp =
la de reaccién en 0,1 mm
la superficie,
Etapa controlante ec. (12-39), ks
do la difusion 2 e
través de Iakpelicula P
, (12-24).
e, ( ). kg /,’
4
§ dp‘
£ 100 1 mm
(3]
N,
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N
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®
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(&]
Coeficiente cinético redl, k,
il | .
1000 1400 1800 2200
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Fig. 12-12. Velocidad de combustién de particulas de carbén puro; adaptada de Yagi
y Kunii (1955).

tamafios de los solidos que han de reaccionar, y € tipo de flujo de solidos y fluidos
en € reactor. Resulta dificil € andlisis del problema cuando la cinética es complgja
y no se conoce hien, cuando los productos de reaccién formados se mantienen en
fase fluida, y cuando la temperatura varia mucho de un punto a otro del sistema.
En estos casos el disefio ha de basarse principalmente en la experiencia alcanzada
durante afios, haciendo innovaciones y pequefios cambios en |os reactores ya exis-
tentes. Probablemente e gjemplo industrial mas importante de un sistema de este
tipo, es € horno ato para la obtencién del hierro.
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Mineral de hierro% gcoque

y~ Carboén
o
. :
T T T 554~ Ceniza
Alre Aire ¢
(a) Horno alto (b) Sistema movil

de alimentacién para
hornos de carbén

Gas caliente

7 AJ
e

Sélidos

Producto

(c) Secador rotativo para
materiales termo-sensibles.

—>» Salida de gases
Entrada de fluido

Entrada de sélidos

Salida de sélidos

¥~ Entrada de gases Salida de fluido
(d) Reactor de lecho fluidizado (e) Lecho de intercambio de ién
Fig. 12-13. Distintos tipos de contacto en reactores sélido-fluido: (a-c) flujo en pistéon

en contracorriente, en corriente cruzada, y en corriente directa. (d) flujo intermedio
de gas o flujo mixto de sélido. (e) funcionamiento semicontinuo.

417

Aungue algunas reacciones que se efectlian a escala industrial no correspon-
den aandlisis sencillos, no por ello debemos prescindir del estudio de sistemas idea
lizados, ya que representa satisfactoriamente muchos sistemas reaccionantes reales,
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y ademés pueden tomarse como punto de partida para andisis mas compleos.
Consideraremos solamente sistemas idealizados muy simplificados, en los que se
conoce la cinética de reaccion, las caracteristicas del flujo, y la distribucion de tama-
fios de los solidos.

Con referencia a la Fig. 12-13 vamos a estudiar brevemente como pueden
clasificarse los distintos tipos de contacto en las operaciones gas-solido.

Flujo en pigtén de sdlidos y gases. Cuando los sdlidos y los gases pasan a través
de un reactor en flujo en pistdn, sus composiciones cambiaran alo largo del mismo
y, generamente, también cambia la temperatura

El contacto entre fases en flujo en piston puede redlizarse de varios modos:
por flujo en contracorriente, como en los hornos de cubay en los de cemento (Fi-
gura 12-13 a); por flujo cruzado como en las cintas transportadoras de aimentacion
alos hornos (Fig. 12-13 6); o por flujo en corriente directa, como en los secaderos
de polimeros (Fig. 12-13 c).

Flujo de solidos en mezcla completa. El meor gemplo de reactor con flujo
de sdlidos en mezcla completa es un lecho fluidizado (Fig. 12-13 d). El flujo de gas
en estos reactores es dificil de caracterizar y a veces es intermedio entre € de mezcla
completa y € de flujo en pistdn. Frecuentemente pueden suponerse condiciones
isotérmicas dada la elevada capacidad calorifica de los solidos.

Operaciones semicontinuas. Un gemplo de un tratamiento semicontinuo de
sdlidos en € que € flujo del fluido se aproxima mucho a flujo idea en piston es
el de una columna de intercambio iénico (Fig. 12-13 €). En cambio, en una chi-
menea corriente de hogar, que es otro gemplo de operacion semicontinua, € flujo
del fluido es dificil de caracterizar.

Operaciones discontinuas. Como gemplo de operacion discontinua tenemos
la disolucion y reaccion de una cantidad dada de un solido en un fluido, como en
el caso dd atague de un solido por un &cido.

Se simplifica mucho e andlisis y disefio de los sistemas de reaccion sglido-
fluido s puede considerarse que la composicion del fluido es uniforme en todo el
reactor. Este caso se presenta cuando la conversién fraccional de los reactantes
en la fase fluida no es demasiado grande o cuando la retromezcla del fluido es
considerable, como en los lechos fluidizados, y en este caso puede emplearse esta
hipdtesis sin desviarse demasiado de la realidad. Hacemos uso de esta hip6tesis en
tcdas las consideraciones indicadas a continuacion.

Al final de este capitulo hacemos un breve estudio de las reacciones muy r&
pidas, representativas de algunas combustiones. En este caso €l andlisis se sSim-
plifica considerablemente debido a que no hay que tener en cuenta la cinética de
reaccion

Consideremos de nuevo cierto nimero de model os de contacto, que encontra-
remos con frecuencia, y cuyas ecuaciones de funcionamiento vamos a desarrollar,
partiendo, en todos los casos, de suponer uniforme la composicion del gas, dentro

del reactor.
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Particulas de un solo tamafio, con flujo en pistdn de sdlidos y composicion
uniforme del gas

Se calcula directamente €l tiempo de contacto o tiempo de reaccidn necesario
para que e solido alcance una conversion determinada, a partir de las ecuaciones
de la Tabla 12-1.

Mezcla de particulas de tamafios diferentes, pero constantes, flujo en
piston de solidos,y gas de composicién uniforme

Consideremos una alimentacion de sdlidos constituida por una mezcla de par-
ticulas de diferentes tamafios. La distribucion de tamarfios de esta alimentacion pue-
de representarse por una funcion de distribucion continua, o bien por una distribu-
cion discreta. Vamos a emplear esta Ultima representacion debido a que € andlisis
por tamizado, nuestro método de medida de distribuciones de tamafios, da medidas
discretes.

Sea F la cantidad de solidos que se esta tratando por unidad de tiempo. Como
ladensidad del sdlido puede variar durante la reaccién, en general F se define como
e caudal del sdlido ; cuando la variacion de la densidad del solido es despre-
ciable F sera también e flujo de masa del sdlido. Por otra parte, designaremos por
F(R;) ala cantidad de materia de tamafio R; que entra en el reactor. S Ry es @
tamafio de las particulas mayores de la alimentacion, para particulas que no cam-
bian de tamafio, tenemos:

Rm
F = z F(R), cm®/seg O g/seg
Ri=0

Las caracteristicas generales de la distribucion discontinua se representan en la
Fgura 12- 14.

Rom
Caudal total: F= ZF(R“)
s El brea sombreada
S Ri=0 es el caudal 1+ de alimentaciom
2 del material’de tamafo R; o mayor
52 :
Es
8 F(Rj))———=——- T
o _ |
oo |
_®
© — |
e |
35 |
© |
~E :
o —
B2 |
1 A

R R R; R; Rm
cualquier tamafo
Tamafio de particula en la alimentacion

Fig. 12-14. Representacion del caudal de alimentacién de una mezcla de particulas.
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En & caso de flujo en pistdn, todos los sélidos permanecen en € reactor du-
rante e mismo tiempo ¢,. Admitiendo esto y conociendo |a cinética para cualquiera
de las redgencias controlantes, puede cacularse la converson Xu(R;) paa cudquier
tamaifio R;. Por consiguiente, puede calcularse la conversion media X'g de los solidos
que salen del reactor sumando las contribuciones de todos |os tamafios de particulas
a la conversion global, es decir:

fraccién del reactante!

valor medio de B no convertido fraccién de la
Ja fraccion de B _. Z en pr rticulas ‘alimentacién (12-40)
no convertida todos los de tamaifio R, de tamafio R;

tamaios

0 en ttrminos matematicos

1- %= > 1-6@1ER, o<x<1
o e ( (1241)
B-
1= K= > [l - Xu(R)] T
Rity =)

siendo R(z, = 7) € radio de la particula mayor totalmente convertida en €l reactor.
Estas dos formas de la ec. (12-41), en redlidad idénticas, requieren aguna aclara-
cion. En primer lugar sabemos que cuanto menor sea € tamafio de la particula
menor serd € tiempo necesario para la conversién completa, de aqui que algunas

de las particulas de la dimentacion, las menores de R(t, = 7), reaccionardn com-

pletamente. S aplicamos directamente las ecuaciones conversion-tiempo a estas
particulas obtendremos valores de Xy mayores que la unidad, lo que carece de sen-

tido fisico. Por lo tanto en la primera forma de la ec. (12-41), X no ha de tomar

valores mayores que la unidad mientras que en la segunda forma de la ecuacion
esta condicion estd comprendida en el limite inferic. del sumatorio, ya que las
particulas menores que R(f, = 7) Se convierten tota'mente y no contribuyen a la
fraccién no convertida 1 — Xg.

Los términos R(t, =7)y 1 = Xp(R;) dela ec. (i2-41), vienen dados por las
expresiones cinéticas de la Tabla 12-1, y cuando se conocen, permiten la evaluacion
de la conversion media para una alimentacion mixta. En € gemplo siguiente se
aclara d procedimiento de célculo.
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Ejemplo 12-1. Conversion de una mezcla de tamafios en flujo en piston

Una aimentacion constituida por:
30 % de particulas de 50 u de radio
40 % de particulas de 100 u de radio
30 % de particulas de 200 g de radio
se descarga continuamente sobre una parrilla mévil formando una capa delgada que se desplaza
en corriente cruzada con un reactante gaseoso. Para las condiciones de operacién ensayadas, €
tiempo necesario para la conversion completa de los tres tamafios de particulas de la alimen-
tacion solida es 5, 10 y 20 min., respectivamente. Calcllese la conversion de los sdlidos para
un tiempo de residencia en € reactor de 8 minutos.
Solucién. De acuerdo con € enunciado del problema. podemos considerar que los sdlidos
se desplazan en flujo en piston con #, = 8 min. y que la composicién del gas es uniforme. Por con-
siguiente, para una alimentacién mixta se puede aplicar la ec. (12-31), es decir:

F (50#) F(100. 100,1)

L= Xe = [1 = Xp(50m)] =7 + [1 = Xp(100p)] —F— )

siendo

ﬂS_FOﬂ = 0,30 y %(50u) = 5 min

M 0,40 Y <(100x) = 10 min
@ =030y %2004 = 20 min

Como para los tres tamafios de particulas:
Ryi:R3:R3 = T1:Ta:7T3

observamos, a partir de la ec. (12-38), que la etapa quimica es la controlante, y que las ca-
racteristicas conversion-tiempo para cada tamafio vienen dadas por la ec. (12-23), es decir:

t, \°
[t - () = (1= 7%)
Sustituyendo en la ec. (i), tenemos:

1- Xa= (1 - ]%':;)3(0,4) (1 - —-) ©.3)

Para R == 100 pararR = Zm”,
= 0.0032 + 0.0648 = 0,068

Por consiguiente, la fraccion convertida de solidos es igual a 93,2 %. Qbsérvese que las particulas
mas peguefias estan totalmente convertidas y no contribuyen al sumatorio de la ec. (i).
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Flujo de mezcla completa de particulas de un solo tamafio constante y gas
de composicién uniforme

Consideremos €l reactor de la Fig. 12-13 d, con caudales constantes de solido
y de gas, a la entrada y a la salida del reactor. Suponiendo que la composicién
del gas es uniforme y que € flujo ddl solido es de mezcla completa, este modelo
representa un reactor de lecho fluidizado en e que no hay arastre de sdlidos.

La conversion X, del reactante. en una particula, depende del tiempo de per-
manencia en e lecho, y la correspondiente resistencia controlante vendra dada
por las ecs. (12-1 1), (12-18) o (12-23). Como € tiempo de permanencia en e reactor
no es el mismo para todas las particulas, hemos de calcular una conversion media
Xp de las particulas del material. Si suponemos que el sdlido se comporta como un
macrofluido se pueden aplicar los métodos del capitulo 10; por lo tanto, para los
solidos que salen del reactor podemos escribir:

fraccion del reactante fraccion de la corrient

. no convertido, para de sdida que ha
valor medio de Z particulas que perma- permanecido en €
la fraccién <}° B)= necen en el reactor un reactor un tiempo
no convertida Felodss | tiempo comprendido | |- comprendido
las coladas entre ty ¢+ dt entre ry ¢ -+ dt
0 en términos mateméticos: (12-42)

1—7,,=f°°(1—x,3)1«:dr, Xs < 1
0

Encontramos nuevamente, que si una particula permanece en € reactor un tiempo
mayor gque el necesario para su conversion completa, la conversién calculada es
mayor del 100 %, o0 sea Xg > 1; como esto no tiene sentido fisico Xy vadra la
unidad para particulas con tiempo de residencia mayor que 1. Para garantizar que
estas particulas no contribuyen a la fraccion no convertida, modificamos esta
ecuacion escribiéndola en la forma:

1= X, = fo'u ~ X,)E dt (12-43)

siendo E la distribucion de edades de salida de los sdlidos en € reactor (véase
capitulo  9).

Para flujo en mezcla completa de sélidos, con un tiempo medio # de residen-
ciaen €l reactor, segun él capitulo 9, tenemos:

-tk
E= e_i‘ (12-44)
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Por lo tanto para flujo de sdlidos de tamafio Unico en mezcla completa, que
resulta totalmente convertido en e tiempo =, tenemos:

e~

— v ik
| = %y = fo (- Xp) < di (12-45)

Esta ecuacion puede integrarse para distintas resistencias controlantes.
S la resgencia controlante es la de la pelfcula gaseosa, las ecs. (12-11) y (12-45)
dan:

— T =tk
1 - X, = fo (1 - i) e (12-46)

gue integrada por partes da

YB = L(l -_— e“l’/l)

- T
0 en su forma equivalente desarrollada, utilizada para valores, grandes de #/z:

5 _dlx 1 (t\2 1 (x\s (12-47)
1-% =37 5 () +a () -

S laresistencia controlante es |a de reaccidn quimica, sustituyendo la ec. (12-23)
en la (12-45) resulta:

x ~tt
| — Xy = fo_ (1 - ’;)3€—t.—dt (12-48)

Integrando por partes, utilizando la férmula de recurrencia que se encuentra en
cualquier tabla de integrales, obtenemos:

o _al 7\2 0\,
X3—3;—6(;) +6(;)(l ety
0 en su forma equivalente. utilizada para valores grandes de ¢/+: (12-49)

- Iz 1 (7\3 1 /[T\8
= B=gi-m () ) -
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S laresistencia controlante es la difusion a través de Ja ceniza, sustituyendo
la ec. (12-18) en la ec. (12-45), e integrando, se obtiene una expresén complicada
gue desarollada, da [véase Kunii (1958) y Yagi y Kunii (1961)]:

1 — Xg=

~i] A

1 19 (7\2 . 41 (%3 T\
57~ 330 (;’) + 3630 (t?) - 0,00149([?) +--+ (12-50)

En las Figs 12-15 y 12-16 s representan estos resultados en forma gréfica para
lidos con fljo en mezda completla La Fg 12-16 indica daamente que paa
lograr una converson elevada de Sdlidos en un reector de flujo en mezda completa,
% necedta un tiempo de permanencia mucho mayor que en un reector de flujo
en piston.

10 =TT 777T7TT T T 1117
- .
Una etapa . -—J
- Etapa controlante la de difusion 4
a través de la pelicula gaseosa,
[Etapa controlante ec. (12-47)
(Ia de reacciéon quimica, ec. (12-49)
Etapa controlante la de difusion I
a través de la capa de cenizas,.
10— } ec. (12-50)—
= ]
- ~
ey RN
Tea \\
1 Dos etapas
[ Cualquier \\ (]
- mecanismo \
— (t=2t;)
0,1 | . 1411t ]
0,01 0.1_

1~Xp
Fig. 12-15. Representacion de la conversiéon media frente al tiempo medio de resi-

dencia en un reactor de flujo en mezcla cqun leta para un solo tamafio de particulas del
sdlido.
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50
' TTTT [ "' TTTTT
Una etapa
Etapa controlante la de la difusién a través de —
s la pelicula.gaseosa, ecs. (12-11) y (12-47)
olc
=le Etapa controlante
elz la de reaccién quimica, ecs. (12-23) y (12-49)
ofc Etapa controlante la de difusion
=310 » a través de las cenizas, ecs. (12-18) y (12-50)
[+] — -
gly —
o |** ,_\\\ —
Il — ~o —
vu| o, ~
- h.\ ~
\\\ \\\
| \\ \\
\\ ~

~
Etapa controlante la~ ~ \}
~

de reaccion quimica ~
q Etapa ~

controlante la de la difusidén ™
a través de la pelicula gaseosa

Dos etapas(t = 2¢;)

1
0,01 0.1 1.0

Fig. 12-16. Comparacion entre los tiempos de residencia necesarios para efectuar una
conversion determinada en reactores de mezcla completa y de flujo en pistén, con
sotidos de un solo tamafo.

No resulta dificil la extensén de estas expresiones a operaciones en etapas mil-
tiples. En las Figs. 12-15 y 12-16 se muestran estas curvas para operaciones en
dos etapas, y en € Problema 12-P17 se estudia uno de estos casos. Kunii y Levens-
piel (1969) dedujeron las expresiones para €l caso genera de operaciones con flujo
en mezcla completay N etapas.

Ejemplo 12-2. Conversién de una alimentacién de tamaiio dnico ea un reactor de flujo ea mezcla
completa

Yagi y cols. (1951) tostaron particulas de pirrotita (sulfuro de hierro) dispersadas en fibras de
ashesto, y encontraron que €l tiempo necesario para la conversion completa se relacionaba con
€ tamaiio de las particulas del modo siguiente:

% oc RV

Durante la reaccién las particulas permanecian como sélidos consistentes.
Se ha de proyectar un reactor de lecho fluidizado, para convertir la pirrotita en € éxido co-
rrespondiente. La aimentacion es de tamafio uniforme, ¢+ = 20 min., y € tiempo medio de
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paso por €l reactor =60 min. Calctlese la fraccion de sulfuro origina que quedara sin

convertir.
Solucién. Como durante la reaccion se forma un producto materia consistente, puede

rechazarse la difusion a través de la pelicula como resistencia controlante. Si la resistencia con-
trolante es la de reaccion quimica, la ec. (12-38) indica que:

TR

mientras que, si la resistencia controlante es la difusion a través de la ceniza, la ec. (12-37) indica que

Ta R?

Experimentalmente se encuentra que € exponente a que esta elevado € didmetro esta com-
prendido entre estos dos valores; por consiguiente, es logico admitir que ambos mecanismos
ofrecen resistencia a la conversion. Empleando separadamente la difusion a través de la ceniza
y la reaccion quimica como resistencias controlantes, obtenemos los limites superior e
inferior de la conversion.

El flujo de los sélidos en un lecho fluidizado se aproxima al de mezcla completa; por lo tanto,
cuando la etapa controlante es la de reaccién quimica, la ee. (12-49) con =/f= 20/60 = 1/3,

da:
1y 13 1 (s _
"Ka-z(s)‘ﬁ(a) +176(3) = 0.078

Cuando la etapa controlante es la de difusién a través de la ceniza, la ec. (12-50) da:
1/1 19 (1\2 41 (1\3
- %=3() - m () * 70 (5) —= 0062

Por consiguiente, la fraccion de sulfuro que queda sin reaccionar esta comprendida entre. & 6,2 %
y el 7,8 %, cuyo valor medio es

1= X%=007, 0 70%

Flujo en mezcla completa de particulas de diversos tamafos constantes,
y gas de composicién uniforme

Frecuentemente la alimentacion a un reactor de mezcla completa corresponde
a una amplia variedad de tamafios de particulas. Para este tipo de aimentacion
existira solamente una corriente de salida (s no hay arrastre) y la conversion se
obtendr& combinando los métodos dados por las ecs. (12-41) y (12-45).

Consideremos €l reactor representado en la Fig. 12-17. Como la corriente de
salida representa las condiciones del lecho, podemos concluir que son semejantes
la distribucion de tamafios en € lecho, en la aimentacién, y en la corriente de
sdida Es decir:

FRR) _ W(R) (12-51)
F W



APLICACION AL DISENO 427

W(R)

Lecho fluidizado: W, }-(B

Entrada de sélidos: F, Xg= Q—"> RESEE.
F(R) ;

Fig. 12-17. Lecho fluidizado con una sola corriente de salida en el que se esta tra-
tando una mezcla de tamafios de sélidos. Obsérvese que en el lecho y en las corrientes
de salida las distribuciones de tamafos son iguales.

siendo W la cantidad de material en el reactor, y W(R;) la cantidad de materia
de tamafio R; en € reactor. Por otra parte, para este tipo de flujo € tiempo medio
de residencia #(R;) de materia de tamafio R,, es igud a tiempo medio de residen-
cia del solido en € lecho; es decir:

w  (peso de todos los solidos dentro del reactor)

. ) _
P- iR = = (caudal de aimentacion de solidos a reactor)

(12-52)

Designando por Xg(R;) a la conversién media de particulas de tamafio R; en
e lecho, a partir de la ec. (12-45) tenemos:

[ - Xa(R) = f:“" [ = X(R)] iti" dt (12-:53)

Sin embargo, como la alimentacion esta4 constituida por particulas de tamailos

diferentes, e valor medio integral de la sustancia B no convertida para todos los
tamaiios es:

[fraccion de las corrientes

valor medio de Z fracciéon no conver- de entrada o de sdida
la fracciénde B | = tida de particulas constituida por

no convertida / ‘iise \ de tamafio R; particulas de tamafio R;
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0 en términos matematicos:

L= By= 31w Ty TR (125

R=0

Combinando las ecs (12-53) y (12-54), y sudituyendo la primera expresion por las
ecs. (12-47), (12-49) o (12-50) para cada tamaio de particula, obtenemos sucesva
mente. para la difusién a través de la pelicula como etapa controlante:

- X, = Z{%’(—R‘) -5 [‘(5‘)] +---}%R‘) (12-55)

t

para la reaccidon quimica como etapa controlante:

1_73_2{%‘5(%0__0 1(7_{‘0]24,...}%@ (12-56)

Para la difusién a través de la ceniza como etapa controlante :

1 w(Ry) (R,) F(R)
I_XB‘Z el 420 ¢ ] +}T (12-57)

sendo r (R;} d tiempo para la reaccion completa de las paticulas de tamafio R;.
El demplo sSguiente ilusra la gplicacion de estas expresiones

Ejemplo 123. Conversién de mm mezcla de tamafios en un reactor de flujo en mezcla completa

Una dimentacion condituida por:
30 % Oe particula de 50 u de radio
40 % de particulas de 10(5‘ de radio

30 % de paticulas de 200 » deradio
reacciona en un reactor de lecho fluidizado con flujo en régimen estacionario, congtituido por
un tubo de1,20 m delogitud y 10 cm de diametro. El gas fluidizante es el reactante en fase
gaseosa, y para las condiciones de operacion proyectadas, € tiempo necesario para la conver-
sién completa es 5, 10 y 20 min para los tres tamafios de particulas de la alimentacién.,
Calculese la converson de los solidos en d reactor para un cauda de aimentacion de 1 kg
de sélidos/min s € lecho contiene 10 kg de sdlidos.

Informacidn adicional; . . '
Los sdlidos son consigentes y no cambian de tamafio ni de peso durante la reaccidn.

Se emplea un ciclén para separar tos SOlidos arrastrados per la corriente gaseosa, que se
retornan a lecho.

La variacion de la composicién de la fase gaseosa a través del lecho es pequeda.

Solucién. De acuerdo con € enunciado del problema podemos considerar € lecho fluidizado
como un reactor de flujo en mezcla completa. Para alimentacion mixta se aplica la ec. (12-54) y
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como la etapa controlante es la de reaccion quimica (véase e gemplo 12-1) esta ecuacion ge reduce
ala (12-56), que con los datos del problema resulta:

F = 1000 g/min i W _ 100009 - 10 mi
W = 10000 g F ~ 1000 gjmin_ ~ m
F(50) = 300 g/min v t(S0p) = 5 min
F(100g) = 400 g/min Y ©(100) = 10 min
F(200) = 300 g/min y ©(2001) = 20 min
Sustituyendo en la ec. (12-46) tenemos:
- % _[1(5min)__l_(_5_)2+__' 300 g/min
2~ la\tomin/ 20\10 1000 g/min
paaR = S0
(10 mm) _ 1 (5))2 400
[4 10min) ~ 20%10) "] To00
paraR = 100u
+ [_! (20 min) 1 (20\2 300
3 \10 min i)(lo) + | 1000
paraR = 200u

(1__1_+.. i+(1__1_+__1__.. 4
8~ 80 )10 ia7207120 )10

+(1_1+1_2+ )3
2° 5715 110 10

0,034 + 0,083 + 0,105 = 0.222

Por condguiente, la conversidn media de los sdlidos es;
X = 77,87,

Aplicacion a un lecho fluidizado con arrastre de sélidos finos

Cuando la alimentacion consta de una amplia distribucion de tamafios de
sdlidos, puede producirse arrastre de finos en un lecho fluidizado ; en este caso te-
nemos un reactor como el representado en la Fig. 12-18, con una corriente de ali-
mentacion y dos corrientes de salida. Designando con los subindices 0, 1y 2 alas
corrientes de alimentacion, de descarga, y de arrastre, respectivamente, por balan-
ces de materia para todas las corrientes tenemos:

Fo = F1 + F,; (1258)
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Fa(R;)

W(R;
(R) B

Arrastre:
) I | Fau Xpg
AR L.

R 2
Lecho fluidizado: W, Xg~<
Fo(R) %, 3 Fi(R)
R Ry . R -
Descarga: F,, XB]
Entrada de sélidos: Fy, Xy = 0 Gas

Fig. 12-18. Representacién de la distribucién de tamafios de todas las corrientes; en
un lecho fluidizado con arrastre de sélidos.

y para las particulas de tamarfios R;
Fy(R) = Fi(R) + Fi(R) (1249)

Como también se supone e flujo en mezcla completa, la composicion de la corriente
de descarga representa la composicion en el lecho, o sea

F(R) _W(R) -
e (12-60)

Para este lecho € tiempo medio de paso del materia de tamafios dife-
rentes no es el mismo. En efecto, como es més probable que sean arrastradas fuera
del lecho las particulas de menor tamario, se deduce intuitivamente que permane-
ceran en € mismo un tiempo mas corto que las particulas més grandes. Combi-
nando las ecs. (12-59) y (12-60) € tiempo medio de residencia de las particulas de
tamafio R; en € lecho, resulta:

i (peso de las particulas de tamafio R; en € lecho)
HR) = (caudales de estas particulas que entran o salen del lecho)

W(R) W(R) 1 (12-61)
= Fy(R) = F(R) + Fi(R)= F,  Fy(R
W + W(R)
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Esta expresién indica que e tiempo medio de residencia (y por consiguiente
la conversion) de las particulas de cualquier tamafio determinado es € mismo en
las corrientes de descarga y de arrastre.

La converson media de las particules de tamafio R;, deducidade la ec. (12-43) es:

1= Xa(R)= f:” [1 - Xa(R)] 5,;(‘:—‘;'-’ dt (12-62)

y para una alimentacion que consta de una mezcla de tamafios de particulas tena
mos, como con la ec. (12-54):

la fraccién de B ( en las particulas de) ( constituida por )

valor medio de) z fraccion no convertida  fraccidn de la alimentacién
no convertida tamafio R, particulas de tamaiio Ry

0 bien:

- B = 301 - Fucro LR (1263

Las ecs. (12-63) y (12-62), combinadas sucesivamente con las ecs. (12-47), (12-49)
y (12-50) dan, cuando |a etapa controlunte es la de difusién a través de la pelicula:

R
=S (AR _ 1L [RY: }Fo(Rt)
1-X%=D \nrw)~ 7 lim)l + 1R 1264
cuando la etapa controlante es la de reaccidn quimica:

1 =(R) 1(R.) Fo(R)
1- %= Z { @R~ 20 i(R,) + 17 F (12:65)

cuando la etapa controlante es la de difusién a través de las cenizas:

< (1 %(R) wR)]® , \ Fo(R)
- %s > (s -amlimy| v R 429

Comparando estas ecuaciones con las ecs. (12-55) a (12-57) observamos que las
ecuaciones de conversion en lechos fluidizados con arrastre y las correspondientes
a un reactor de mezcla completa en que #(R;) = f = constante, se diferencian so-
lamente en la variacion del tiempo medio de residencia con € tamafio de las par-
ticulas. Para una aimentacion de un solo tamafio t(R;) = 7 = constante, y estas
expresiones también se reducen nuevamente a las ecs. (12-47), (12-49) y (12-50).
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Para ‘utilizar estas ecuaciones de conversion es necesario conocer #(R;), que
aln desconocemos, y depende de las propiedades de las dos corrientes de salida
[véase la ec. (12-61)]. Para determinar € flujo desdoblado y las propiedades de
estas dos corrientes de salida se necesita alguna informacion independientesobre
la velocidad de arrastre de las particulas fuera del lecho fluidizado, que conside-
ramos a continuacion.

f(Ry) a partir de datos de dutriacion. Los experimentos de elutriacién mues-
tran que el nimero de particulas marcadas, de un tamafio determinado, arrastradas
fuera del lecho es proporcional a nimero de estas particulas en € lecho, 0 sea:

d(ndmero de particulas marcadas) _ ¢ nimero de particulas ) (12-67)
dt ~ "\marcadas en el lecho

en la que », denominada coeficiente de velocidad de eutriacidn, tiene las dimen-
siones de tiempo reciproco, y es funcion de las propiedades del sistema. Yagi y
Aochi (1955), y Wen y Hashinger (1960) dedujeron expresiones generales para »
gue correlacionan los datos obtenidos para una gran variedad de sistemas fisicos.

La Fig. 12-19, que corresponde a experimentos caracteristicos de elutriacion,
muestra como influye sobre » € tamafio de las particulas, la velocidad del gas,
y la altura del lecho. En la fluidizacion de particulas pequefias, en las que algunas
son arrastradas fuera del lecho, la interrelacién entre estas variables viene dada
aproximadamente por :

(velocidad del gas)*
" 7 (altura del lecho)(tamafio de la particula)? @

(12-68)

Valores pequefios de X
para particulas grandes,
velocidad pequefa del gas
o gran altura del lecho

-
o

= Pendiente

log (fraccién de particulas marcadas

que permanecen en el lecho)

01— A
A
Valores grandes de %
para particulas pequeiias,
velocidad grande del gas,
D o lecho poco profundo
0,01

Fig. 12-19. Resultados caracteristicos de experimentos de elutriacion con una carga
de sélidos, que muestran la dependencia de % con las variables de fluidizacién. Adap-
tada de Yagl y Aochl (1955).
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La ec. (12-68) no podra extenderse a particulas més grandes que no sean arras-
tradas fuera del lecho, porque predice un valor para x distinto de cero, y sabemos
gue para estas particulas vale realmente cero.

Para particulas de tamafio R; en e lecho, y en estado estacionario:

(velocidad de arasre de Ias)
particulas de tamafio R;] Fa(R)
peso de estas paticulas exis-\  WA(R:)

tentes en e lecho )
Con valores de x (R;) obtenidos de experiencias independientes y aplicando
la ec. (12-61), resulta

#(R;) =

(12-69)

HR) = F(R) = FTW + %K) (12-70)

Antes de que pueda predecirse #(R;) ha de evaluarse alin un Ultimo término,
F,. Se cadcula F; combinando la ec. (12-70) con la (12-60), obteniéndose:

Fy(R)

Fl(Ri) = l + (W/Fl)%(R{ (12'71)
efectuando la suma para todos los tamafios de particulas obtenemos:
F, = F1(R1) + Fi(Rg) + -+ + Fi(Rn)
= Z oy (12:72)
l

Esta es la expresidon que nos interesa para F;; en consecuencia, Si conocemos
la distribucion de tamafios en la aimentacion, € tamafio del lecho, y » para todos
los tamafios de particulas, podemos obtener por tanteo el valor de F; del modo
siguiente: Elegimos un valor de F;, calculamos Fy(R,) a partir de la ec. (12-71),
sumamos todos los valores de Fy(R;), y vemos si coincide con € valor de F, eegido.

De esta manera, a partir de F; se determina #(R;), y una vez conocido podemos
aplicar las ecs. (12-64), (12-65) o (12-66) para determinar la conversion en lechos
con arrastre de finos.

Ejemplo 12.4. Conversién en un reactor de flujo en mezcla completa con arrastre de fii

Resuélvase el ejemplo 12-3 con las siguientes modificaciones. Se suprime el separador de
ciclon con lo cual los sélidos serdn arrastrados por e gas fluidizante. El coficiente de velocidad
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de elutriacién en las condiciones de operacion y para eda dtura de lecho s edima que es

k = (500 w?/min)R3

siendo R el radio de lasparticulas, en micras.
Solucién. A partir del ejemplo 12-3 y por resolucidn para s(R,) tenemos:

F, = 1000 gfmin,

W = 10000 g
%#(50 p) = 0,2/min %50 u) =5 min  Fo(50 p) =300 g/min
%(100 p) = 0,05/min %100 p) = 10 min  Fo(100 p) = 400 g/min
%(200 p) = 0,0125/min (200 x) =20 min  Fo(200 p) = 300 g/min

w )
I—Fo-lOmm

En la Fg 12-E4 g = repreentan las cantidades conocides de todas las corrientes en ese punto
El procedimiento de resolucion serd d sguiente
Etapa 1. Se cdcula F, resolviendo por tanteo la ee. (12-72).
Etapa 2. Se calcula #(Ry) a partir de la ec. (12-70).
Etapa 3. ge cdaula la converson a patir de la ec. (12-65), ya que la reaccion quimica es
la controlante
Etapa 1 Supongase Fy = 625 g/min; entonces € vaor de F, cdeulado por la ec. (12-72) es

— 300
F1 = %Imln +
_100008 "4 2/mi 10000 10000
1+ &5 ¢ /min 0.2/min) + 1+ == (005) 1 + - (0,0125)
R= 504 R = 100z R = 200u

= 71,4 g de materid S0-u + 2222 + 250
= 5436 g, +++« demasiado ba_|0

Arrastro

Alimentacion: Fo = 1000 g/min
Fo(50u) = 300 g/min

Fo(1001) = 400 2/min
Fo(2001) = 300 g/min

Flg. 12-E4a.
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Supdngase F; = 400 g/min; entonces por célculo:

400 300
F = 200 + +
10000 10000
I 02 |+ p-©09 1+ '°°°° (0,0125)
=50 + 177,7 + 228,5
= 456.2 g/min, .. demasiado alto

Supdngase F; = 500 g/min; entonces por calculos similares a los anteriores se obtiene:
F, = 60 + 200 + 240 = 500 g, **'comprobar

Fy(50 4) = 60 g/min
F; =500 g/min y F;(100 p) = 200 g/min
F1(200 p) = 240 g/min

Etapa 2. Empleando laec. (12-70) los tiempos medios de residencia paralos distintos
tamafios de particulas son:

1 1

H30 B) - FTW+ «(30 4) = 300 g/min + 02 min = 4 min
10000 g ’
_ ! _ .
H100 W) = s50r o000 + 0,05 - 10 min
K200 p) = 1 = 16 min

500/ 10000 + 0,0125

Etapa 3. Empleando laec. (12-65) calculamos la conversion mediaintegral. Es decir:

Sminy 15 a+_1_(§)a_n_] 300 g/min
[4 (4 mm) 20() 120 \4, 1000 g/min

R = 50p
10 min 10 ﬁ
[4 (10 mm) (10) ] 1000
= 100p
20 min 1(3)2_'_.__ _32
[4 (16 mm) T2 16) 1000
R= 2004

= 0.075 + 0,083 + 0,075 = 0,233
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Entonces la conversion media de los sdlidos es:

Xs = 76,77,

Las composiciones del lecho y de las distintas corrientes, obtenidas por balances de materias, se
muestran en la fig. 12-E4 b,

Comparando los resultados de los gjemplos 3 y 4 vemos que la conversion no ha disminuido
apreciablemente por la elutriacion de finos del lecho. En realidad como muestran los pro-
blemas al final del capitulo, la conversién puede algunas veces aumentarse, per mitiendo
el arrastre de algunos sélidos del lecho. Esto, que puede sorprender a primera vista, resulta
claro al considerar que la elutriacién de los finos que se convierten rapidamente, permite
a las particulas mayor es permanecer ms tiempo en el lecho y aumentar su conversion. El
predominio delas particulas mayores en el lecho puede observarse en la fig. 12-E4b.

Lecho fluidizado: w= 100009 Arrastre: Fo = 500g/min
W(50u) = 1200 g . F5(50u) = 240 g/min
W00 =400 ~ | o] e {F2(1001) = 200g/min
W(200u) = 4800 ¢ : : F»(200u) = 60 g/min

Alimentacién: Fy = 1000g/min e s Descarga: F = 500g/min
Fo(50u) = 300 g/min N, F1(50u) = 60g/min
0(100u) = 400 g/min :>- B Fi(1001) = 200g/min

F1(2004) = 240 g/min

Fo(2004) = 300 g/min

Fig. 12-E4b.

REACCIONES INSTANTANEAS

Cuando la reaccion entre un gas y un sdlido es lo suficientemente rapida de
modo que cuaquier elemento de volumen del reactor contiene solamente uno
de los dos reactantes (pero no los dos) podemos decir que la reaccion es instantanea.
Se dcanzan aproximadamente estas condiciones en la combustion de solidos fina
mente divididos a temperatura elevada.

En este caso la prediccion del funcionamiento del reactor se hace de modo
directo y depende solamente de la estequiometria de la reaccion, puesto que la
cinética no tiene influencia alguna. Vamos a aclarar estos conceptos con los tipos
ideales de contacto indicados a continuacion.

Cargas de sélidos. En laFig. 12-20 se indican dos maneras de poner en con-
tacto una carga de solidos con un gas. una representa un lecho de relleno, y otra
un lecho fluidizado sin bypass de gas en forma de grandes burbujas. En ambos
casos el gas que sale ddl lecho estard completamente convertido, siempre que en €
lecho exista sdlido que no haya reaccionado. Tan peesito como todo e solido haya
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reaccionado (ocurrird esto en € instante en que se haya afadido la cantidad este-
guiométrica de gas) la conversion del gas descenderd a cero.

Flujo en piston de gases y sélidos en contracorriente.  Como en cualquier nivel
del lecho s6lo puede haber un reactante, habrd un plano de reaccion nitido en e
lugar en que se ponen en contacto los reactantes. Este plano estard situado en uno
de los extremos del reactor de acuerdo con la corriente de alimentaciéon que entra
en exceso sobre la cantidad estequiométrica. Suponiendo gque cada 100 moles de
solido se combinan con 100 moles de gas, en las Figs. 12-21 ay 12-21 b se repre-
senta la posicion de la zona de reaccion cuando la aimentacion gaseosa es un poco
menor 0 un poco mayor que la estequiomeétrica.

Puede interesarnos que la reaccion se efectlie en la zona media del lecho, de
modo que los extremos puedan utilizarse como regiones de intercambio de calor
para calentar los reactantes. Puede lograrse esto regulando los caudales del gas 'y
del sdlido; sin embargo, como por naturaleza se trata de un sistema inestablesera
necesario un control muy riguroso. En otra alternativa, indicada en la Fig. 12-21 c,
se introduce por el fondo del lecho un ligero exceso de gasy en € lugar en que ha
de efectuarse la reaccion se retira una cantidad ligeramente superior a este exceso.

Un gemplo de este tipo de operacion es € de los reactores de lecho movil
para la recuperacion del petroleo de los esquistos. Otra operacion, en cierto modo
andoga, es la del reactor de multiples etapas en contracorriente, constituyendo un
buen gemplo € calcinador de lecho fluidizado de 4 o 5 etapas. En todas estas
operaciones 1o que més nos interesa es la eficacia de utilizacion del calor.

Gas completamente
convertido

T o Gas completamente
S AS convertido
R )
Sin convertir "\%08(9 g‘,Lecho fijo T
SOo%
0S8R A g ooy Conversién
Ad Q et e St LRS00 rogresiva
DQ prog
OCo DE,) de sdlidos
fe) o o con el tiempo
C‘D o Fren.te .
T mévil Los sélidos
Completamente > de reaccion —estdn mezclados
convertido “ A X uniformemente
\_{"u S 2
L yacti T K

Fig. 12-20. Una carga de sélidos en contacto con un gas; reacciéon instantanea
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Entrada de solidos: Entrada de sblidos: Fpo = 100  Entrada de sélidos: Fge = 100
Fg, =100

g-Zona de reaccion

S—Zona de reaccioén

Salida de gas:
Fyy=2
Zona de reaccidn [esienssl e
Entrada- de gas: Fyo =99 Entrada de gas: Fpg=101 Entrada de gas:Fyq =101

(a) ) (c)

Fig. 12-21. La situaciéon de la zona de reaccion en flujo en piston en contracorriente
depende del componente que se encuentra en exceso sobre la cantidad estequiomeétrica.

Flujo en pistén en corriente directa y en corriente cruzada.  En flujo en corriente
directa, indicado en la Fig. 12-22 g, toda la reaccion se efectlia en e extremo de
entrada de la aimentacién, lo que constituye un método de contacto poco ade-
cuado para la eficacia de la utilizacion del calor y precalentamiento de los mate-
riales de entrada.

Para d flujo cruzado, representado en la Fig. 12-22 b, hay un plano de reaccion
definido en los sdlidos cuyo angulo depende solamente de la estequiometria 'y de

tonvertido reaccionar  Plano de

Sélid051 (Gas
P A . / reaccién

Zona de reaccion 1 f

Gas completamente Gas sin

Entrada de sélidos : 00535\00/1/"?’." o

t t t
Entrada de gas Entrada de gas

(%)

Fig. 12-22. Contacto gas-sélido en corriente directa Y en corrientes cruzadas; reacciéon
instantanea.
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la velocidad relativa de alimentacion de los reactantes. En la practica, las caracte-
risticas de transmision del calor pueden modificar € angulo de este plano.

Flujo en mezla completa de sflidos y gases En € casoided, € gaso € sdlido
también se convertirdn completamente en el reactor, segin cual sea la corriente
en  exceso.

Sin embargo, €l caso rea es mas complejo, y para calcular la distribucion de
la conversion en las particulas que salen del lecho se necesita un modelo que se
gjuste al comportamiento dentro del mismo. En uno de estos modelos se supone
gue una particula del sdlido contiene més reactante que e que le corresponde a
gas que le rodea, de modo que la particula consume e gas reactante a medida
gue se mueve en € lecho. Por consiguiente, para las condiciones medias, la conver-
sion del solido aumenta lenta y continuamente con € tiempo, 0 sea:

Xg « (tiempo de estancia en € lecho) = kt (12-73)

Por consiguiente, es de orden cero cuando los solidos se comportan como macro-
fluidos

En cierto modo, la incineracién de residuos solidos en lechos fluidizados de
particulas de arena se aproxima a este comportamiento. En este caso la fase emul-
sionada en la que se encuentran los residuos solidos contiene una cantidad de
oxigeno insuficiente (la velocidad de intercambio burbuja-emulsién en los lechos
fluidizados suele ser bastante pequefia); por consiguiente, los sélidos pueden sufrir
una pirolisis dando vapores combustibles que se'desplazan hacia la zona de vapor
que se encuentra sobre e lecho. Por ofra pate las burbujas de gas ricas en oxigeno
bypasan el lecho para quemar los vapores que se encuentran en la parte superior
dd mismo. En consecuencia, encima del lecho se produce una combustion retardada
y una elevacion de temperatura. Sin embargo, en la mayoria de los lechos € tiempo
de residencia de los solidos es suficientemente grande para que su conversion sea
précticamente  completa

OBSERVACIONES

Hemos consderado diversos tipos de contacto para la fase Sdlido-fluido y hemos
indicado su método de disefio, para lo cual hemos supuesto flujo idea de las dos
fases. Para los sdlidos la hipétesis de flujo en mezcla completa suele ser correcta;
sin embargo, a veces, € admitir esta hipotesis para € flujo de gas constituye una
smplificacion demasado grande que conduce a erores sgnificatives. Para €  disefio
adecuado de las instalaciones de fluidizacion, deberian utilizarse modelos de flujo
para e gas tales como los estudiados en € capitulo 9. Kunii y Levenspiel (1969)
indican el modo de abordar este caso redl.

Ademés de estas hipdtesis para € flujo, hemos utilizado también un modelo
bastante simplificado para la cinética de reaccion (el modelo de nlicleo sin reaccio-
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nar). Podria pensarse que con estas hip6tesis restrictivas bastante severas, nuestros
modelos tendrian muy pocas aplicaciones; sin embargo, podemos afirmar que con
modelos andlogos a los estudiados por nosotros se han representado satisfactoria-
mente gran nimero de sistemas de importancia industrial, y se han utilizado para
el disefio real; véase Yagi y Kunii (1961) y Kunii (1958). También hemos de in-
dicar que cuando la reaccién es lo suficientemente répida el estudio se simplifica
y es independiente de la cinética.

Para tener en cuenta las desviaciones con respecto a flujo en pistén en los
reactores de lecho movil Yagi et a (1961) estudiaron modificaciones de los méto-
dos de este capitulo utilizando & modelo de dispersion, y Kunii y Levenspiel (1969)
lo extendieron a reacciones con particulas que cambian de tamafio.
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PROBLEMAS

Esian agrupados del modo siguiente:
Problemas 1-8. Cinética de conversion de solidos.
Problemas 9-19. Disefio sencillo.
Problemas 20-26. Elutriacion.
Problemas 27-30. Disefio de sistema con arrastre de solidos.
Problemas 31-36. Miscelanea ineluyendo |0s casos en que también ha de tenerse en cuenta
la conversién da la fase gaseosa.

12-1.  Una carga de solidos se trata con un gas de composicion uniforme. El sélido se con-
vierte dando un producto no adherente, de acuerdo con € modelo de nlcleo sin reaccionar. En
una hora la conversion es aproximadamente de 7/8, y en dos horas la conversion es completa.
Indiquese & mecanismo controlante de la velocidad.

12-2. En un lugar sombrio, a find de la Brown Street en Lewisburg, Pensilvania, hay un
monumento conmemorativo de la Guerra Civil: un genera en bronce, un cafion de bronce con
una inscripcién que dice que todavla puede disparar, y un conjunto de balas esféricas de hierro.
Cuando se construyd este monumento, en 1868, la longitud del circulo méximo de las balas era
de 30 pulgadas (76,2 cm). En la actualidad, debido a los agentes atmosféricos, a la corro-
sion, y a la limpieza que se efectlia cada diez afios por la DCW, las balas de cafién tienen
solamente una longitud de 29,75 pulgadas (75,6 cm). Calctlese aproximadamente cuénto
tiempo tardardn en desaparecer.

12-3, Cadlcllese € tiempo necesario para quemar completamente particulas de grafito
(Ry=5 mMm, ps=2,2 gfem’, k,=20 cm/s) en una corriente que contiene € 8 ¢ de oxigeno.
Supdngase que para la elevada velocidad de gas utilizada la difusién a través de la pelicula no
ofrece resistencia alguna a transporte ni a la reaccién. Temperatura de reaccién, 900 °C,

12-4, Una particula reacciona con un gas de composicién dada y a una temperatura deter-
minada para dar un producto solido. Indiquense. las caracteristicas cinéticas de la reaccion s la
velocidad de reaccion por gramo de sdlido es:

a) proporcional a didmetro de la particula,

b) proporciona a cuadrado del didmetro de la particula,

¢) independiente del tamafio de la particula.

12-5. En un horno con una atmdsfera constante se introducen dos pequefias muestras de
un sélido Y se mantienen en e durante una hora. En estas condiciones las particulas de 4 mm
acanzan una conversiébn del 58 %, y las de 2 mm se convierten hasta el 87,5 %,

a) Indiquese € mecanismo controlante de la velocidad de conversion de los sélidos.

b) Calcllese e tiempo necesario para la conversion completa de particulas de 1 mm, en este
horno.

126. La reduccién con hidrdgeno del 6xido de hierro de densidad pg =4,6 gfem’ y 5 mm
de radio, puede representarse aproximadamente por € modelo de niicleo sin reaccionar. Cuando
no hay vapor de agua presente la estequiometria de 12 reaccién es:

4H, + Fe,0, — 4H,0 + 3Fe

y la velocidad es aproximadamente proporciona a la concentracién de hidrégeno en la corriente
gaseosa. Otake er a (1967) han determinado e coeficiente cinético para esta reaccién de primer
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orden, encontrando:

Ky = 1,93 X 10* 5 H4000ET,  cm/geg

a) Tomando 9, = 0,03 cm?/seg como valor medio del coeficiente de difusién del hidré-
geno a través de la capa de producto, calcilese € tiempo necesario para la conversion
completa de una particula de 6xido a metal, a 600 °C,

6) Indiquese s alguna de las resistencias es la controlante. En caso negativo, indiquese la
importancia relativa de las distintas resistencias.

127. Setuestan particulas esféricas de bknda de 1 mm de radio en una corriente de oxigeno
del 8% a900 °Cy 1 atm. La estequiometrfa de la reaccion es:

2Z1S + 30, — 2Zn0 4 2SO0,

Suponiendo que la reaccién tiene lugar de acuerdo con el modelo de micleo sin reaccionar:
a) Calcilese el tiempo necesario para la conversion completa de una particula y laresistencia
relativa de la difusién a través de la capa de cenizas durante esta ‘operacién.
6) Repitase el apartado a) para particulas de tamafio 0,05 mm.
Datos. Densided del sélido, »==4,13 g/cm*=0,0425 mol-g/cm®,
Coeficiente cinético, k, = 2 cm/seg.
Para los gases en la capa de ZnO, 2, = 0,08 cm?/seg.
Téngase en cuenta que la resistencia de la pelicula seguramente puede despreciarse
siempre que exista una capa de cenizas de espesor creciente.

12-8. Vamos a explorar las caracteristicas del tiempo de retardo (absorcién lenta) en un
medicamento que se toma en forma de pastillas. Estas pastillas contienen muchas particulas peque-
flas en una matriz impregnada con la sustancia activa que se disuelve lentamente. Indiquese la
velocidad de disolucion de la sustancia activa con €l tiempo para particulas de la misma dimension
minima, ¥ de forma esférica, cilindrica, o plana

12-9. En un lecho fluidizado es necesario mantener 200 toneladas de solido para acanzar
la conversion del 99 %, con particulas de tamafio constante, siendo |a etapa controlante la de difu-
si6n a través de las cenizas. Calcllese la cantidad de sélidos que ha de mantenerse en dos lechos
fluidizados en serie para lograr idéntica conversidon con la misma velocidad de aimentacion y
caracteristicas del gas.

12-10. En la combustién de una gran pira de carbén esta ardiendo toda su superficie. Al
cabo de 24 horas su atura, medida por su silueta sobre € horizonte, disminuye en un 5 %.

a) Calcllese la disminucion de su masa

b) Calcilese € tiempo que tardara en apagarse.

) Indiquense las hipétesis bésicas para efectuar las estimaciones.

12-11. Para la reaccién de sdlidos disponemos de un lecho fluidiido en dos etapas, como
los de la Fig. 12-P17. Una etapa es doble que la otra 'y € gas empleado tiene las mismas
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caracteristicas en las dos etapas. Indiquese cudl de las dos etapas ha de situarse en primer lugar
para obtener |a conversién mas dta.

12-12. En un lecho fluidizado en bateria reaccionan sdlidos de tamafio constante, de
0,3 mm de radio, con un gas en flujo estacionario, obteniéndose los siguientes resultados:

Fo = 10 g/seg, W = 1000 g, Xz = 0,75

La conversion dépende mucho de la temperatura, lo que nos sugiere que la etapa de reaccion es
la que controla la velocidad.

a) Diséfiese un reactor comercia de lecho fluidizado (calcllese W) para tratar 4 t/h
de dimentacion de solidos de 0,3 mm de radio para acanzar la conversion del 98 %.

b) Determinese e tamafio de un lecho fluidizado de dos etapas para efectuar esta operacion.

12-13.  En un lecho fluidizado con particulas de tamafio uniforme se alcanza una conversién
del 60 % dando un producto sélido, de acuerdo con € modelo de nlcleo sin reaccionar y siendo
la etapa controlante la de reaccidn. Calculese la conversidn de los sélidos:

a) S se duplica € tamafio del reactor y se utiliza e mismo gas,

b) s alasalida del reactor se coloca un segundo reactor del mismo tamafio, y se utiliza e
mismo gas.

12-14, Una alimentacion sdlida constituida por: 20 % en peso de partfculas de 1 mm y
menores; 30 % en peso de particulas de 2 mm; y 50 % en peso de particulas de 4 mm, pasa a
través de un reactor tubular rotatorio inclinado, antiogo a un horno de cemento, en € que reac-
ciona con un gas de composicion uniforme para dar un producto sdlido duro y compacto. Expe-
rimentafmente se encuentra que €l transcurso de la reaccién Se puede representar por € modelo
de niicleo sin reaccionar y que la etapa controlante es la de reaccién. El tiempo necesario para
la conversion completa de las particulas de 4 mm es de 4 horas. Determinese €l tiempo de
residencia en € resctor tubular necesario para alcanzar:

a) 75 % de conversion de los sélidos.

b) 95 % de conversién de los sélidos.

) 100 % de conversion de los solidos.

12-15. La Lavender Hill Philanthropic Society es una organizacién benéfica dedicada a la
conservacion de monumentos y edificios histéricos.

Entrada de s6lidos —)>
——>> Salida de sélidos

FOREASEb

NP B N N

Fig. 12-P17.
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Ahora comienza su Ultima aventura; la més audaz y la més grande de todas las emprendidas
Por este grupo: salvar Fort Knox de hundirse completamente debido a la excesiva 'y no plani-
ficada sobrecarga sobre sus cimientos. La solucién para este «pesado» problema es evidente; eli-
minar la sobrecarga. ’

Cuidadosos estudios realizados estiman que la sobrecarga sobre los cimientos puede alige-
rarse suficientemente eliminando 50 toneladas de cilindros largos de 17 de didmetro, de barras
de oro que valen uncs 64 millones de ddlares. Esto ha de hacerse a partir de las 8 de la tarde.
Es conveniente resolverlo 1o més pronto posible, pero antes de las 8 de la mafiana del dia si-
guiente, que es cuando se espera una visita de representantes de diversas autoridades. Después
de sopesar varias alternativas, se idea un plan ingenioso para eliminar las barras en la piscina
del personal, que se llenard de agua regia para esta ocasion.

La investigacién bibliogréfica no ofrece datos Utiles para esta reaccidn, por 1o tanto se pro-
yecta un experimento con la Unica muestra de oro disponible, una esfera de oro de 1/2" de dia-
metro. Usando € mismo é&cido de la piscina se han obtenido los siguientes datos:

Tamafio de Ila ea, 05 04 03 02 o1 O
diametro, pulgadas
Tiempo, min 0 42 87 130 172 216

a) Calcllese €l tiempo necesario para que desaparezcan las barras, e indiquese si a las 8 de
la mafiana habrdn desaparecido.

b) Cuanto antes se disuelvan las barras més seguro es € pfoyecto, salvo contingencias im-
previstas. Pensando que la agitacion puede acelerar la reaccién, € director del proyecto, con afan
de ayuda, sugiere que e psicdlogo del grupo, Harry (que no es un miembro muy brillante),
preste sus servicios removiendo € liquido con un agitador. ¢Serdn necesarios los servicios de
‘Harry?

yObservaci()n: La capacidad de la piscina es |o bastante grande para que la concentra-
cién del &cido no varie apreciablemente durante la reaccion.

12-16. En una atmoésfera uniforme, particulas solidas de 4 mm acanzan una conversién
del 87,5 % en 5 minutos. El tamafio de |as particulas sdlidas no varia durante la reaccion ysesabe
gue la etapa tontrolante es la de reaccion quimica. Cacllese € tiempo medio de residencia
de los sdlidos para acanzar la misma conversién en un reactor de lecho fluidizado con una
atmosfera andloga, utilizando una aimentacion de cantidades iguales de particulas de 2 mm
y 1 mm.

12-17. Cuando para particulas de tamafio constante la etapa controlante es la de reaccion:
a) DedUzcase- |a expresion parala conversion de los solidos en un lecho fluidizado de N etapas
del mismo tamafio s el gas empleado tiene la misma composicion en todas las etapas; véase
laFig. 12-P17.
) Demuéstrese que para un reactor de dos etapas la expresion se reduce a
- 6 18 24 6 24
l—-Xg=1—~—-+—= — +()7 —)e'”
B y yg 3)"5 2 + ya
dondey = t/t, y t es €l tiempo de residencia del solido en cada etapa

¢) Cuando ¢; > v demuestrese que la expresién anterior para la conversion se transforma en:
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1218. En una atmésfera uniforme, particulas solidas de 4 mm alcanzan una conversién
del 87,5% en S minutos. El tamatio de las particulas sdlidas no varia durante la reaccién y se sabe
que la etapa controlante es la de difusién a través de las cenizas. Calcllese la conversién media
que se obtendrfa en un reactor de lecho fluidizado que operase con una atmosfera andoga, y cuya
alimentacién estuviera formada por pesos iguales de particulas de 2 mm y 1 mm, si el tiempo
medio de residencia de los sélidos en el reactor e-s de 30 minutos.

12-19. Se proyecta un reactor de lecho fluidizado para la conversién continua del reactante
sblido B a producto sdlido R. Para calcular € tiempo medio de residencia de los solidos en este
reactor de flujo se han cbtenido los siguientes datos en una unidad discontinua de fluidizacién:

A intervalos de 1 minuto se toman muestras en €l reactor discontinuo y se analizan By R
para saber en que momento se ha acanzado la conversién del 50 %, obteniéndose |0s resultados
siguientes:

Tamafdo de las particulas en €l reactor discontinuo. . 4 mm 12 mm
Temperatura de la experiencia .................... 550°C 590°C
Tiempo necesario para la conversion del 50 %...... 15 min 2 horas

Calcllese € tiempo medio de residencia necesario para alcanzar la conversion del 98 % de B
en R, s d reactor de flujo opera a 550 °C con aimentacion de particulas de 2 mm. Las
particulas no varian de tamafio durante la reaccidon, por lo que puede despreciarse la resis-
tencia de la pelicula gaseosa.

12-20, 2) En un lecho fluidizado que contiene 60 kg de solido, entran como aimentacion
partfculas de un solo tamario a razén de 2 kg/min. Calcllese € tiempo medio de residencia del
s6lido, suponiendo que no hay arrastre.

b) Manteniendo el mismo caudal de alimentacion del sélido se incrementa @ flujo de gas,
con lo que se origina una expansion del lecho y su contenido se reduce a 50 kg de sélido. Por otra
parte, se arrastra fuera del lecho 0,86 kg de sélido/min. Calcllese el tiempo medio de residencia
de los sdlidos.

12-21. Una carga de solidos (20 kg de A, 20 kg de B, 60 kg de C) se fluidizan con aire a
velocidad elevada y los sélidos arrastrados se separan y se recogen para su analisis. Después de
8 minutos de funcionamiento el andlisis de los sdlidos arrastrados da 18 kg de A, 10 kg de B y
ningun C.

a) Calcllese € coeficiente de elutriacién de estos solidos.

b) Si los solidos arrastrados se recogen en un ciclon y retornan inmediatamente a lecho,
calcllese la velocidad de arrastre de los sélidos en estas condiciones.

12-22. Considérese la siguiente operacion en un lecho fluidizado en estado estacio-
nario. Una mezcla de sdlidos A y B (40 kg de A/h'y 60 kg de B/h) entran continuamente
como aimentacion a un lecho que contiene 100 kg de sdlidos. Debido a la elevada velocidad
de gas utilizada, son arrastrados fuera del lecho 20 kg de sdlidogh, todos de A; €l resto
de los sdlidos sdle dd lecho por un rebosadero de descarga. Calcllese e tiempo medio de
residencia en € lecho:
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a) de la corriente total de- los sélidos,
b) del solido A,
c) del solido B.

12-23. Las experiencias en estado estacionario sobre las velocidades de eutriacion
de sdlidos, se efectlan en un aparato sencillo constituido por un lecho fluidizado y un
ciclon que sirve para separar y retornar a lecho los sdlidos arrastrados.

En uno de los experimentos se. introduce una carga, preparada especidmente de éxido de
titanio, compuesta de 400 g de particulas uniformes de 25 p de radio, 600 g de particulas
de 50 g de radio, y 5000 g de material de mayor tamafio con un radio aproximado de
150 u, y se fluidiza con un gas a una determinada velocidad. Cuando se alcanza € estado
estacionario € arrastre es de 22 gjmin, y esta formado por un 27,3 % de particulas de 50
y €l resto por particulas de 25 u. Como la cantidad de sélidos en el sistema de recirculacion
es pequefia en cuaquier instante (unos 10 g) podemos despreciarla para € céculo de la
composicién del lecho.

Dedulzcase € coeficiente cinético de elutriacion en funcion del radio de las particulas (en
centimetros) suponiendo que se cumple larelacién: x(R) = «(R)*. Dedlzcanse también |as dimen-
sionesde ¢y B.

12-24.  Con un caudal uniforme de alimentacion de particulas de un solo tamafte a un lecho
fluidizado con un caudal de gas determinado, se arrastra fuera del lecho el 50 % de la aimentacion
sélida. Manteniendo los mismos caudales del solido y del gas, y duplicando la atura del lecho
fluidizado, calcllese la variacion de las siguientes magnitudes:

a) El tiempo medio de residencia de los sdlidos.

b) El coeficiente cinético de elutriacion.

) La fraccién del lecho arrastrada.

Supéngase que e lecho no cambia de densidad.

12-25. En una columna de 10 cm de didmetro interno se han de fluidizar perlas de vidrio
en marcha discontinua, con aire a 21 °C, 1 atm y 122 cmy/s. Wen y Hashinger (1960)
han determinado’ las cantidades de sdlidos de distintos tamafios que son arrastrados fuera
del lecho a intervalos de 2 min, encontrando los datos indicados en la tabla siguiente:

Didmetro de la Cantidad inicial, Cantidad separada,
particula, g g
micras
70 450 414
98 450 291
146 450 148
277 4050 0

Calcllese d coeficiente ¢inético de elutriacién en funcion del tamafio de las particulas para los
tres tamafios més pequedios de las perlas de vidrio.

1226, Se fluidiza una carga de 60 kg de A y 40 kg de B. La velocidad del aire utilizado es
bastante elevada y los sélidos que son arrastrados fuera del lecho se recogen en un ciclén y retornan
inmediatamente al lecho. Cuando se alcanza el estado estacionario se arrastran y retornan al
lecho 36 kg de A/h y 8 kg de B/h.
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Se proyecta una operacion continua en la que una mezcla de A y B (100 kg/h) entra conti-
nuamente como alimentacién a un lecho que contiene 100 kg de sdlidos, manteniendo la misma
velocidad del aire que en la experiencia discontinua, y 1os solidos arrastrados no retornan a lecho.
Calcllese & tiempo medio de residencia de los sélidos A y B en € lecho fluidizado wn flujo con-
tinuo.

12-27. Resuelvase d gemplo 12-3 con la siguiente modificacion: La cinética de la reaccion
esta controlada por la difusion a través de las cenizas, con 7(R = 100 g) = 10 minutos.

12-28. Resuélvase d gemplo 12-4 con la siguiente modificacion: La cinética de la reaccion
esta controladapor |a difusién a través de las cenizas, con #(R = 100 @) = 10 minutos.

12-29. Se ha de construir una planta piloto para investigar la técnica de lecho fluidizado
como medio para star blenda. El reactor ha de tener un didmetro interno de 10 cm y una
tuberia de descarga situada a 18 cm dd fondo. Le dimentacion a reacto- experimental
ha de ser de 35,5 g/min y estar8 constituida por un 40 % de particulas de i@ p de radio
y un 60 % de particulas de 40 p de radio. Para la velocidad optima del gas g través del
lecho, a partir de los datos encontrados en la blbllografla pueden estimarse las caracte-
risticas siguientes del lecho:

A partir de Jos datos de elutriacion: (10 #) = 0,4/min,

#(40 1) = 0,01/min.

A partir de los datos de la porosidad del lecho: w = 1100 g.

Para la temperatura seleccionada y € mineral a tratar, (10 x) = 2,5 min, 7(40 ) = 10 nin.

a) Cdclilese la conversién del SZn que podrs lograrse en este reactor.

b) Se admite como un posible medio de aumentar la conversién del sulfuro instalar un ciglén
para separar y retornar a reactor los sélidos arrastrados por € gas de fluidizacion. DedUzcase
el efecto de esta modificacién sobre la conversion.

12-30. Se ha de construir un reactor de tamafio industrial (diametro del lecho = 1 m,
atura del lecho = 2 m) para tratar una alimentacion de 15 kg/min del minera del problema
anterior. Suponiendo que no varian la densidad del lecho ni la velocidad del gas, deter-
minese la conversion de sulfuro a éxido, que se obtendra

12.31. Considérese el siguiente proceso para convertir fibras residuales en un producto
atil. Las fibras y e fluido entran continuamente como aimentacion a un reactor de flujo en
mezcla completa en & que reaccionan de acuerdo con e modelo de nlcleo sin reaccionar,
siendo la etapa controlante la de reaccién. Dedlizcase la expresion de disefio para esta opera
cion en funcién de los pardmetros adecuados prescindiendo de la elutriacion.

1232. A través de un reactor de mezcla completa se desplazan sdlidos y gases, reaccionan
instantdneamente, y la relacion de alimentacidn es tal que la conversion de los solidos a la salida

del reactor es Xs. y _ . . .
a) Dedlizcase una expresion que relacione Xp con e coeficiente cinético de la reaccion

dado por la ec. (12-73).

b) Constrilyase la curva de distribucién de la conversion de las particulas del sélido e indi-
qQuense SUS principales caracteristicas.

c) Cdlcilese la fraccion de particulas que alcanzan la conversién completa, si la conversion
media de los splidos es Xg = 0,99.

12-33. En una atmdsfera gaseosa de composiciéon Cao se convierten las particulas de B para
dar un producto solido de acuerdo con la reaccion siguiente:

A(gas) + B(sélido) — R(gas) + S(sé6lido)
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La reaccion transcurre segin el modelo de nicleo sin reaccionar siendo la etapa controlante la
de reaccidn y en 1 hora se alcanza la conversién completa de las particulas.

Ha de disefiarse un lecho fluidizado para tratar 1 t/h de sélides Y ha de alcanzarse una
conversion del 90 % empleando la cantidad estequiometrica de A, que entra con la concentra-
cion Cy,. Cacllese el peso de sélidos en el reactor si se supone mezcla completa parael gas. Ten-
gase en cuenta que la concentracion del gas en € reactor No €s Cy,,.

12-34. Repitase €l problema 12-33 si se supone que el gas pasa através del reactor en flujo
en pistén.

12-35. Repitase € problema 12-33 s la cantidad de gas que entra como aimentacion a
reector es doble de la estequiometrica, manteniendose la concentracion de entrada en e vaor de Cae.

12-36. Repitase e problema 12-33 s la cantidad de gas que entra como aimentacion al
reactor es doble de la estequiometrica, manteniendose la concentracion de entrada en e valor
de Caq, ¥ Se supone que el gas pasa a través del reactor en flujo en piston.
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Reacciones fluido-fluido

Las reacciones heterogéneas fluido-fluido se realizan por alguna de las tres
razones siguientes

Primera: e producto de la reaccidn de los reactantes inmiscibles puede ser
una sustancia que nos interese; estas reacciones son muy humerosas 'y se presentan
préacticamente en todos los campos de la industria quimica en los que se efectian
sintesis organicas. Como gjemplo de reacciones liquido-liquido tenemos la nitra-
cién de sustancias organicas con una mezcla de acidos nitrico y sulfirico, para dar
productos tales como la nitroglicerina. La cloracion del benceno liquido y otros
hidrocarburos con cloro gaseoso es un gemplo de reacciones gasliquido. En e campo
de la quimica inorgénica tenemos la fabricacion de amida sodica (sdlido) a partir
de amoniaco gaseoso y sodio liquido, de acuerdo con la reaccion:

NH(g) + Na(l) 25 NaNH,(s) + $H,

Segunda: las reacciones fluido-fluido pueden efectuarse también para faci-
litar la separacion de un componente contenido en un fluido. Por gemplo, la ab-
sorcién de una sustancia gaseosa por € agua puede acelerarse afiadiendo a agua
una sustancia adecuada que reaccione con € soluto absorbiéndolo. En la Tabla 13-1
se indican los reactivos empleados para varios solutos gaseosos.

La tercera razdn del empleo de sistemas fluido-fluido es la de obtener una
distribucion més favorable del producto en reacciones multiples en fase homo-
génea de la que podria obtenerse utilizando una sola fase; a find de este capitulo
se estudia brevemente esta cuestion. Volvamos ahora a las dos primeras razones,
gue estan relacionadas con las reacciones de sustancias que se encuentran inicial-
mente en fases diferentes.

Los factores indicados a continuacién determinaran el método de disefio em-
pleado en los sistemas fluido-fluido.

449
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TABLA 13-1. Sistemas de absorcién con reaccién

quimica*
Gas soluto Reactivo
coa Carbonatos
CO, Hidréxidos
coa Etanolaminas
co Complejos cuprosos con aminas
co Cloruro cupro aménico
SO: Ca(OH)z
S0, Ozono-H;0
SOQ HCI'O‘
S0, KOH
Cl, H,O
Cl; FeCl;
H.S8 Etanolaminas
H.S Fe(OH),
SO;; H2804
C.H, KOH
C;H, Fosfatos trialquilicos
Olefinas Complgios cupro aménicos
NO FeSO,
NO Ca(OH),
NO HJS0,
NO, H;0

* Adaptado de Teller (1960).

La expresidn de la velocidad global. Como las sustancias que se encuentran
en las dos fases han de ponerse en contacto antes de que puedan reaccionar, en la
expresién globa de la velocidad de reaccion ha de- tenerse en cuenta la velocidad
de transporte de materia 'y la velocidad de la reaccion quimica.

La solubilidad de equilibrio.  La solubilidad de los componentes reactantes li-
mitara su desplazamiento de una fase a otra. Este factor influird en la forma de
la ecuacion cinética, ya que determinara si la reaccién tiene lugar en una fase o en
ambas.

El méodo de contacto. En los sistemas gas-liquido predominan los esquemas
de contacto semicontinuos y en contracorriente; en los sistemas liquido-liquido
se emplea e flujo en mezcla completa (mezclador-sedimentador) y e contacto
discontinuo, ademas de los de corriente directa y contracorriente.
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Pueden imaginarse muchas combinaciones posibles de velocidad, equilibrio
y métodos de contacto; sin embargo, solamente son importantes algunas, en el
sentido de que se emplean mucho a escala técnica. Nosotros estudiaremos Unica-
mente estos casos.

LA ECUACION DE VELOCIDAD

Por comodidad llamaremos a las dos fases, fase liquida y fase gaseosa: sea
A € reactante en fase gaseosa y B d reactante en fase liquida. Si nuestro siste-
ma estuviese formado por dos liquidos, en vez de por un gas y un liquido, consi-
derariamos simplemente a la fase gaseosa de este supuesto como la segunda fase
liquida, y hariamos los cambios apropiados en la terminologia

Por otra parte, suponemos que € reactante A gaseoso es soluble en € liquido
pero que € reactante B no es soluble en € gas. Por consiguiente, antes de que A
pueda reaccionar ha de penetrar y moverse dentro de la fase liquida, y la reaccion
se efectuara solamente en esta fase.

Ahora bien, la expresion global de la velocidad ha de tener en cuenta la resis-
tencia a transporte de materia (para poner en contacto |os reactantes entre si) y
la resistencia de la etapa de reaccion quimica. Como € valor relativo de estas dos
resistencias puede variar ampliamente tendremos una inmensa gama de posibili-
dades, y como cada caso requiere un andlisis particular, nuestro primer problema
consiste en identificar estos regimenes cinéticos y seleccionar aquél que se gjuste
a la situacion fisica considerada

Regimenes cinéticos para el transporte de materia y para la reaccién

De acuerdo con la teoria de la doble capa de Lewis y Whitman (1924), en la
Fig. 13-1 se representan los distintos casos que pueden presentarse cuando €l valor
relativo de las velocidades de transporte de materia 'y de reaccion quimica varian
de un extremo a otro. Empezaremos por la etapa de reaccion infinitamente
rapida

Caso A. Reaccién instantanea con respecto al transporte de material. Como
un elemento del liquido puede contener A o B, pero no ambos componentes, la.
reaccion se efectuara en un plano situado entre e liquido que contiene A y € li-
quido gque contiene B. Por otra parte, como los reactantes han de difundirse hasta
alcanzar este plano de reaccidn, las velocidades de difusion de A y B determinaran
la velocidad global, de ta manera que a variar py 0 Cg este plano se desplazara
en un sentido o en e contrario.
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Caso B. Reaccion instantanea; Cp alta. En este caso especial el plano de
reaccion se desplaza hasta la interfase gas-liquido; por consiguiente, la velocidad
globa estard controlada por la difusion de A a través de la pelicula gaseosa. Un
aumento de Cs por encima del valor minimo necesario para que € plano de reac-
cion sea € de la interfase no influir8 sobre la velocidad global.

Caso C. Reaccion rapida; cinética de segundo orden. El plano de reaccién
correspondiente a caso A se convierte ahora en una zona de reaccién en la que
estén presentes A y B. Sin embargo, la reaccion es lo suficientemente rapida para
gue esta zona de reaccién permanezca totalmente dentro de la pelicula liquida
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Fig. 13-t. Comportamiento de la interfase para la reaccién en fase liquida
A (gas) 4+ bB (liquido) — producto (liquido)
correspondiente a todo el intervalo de relaciones entre la velocidad de reaccion y
la velocidad de transporte de materia.
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Por lo tanto, A no acanza € seno del liquido para reaccionar en la masa global
del mismo.

Caso D. Reaccidn rcipida; Cg alta y por lo tanto la cinética es de pseudo pri-
mer orden. Para este caso especial, en e que Cy no desciende apreciablemente
dentro de la pelicula, podemos suponer que permanece constante en toda la pelicula
y la cinética de reaccién de segundo orden (caso C) se simplifica para dar la expre-
sidn cinética de primer orden, que resulta mas féacil de resolver.

Casos E y F. Velocidad intermedia con respecto al transporte de materia.
En estos casos la reaccion es lo suficientemente lenta para que parte de A se difun-
da a través de la pelicula hasta €l seno del fluido. En consecuencia, A reacciona
tanto dentro de la pelicula como en e seno del fluido.

Caso G. Reaccidn lenta con respecto al transporte de materia. Este caso
resulta curioso debido a que toda la reaccion se efectla en €l seno del liquido;
sin embargo, la pelicula liquida todavia presenta una resistencia a transporte de A
hacia € seno dd liquido.

Caso H. Reaccidn infinitamente lenta. En este caso la resistencia al trans-
porte de materia es despreciable, son uniformes las composiciones de A y B en
el liquido, y la velocidad viene determinada solamente por la cinética quimica

Vamos a deducir las ecuaciones de velocidad para algunos de estos casos.

Ecuacién de velocidad para reacciones instantaneas; casos Ay B

Consideremos una reaccion infinitamente rgpida de cualquier orden:
A(en fase gaseosa) + bB(en fase liquida) — productos (13-1)

S (' ho es demasiado alta tenemos el caso representado en laFig. 13-2. En el esta
do estacionario € caudal de B hacia e plano de reaccion serd b veces mayor
gue € cauda de A hacia ese plano, por consiguiente. la velocidad de desapari-

Pelicula Pelicula
i gaseosa T liquida !
! Plano ]
Pa | de reaccion |
i |
} Co
|
Seno } Cai Seno
del gas i | del liquido
|
|
|
1

-—>! X e
be—— xg——>

Fig. 13-2. Representacién de las concentraciones de los reactantes. de acuerdo con
la teoria de la doble capa para una reaccion infinitamente rapida irreversible de
cualquier orden, A + bB — productos.
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cién de A y B vendra dada por

—-ry =" rg = kag(Pa = par) = kaf(Cay = 0) Z‘;o = Ebi‘ (Cs — o)xL_"_J.‘ (13-2)
A enlapelicula A enlapelicula Benla pe||’cu|§
gaseosa liquida liquida
donde k.g, ¥ kai kmr sOn los coeficientes de transporte de materia en las fases gaseosa
y liquida. Los coeficientes del lado del liquido son {os coeficientes de transporte
de materia sin reaccion quimica, y por lo tanto estan basados en € flujo a través de
toda la pelicula de espesor x,.
Larelacion entre pa y Cy en la interfase viene dada por el coeficiente de dis-

tribucion, que se denomina coeficiente de la ley de Henry para sistemas gas-liquido,
es decir:

Pai = HaCyy (13-3)

Por otra parte, como el desplazamiento de una sustancia dentro de una pelicula
laminar se supone que se efectla solamente por difusion, los coeficientesde A y B
estan relacionados por*

kai _ Dafxe _ D ‘

A = = A 13-4

ks, Dulxe Dm : (13-4)
Eliminando en las ecs. (13-2), (13-3) y (13-4) los valores desconocidos de X, X,,
Pai ¥ Cay tenemos:

D Cp , Pa
_yr=_LldNa _Du b H, (13-6)
A S dt | 1

— e —
HAkAg kAl

* Se han empleado también otros modelos diferentes del de la doble capa En estos modelos
‘[Higbie (1935), Danckwerts (1950, 1955)] se considera que € liquido de la interfase se esta sustituyendo
continuamente por fluido nuevo procedente del seno del liquido, siendo este e medio de transporte de
materia.  Por consiguiente, todas estas teorias de renovacién de superficie en estado no estacionario

predicen:
kar _ fgm
ko N Dg (13-5)

que es digtinta de la ec. (13-4), anterior, de la teoria de la doble capa

Con excepcion de esta diferencia, estos modelos completamente distintos desde e punto de vista
fisico, conducen practicamente a les mismos resultados para e comportamiento en estado estacionario.
Debido a esto y dado que la teorfa de la doble capa es mas facil de desarrollar y utilizar que las otras
teorias, emplearemos exclusivamente esta teoria.
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Caso especial en que la resistencia de la fase gaseosa sea despreciable. Fn este
Caso kag = 00y pa= pafOn lo que la ec. (13-6) se reduce a:

” __ gBICB _
—rp = kMCM(l + Fm) (13-7)

Comparando esta ecuacion con la expresion de la velocidad méxima de transporte
de materia, es decir:

—rx = katCas (13-8)

encontramos que € termino entre paréntesis representa € incremento de la velocidad
de absorcion de A debido a la adicién del reactante B a liquido. Por consiguiente,
si definimos de forma genera

E- ( factor de ) ( velocidad con reaccién )

crecimiento velocidad de transporte de materia (139

entonces, para € caso de una reaccion infinitamente rgpida’sin resistencia en la
fase gaseosa:

2, BICB

—FA = kAlCAlE SlendO E = l + bQAiCAg

(1340)

Las ecs. (13-6) y (13-10) corresponden a caso A delaFig. 13-1 y pueden em-
plearse directamente en e disefio cuando se conocen los valores de @gi/Zar kag,
k‘\l Y Ha,.

Caso especia em que Cy; sea dta Volviendo a caso genera representado en
laFig. 13-2, s se eleva la concentracién de B, 0 méds concretamente si

kagPa < kTm Cs (13-11)

esta condicién combinada con la ec. (13-2), implica que la zona de reaccion se
desplace hacia la interfase y permanezca en ella. Cuando sucede esto, la resistencia
de la fase gaseosa es la controlante y la velocidad global no esta afectada por cua-
quier aumento posterior de la concentracion de B. Por otra parte, la ec. (13-6) se
simplifica para dar:
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A =g = kAﬂpA (13'12)

Para determinar cudl de las dos formas de la ecuacion de velocidad, la ec. (13-6)
o la ec. (13-12), ha de utilizarse en cada caso especifico, es necesario conocer las
concentraciones de los reactantes y las propiedades fisicas de los fluidos conside-
rados. Sin embargo, podemos hacer una estimacion aproximada del orden de mag-
nitud del modo siguiente: Para € transporte de materia de un componente a través
de un liquido:

9, = 107° cm?/seg y X ~ 10-2cm
resultando
k, = — = 107% cm/seg (13-13)
Y a través de un gas
2,~01cm?%seg Y %o % 1072 cm

entonces para el potencial del proceso en unidades de concentracion:

k; = k,RT = % ~ 10 cm/seg (13-14)
0

Sustituyendo estos valores en la ec. (13-11) se observa que cuando

10~*Cg,
b

(13-15)

puede emplearse la forma sencilla de la expresién de velocidad, ec. (13-12). Hemos
de tener presente que la ec. (13-15) permite estimar solamente e orden de magnitud.

Obsérvese que € coeficiente cinético de reaccidn no aparece en la ec. (13-6)
ni en la ec. (13-12) lo que pone de manifiesto que la velocidad esta completamente
controlada por e transporte de materia. Obsérvese también, incluso cuando la
resistencia de la pelicula liquida sea la controlante, que s Cg es lo suficientemente
ata la resistencia controlante pasa a ser siempre la de la fase gaseosa.

En los gemplos 13-1 a 13-4, pags. 473 a 478. se insiste sobre la aplicacion de
estas expresiones de velocidad.
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Ecuaciones de la velocidad para reaccion rapida; casos C y D

Para el caso C con reaccion de segundo orden entre A y B

1 dN,
~rai = -y 71_!\ = kC,Cp (13-16)

podemos escribir para las peliculas gaseosa y liquida:
—rx = kag(pa - p,“) = kalCaE (13-17)

Eliminando Ca; Yy pa; por medio de la ec. (13-3), obtenemos para el caso C

v 1
—rx = ﬁh\ (13-18)
pelicula pelicula
gaseosa  liquida

donde € factor de crecimiento E es una funcion compleja de &y, k, by Cg/Cai.
No se ha encontrado todavia una expresion analitica precisa para E, aungue van
Krevelens y Hoftyzer (1948) encontraron una solucion aproximada (4 10 %),

Para € caso especia en que Cg sea suficientemente alta para que pueda con-
siderarse constante, la reaccién en el liquido se hace de pseudo primer orden, o sea:

—ry = kC,Cp = (kCg)Cyp = k1Ca
en cuyo caso €l factor de crecimiento es una expresion sencilla que viene dada por:
VDykCy VIDuiky

Al Al

E (13-19)

Eliminando las concentraciones intermedias en la ec. (13-17) por medio de la ec. (13-3),
encontramos gue la velocidad para el caso D es

v !
—rl = O PA (13-20)

— + ——
kAp V gA,kCB

pelicula gaseosa pelicuta liquida
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Obsérvese que no aparece en esta expresion el espesor de la pelicula puesto que €l
reactante A no acanza e seno del liquido y se utiliza la pelicula global.

Velocidades intermedias; casos Ey F

Estos casos representan €l comportamiento general en que la reaccién se efectlia
tanto en la pelicula como en € seno del liquido. Hatta (1929) fue e primero que
estudio este problema; sin embargo, no se dispone todavia de expresiones generales
de la velocidad para este régimen, y aln para |os casos especiales, las ecuaciones
resultantes son bastante complicadas. Se encuentran deduccionesy consideraciones
sobre este caso en obras dedicadas especialmente a este tema, tales COMO Asta-
rita (1967), Danckwerts (1970), y Kramers y Westerterp (1964).

Para nuestro objetivo es suficiente saber que la velocidad depende tanto de
la superficie de intefase como del volumen del liquido. Por condguiente, la relacion :

_ S _ superficie de interfase
" V., volumen dd liquido

a; (13-21)
serd un parametro de este régimen.
Ecuacion de velocidad para reaccion lenta; caso G

En este caso las dos peliculas y el seno del liquido actlian como resistencias
en serie; por consiguiente, podemos escribir para estas etapas

_1 dN,

5 & = kAg(pA = pa) = ka(Cry = Co) (13_22)
Y
- A 13-23
v dt  KCaCs (13-23)

Efectuando operaciones y eliminando las concentraciones intermedias por medio
de la ec. (13-3), resultax

. 1dN, !

S dt 1 + Hy + HAacpA
: k ki kC
o bien Ag Ab B
_14dN, 1 (13-24)

iU d& 1 Hy B
kagai+ kaa + kCy
pelicula pelicula conjunto
gaseosa  liquida del liquido
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Obsérvese que en estas expresiones figura la relacion entre la superficie y «
volumen.

Ecuacion de velocidad para reaccién infinitamente lenta; caso H

En este caso las concentraciones de A y B en € liquido son uniformes, y la velo-
cidad viene dada directamente por:

1
~raa =Ty dé‘t’ﬁ— kC\Cs (13-16)

Obsérvese que la velocidad viene expresada en funcion de la unidad de volumen
del ligquido, que la pelicula no ofrece resistencia, y por consiguiente el érea de inter-
fase no interviene en la expresién de laveocidad.

PARAMETRO DE CONVERSION EN LA PELICULA, M

Para decidir s una reaccion es rgpida o lenta nos fijamos en la unidad de la
superficie de interfase gas-liquido, suponemos que la resistencia de la fase gaseosa
es despreciable, y definimos un pardmetro de conversion en la pelicula:

maxima conversion posible en la pdicula

M = maximo transporte por difusion a través de la pelicula

kC,\iCpxo _ kCr2
— KCaiCrXo __ k:ﬂM (13-25)

S M » 1 lareaccion se efectlia integramente en la pelicula, y € érea de la super-
ficie es @ factor controlante de la velocidad. Por e contrario, S M <€ 1 no se efectlia
la reaccion en la pdlicula, y € volumen globa dd liquido es & factor controlante
de la velocidad. De manera més precisa, se ha encontrado que:

1. S M >4 larexcion se efectlia en la pelicula, y tenemos los casos A, B, C, D.
2. S 0,0004 < M < 4 tenemos los casos intermedios E, F, G.
3. S M < 0,0004 tenemos la reaccion infinitamente lenta del caso H.

Cuando M es grande hemos de elegir un dispositivo de contacto que desarrolle
0 cree un area de interfase grande; la energia de agitacion suele constituir un factor
importante en estos esquemas de contacto. Por el contrario, s M es muy pequefio
lo Unico que se necesita es un gran volumen de liquido; en cuyo caso no tiene ob-
jeto la agitacion para crear éreas de interfase grandes.
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TABLA 13.2, Caracteristicas de los dispositivos de los contactores para gas-liquido; segin
Kramers y Westerterp (1964)

Superficie Superficie Volumen Volumen

interfacial interfacial de la fraccion del liquido

Volumen Volumen del Volumen
Tipo de contactor del liquido del reactor liquido de la pelicula
Columna de lluvia ~ 1200 m3/m3 ~ 60 m3/m? ~0.05 -2-10
Columna de relleno 1200 100 0.08 10-100
Columna de platos 1000 150 0.15 40~-100
Contactor de borboteo

con  agitacion 200 200 0.9 150-800

Contactor de borboteo 20 20 0.98 4000-10000

En la Tabla 13-2 se dan los datos caracteristicos para distintos dispositivos
de contacto, a partir de los cuales vemos que las columnas de lluvia o de platos
han de ser dispositivos eficaces para sistemas con reacciones rgpidas (M grande),
mientras que las columnas de borboteo han de ser mas eficaces para reacciones
lentas (M pequefio).

Indicaciones para determinar el régimen cinético a partir de los datos de
solubilidad

Para las reacciones que se efectlian en la pelicula, € coeficiente de distribucion, H,
entre las fases puede sugerirnos s la resistencia en la fase gaseosa es importante.
Para ello escribimos la expresion del transporte de materia de A a través de las
peliculas gaseosa y liquida:
. 1dN, 1
S dt T HROPA (13-26)
oaine e
kyg ~ knp
pelicula pelicula
gaseosa liquida
Ahora bien, para gases poco solubles Hy es grande; por consiguiente, si se man-
tienen los demés factores invariables la ecuacion anterior indica que la resistencia
de la pelicula liquida es grande. Se cumple la condicidn inversa para gases muy
solubles. Por consiguiente, vemos que :

La resistencia de la pelicula gaseosa es la controlante cuando los gases son
muy solubles.
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La resistencia de la pelicula liquida es la controlante cuando los gases son
poco solubles.

Como un gas muy soluble es facil de absorber y encuentra su principal resis-
tencia en la fase gaseosa, no serd necesario afiadir un reactante B a la fase liquida
para favorecer la absorcion. Por € contrario, un gas poco soluble es dificil de ab-
sorber y encuentra su principal resistencia en la fase liquida; por consiguiente,
este sistema estarda muy favorecido por una reaccion en la fase liquida

En consecuencia, llegamos a la conclusién de que cuando una reaccién favo-
rece significativamente la absorcién de un gas, € gas es poco soluble y la resis-
tencia controlante es la de la fase liquida

Indicaciones para determinar el régimen cinético a partir de jatos
experimentales

Necesitamos disponer de un dispositivo experimental lo suficientemente fle-
xible que permita modificar las variables independientemente y de modo cox ocido,
y en e que se puedan medir las variaciones de la velocidad como consec. encia
de estas modificaciones. Vamos a indicar como puede utilizarse esta inform icién
para establecer los regimenes cinéticos, empleando e contactor idedl de la Fig. 13-3
gue denominaremos doble reactor de mezcla completa. :

Las caracteristicas peculiares de este dispositivo son:

Flujo en mezcla completa del gas 'y del liquido. y en consecuencia la compo-
sicién es uniforme en el seno de cada fase.

et del liquido

Agitador
Ugs Prg e ——3>PFa
Composicién
uniforme del gas V.. by bued
gu;?fa‘l;f;cflaese s dge|aeshapp<§rrf?§ieparte
e ) y también puede
\ vaiise ah ivel

Composicién uniforme del liquido

Y, Cm e '—>an CA

T

Agitador

Fig 13-3. Dispositivo contactor experimental idealizado (doble reactor de mezcla
compieta) para el estudio ¢inético de los sistemas fluido-fluido.
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La velocidad de agitacion en cada fase puede modificarse independientemente.

La relacién entre la superficie y @ volumen puede variarse modificando €l
&rea de contacto de la interfase.

La concentracion de los reactantes puede aumentarse o disminuirse modifi-
cando e caudal o la composicién de la aimentacion.
Como € flujo de las fases es en mezcla completa, la velocidad de absorcion y de
reaccion pueden determinarse directamente por medio de balances de materia.
Por gjemplo, tomando como base la unidad de volumen del liquido, para € com-
ponente B tenemos:

_ _ _1dNg _ CgoXg _ v(Cgo — Cy) 3
e 7 (13-27)

0 para A

1dN, Fa g Vinertes™ [( Pa ) Pa ) ]
N A/ G . _ 13-28
Al Vﬂ dt -b_ RTVl D inert s /entrada inert:s /salida ( )

Andogamente, tomando como base la unidad de superficie, para e componente B
tenemos :

” 1 dMu Vl U(C -~ C
SRR LR S
y para A
S ___;1 i-hit = - r_; _ Ulnertes™ [( Pa ) _ ( DPa ) ] (13_30
a S dt b RTS D inertes /entrada Dinertes /salida )

Vamos aindicar la planificacion e interpretacion de las experiencias empleando
este dispositivo. Consideremos las siguientes modificaciones en las variables del
sstema.

Aumento de la agitacidn en la fase gaseosa. S aumentan las velocidades de
absorcion y reaccion, la resistencia de la fase gaseosa es significativa; s no aumen-
tan, la resistencia de la fase gaseosa puede despreciarse.

Modificacién de S, ¥,, o ambas:

a) S dN,/dt es independiente de ¥, pero es proporciona a §, entonces M > 4,
y tenemos los casos A, B, C, o D.

b) Si tanto S como ¥, influyen sobre dNa/dt ertonces 0,0004 < M < 4, y tenemos
los casos E, F, 0 G.

c) S dN,/dt es proporcional a V', pero es independiente de §, entonces M < 0.0004,
y tenemos €l caso H.
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Una vez que conocemos con cua de los tres regimenes nos encontramos,
hemos de tratar de identificar el caso particular considerado variando de modo
conveniente |os factores fisicos. Los problemas 13-7 a 13-11 del final de este capi-
tulo corresponden a este tipo de andlisis.

Estos métodos pueden extenderse a otros casos para deducir las ecuaciones
de velocidad y determinar los regimenes controlantes de esta velocidad, como

indicamos a continuacion para algunos sistemas.
Cinética de .reaccién con sélidos en suspension

En este caso € gas que contiene e reactante A pasa en forma de burbujas
através del liquido B que contiene en suspension un catalizador solido, y € reac-
tante A ha de alcanzar la superficie del catalizador antes de que pueda reaccionar
con B. Para estos sistemas sz supone que actlian en serie las siguientes resistencias,
véase Fig. 13-4

Etapa 1. El reactante A ha de atravesar la pelicula gaseosa para acanzar la
interfase gas-liquido.

Etapa 2. A hade atravesar la pelicula liquida para alcanzar € seno del liquido.

Etapa 3. A ha de atravesar la pelicula liquida que rodea la particula cata-
litica para acanzar la superficie del catalizador.

Etapa 4. A reacciona en la superficie de la particula del catalizador con €
componente B del liquido.

Supongamos que B se encuentra en exceso para que la reaccién pueda considerarse
de primer orden con respecto a A, con coeficiente cinético k,. Definamos también:
superficie  de interfase
= volumen del Tiquido
Y superficie del catalizador en suspension
&G = volumen dd Tiquido

Interfase L
7 Superficie
1 /gas-lnquldo de la pelicula del catalizador

a;

PA-—-|\ en suspension
oy
1 Caste
: =
| o s ©
(Bt S®
188) 32
! &8 &2 | Seno del liquido |

Pelicula que rodea
la partlcuia
del catalizador

Fig. 13-4. Resistencias que ha de vencer el reactante gaseoso para alcanzar la super-
ficie del catalizador en un reactor que contiene un catalizador sélido en guspension.
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Entonces,’ la velocidad de estas etapas individuales viene dada por:

1 dN,
—Tag = — = kaga(pa — Par) = kaa(Cas — Ca))
V, dt

= kp8(Car — Cas) = k10,Ca, (13-31)

y haciendo operaciones resulta :

—Fa,q = i N H, H, . Pa (13-32)
kaa,  kaa  kaa,  kia,
interfase superficie
gasliquido del catalizador

Es importante saber s la resistencia principal se encuentra en la interfase gas-
liquido o en la superficie de las particulas, se determina facilmente modificando
por separado €l &rea de interfase gas-liquido y la cantidad de catalizador en sus-
pensién en € liquido.

Para la correlacion de datos en los estudios cinéticos de este sistema suele
resultar Gtil poner la ec. (13-32) en la forma:

Da 1 HA) 1 (HA HA) 1 c 1 1
—_—=f—+ =)= ——t - = -+ C,— (13-33
—ra (kAu + ka) a + ka + ki/ a, lai 20; ( )

La hidrogenacion de compuestos organicos constituye una aplicacién carac-
teristica de los reactores con suspensiones. Como siempre se utiliza hidrogeno
puro, en estas operaciones no existe resistencia en la fase gaseosa.

Fermentaciones aerobias

En este caso e oxigeno de la fase gaseosa ha de alcanzar la superficie de las
células en crecimiento que se encuentran en e liquido. Con respecto a la forma
de la ecuacion de velocidad este caso es muy semejante a de un reactor con sus-
pa€dn, y en la Ag 135 s indcan las conoaradones y redstendas a condded.

En estas fermentaciones e problema fundamental es asegurar un suministro
adecuado de oxigeno para la respiracion celular, 1o que exige mantener la concen-
‘tracion de oxigeno en € liquido por encima de un nivel critico minimo; para lograr
este objetivo se necesitan grandes areas de interfase gas-liquido. Generalmente se
encuentra también que la resistencia controlante es la de la pelicula liquida
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Observaciones sobre las veldcidades

Se considera normamente que la interfase es una capa estatica (teoria de la
doble capa) o que es una superficie que continuamente se esta renovando de acuerdo
con agun mecanismo de tipo turbulento (teorias de renovacion de la superficie).
Sin embargo, estudios recientes han demostrado que la presencia de impurezas
en € liquido pueden modificar sustancialmente & comportamiento de la interfase.
Las impurezas se concentran en la interfase y la transforman en una regién muy
activa con flujo laminar y rapido, debido a la accion compleja de fuerzas de tension
superficial; este efecto se denomina efecto Marangoni. Frecuentemente cantidades
de impurezas muy pequefias pueden desencadenar esta accion, haciando que dis-
minuya el coeficiente de transporte de materia.

El efecto Marangoni y €l hecho de que suelan desconocerse los valores de los
pardmetros del sistema (k;, k,, k, Hy, €tc.) nos llevan a la conclusion de que, en
muchos casos, |10 méximo que podemos esperar es determinar el régimen cinético
correcto (casos 4 a H) y después utilizar la ecuacion mas sencilla de este régimen.
En general, esto nos permite hacer un escalado adecuado y seleccionar € dispo-
sitivo de contacto més favorable.

Cuando la reaccion se efectlia para acelerar la absorcién de un gas poco solu-
ble (los gases muy solubles no necesitan reaccién) lo que nos interesa es un liquido
reactante que conduzca a vel ocidades de reaccion elevadas; en estos casos la reac-
cion suele efectuarse en la region de interfase. Por consiguiente, se aplicaran los
casos A, B, Co D, y para estas reacciones a escala industrial se utilizan torres
(véase la Tabla 13-2).

Cuando la reaccion se efectla para obtener un producto material, por gjem-
plo en la cloracion de hidrocarburos o en la hidrogenacion de hidrocarburos no
saturados, podemos encontrarnos tanto  con reacciones répidas como con  reacciones
lentas; por consiguiente, podemos encontrarnos con cuaquiera de los regimenes
de velocidad, desde el 4 hasta € H. En escala industrial cuando las reacciones
son lentas se suelen utilizar columnas de borboteo.

/' iinterfase gas-liquido

Po’ \ Superficie de las células
Pog.i | que absorben oxigeno
Cop.i !
s3|e Coy ¢
23|32
si|e2

\ Pelicula que rodea
las células

Fig. 13-5. Resistencias para |a absorcién del oxigeno por las células en un
fementador aeroblo.
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APLICACION AL DISENO

En la Fig. 13-6 se representan diversos aparatos empleados en € contacto
fluido-fluido. Obsérvese que muchos de los dispositivos (de g a ) emplean flujo,
gue puede considerarse en piston en corriente directa o en contracorriente. Otros,
como los recipientes aislados con agitador, mezcladores-sedimentadores y baterias
de estas unidades (de g a j), se emplean también con frecuencia.

Para seleccionar un aparato hemos de saber si se necesita un valor grande
de § o de ¥, lo que requiere € conocimiento del régimen cinético (casos 4 a H

4—6‘21 Liquido R Liquido
% . "“"—:"‘;.' €

3 :
Gas —3 @_ ,' ——Gas Gas —>

o liquido \-\;!—3

(a) Columna de relleno (b) Columna de platos de borboteo (c) Columna de lluvia

\ ${Liquido

Liquido / M Liquido

(d) Dispositivo de (e) Lavador de lluvia (f) Reactor de laboratorio
contacto en etapas

Fig. 13-8. Aparatos empleados en el contacto fluido-fluido con reaccién quimica: (a-d}
torres, (e-j) reactores de mezcla completa con contacto en una sola etapa, semicon-
tinuos, y en multiples etapas.
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de la Fig. 13-1). Otro factor a considerar es el grado de separacion del compo-
nente A de la corriente gaseosa. El conocimiento de estos factores determinara el
tipo de dispositivo de contacto a utilizar, y s se ha de operar en mulltiples etapas
0 en torres.

Vamos aindicar € procedimiento de disefio para €l fluja de las fases; en piston
en contracorriente y en mezcla completa, utilizando algunas de las formas méas
sencillas de las ecuaciones de velocidad; pudiendo extenderse estos métodos a
otras formas de las ecuaciones de velocidad, cuando sea necesario.

En esta seccion utilizaremos la nomenclatura siguiente:

a = a&ea de contacto de interfase por unidad de volumen de la torre.

T = fraccion en volumen de la fase en que tiene lugar la reaccion.

i = cualquier componente, reactante o producto, de la reaccion.

A, B, Ry S = componentes de la reaccion.

U = Portador o componente inerte en una fase, por lo tanto no es reactante,

producto, ni componente que se difunde.

Liquidi_lA Liquido B ‘:'GBS

Liquido
a tratar

]

By ——

B
(g) Mezclador-sedimentador (h)} Dispositivo de contacto semicontinuo

Liquido A

Liquido B

(i) Dispositivo de contacto en etapas en contracorriente

Fig. 136. Continuacién.
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T = moles totales en la fase liquida.

Ya = pa/pu, moles de A/moles de inerte en el gas.

Xa = Ca/Cy, moles de A/moles de inerte en € liquido.

G', L’ = cauda molar del gas y del liquido por metro cuadrado de érea de

secciéon normal de la torre.

G = G'py/=, cauda molar ascendente de inertes en la fase gaseosa por metro
cuadrado de &rea de seccion normal de la torre.

L = L'Cu/Cy, cauda molar descendente de inertes en la fase liquida por metro
cuadrado de &rea de seccién normal de la torre.

Empleando esta nomenclatura:

=Pt Pet ot Py

(13-34)
Cr=Ch +Cg+'+Cy
dy, = d(P_A) = PudPa = endpy (13-35)
Pu Pu
Y
X, = d(ﬂ\) = CudCs = CadCy (13-36)
\ Cu C?:

Estudiamos a continuacion diversos tipos de contacto.
Torres para reacciones rapidas; casos A, B, Co D

Transporte de materia cuando no hay reaccion quimica. Para determinar la
dtura de la torre hemos de combinar la ecuacion de la velocidad con una expresion
del balance de materia. La velocidad es funcién de la concentracion de los reac-
tantes, y € balance de materia sirve para relacionar las variaciones de concentra-
cion de los reactantes a lo largo de la torre.

Consideremos e funcionamiento en contracorriente en estado estacionario.
En € transporte de materia sin reaccion solo se difunde un componente; por lo
tanto, un balance de materia aplicado a un elemento diferencial de volumen da:

(A perdido por € gas) = (A ganado por € liquido) (1337/a)

0 bien

_ _ Gr dp LCr dCa
Gd¥a = LdXs =02 5 = (C; - CoP

- d(G’pA) - d(L’CA) _Gdpy _ LdC, (13-37 b)
T Cyr m — Pa Cr -+ Ca
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Para sistemas diluidos en losque Cy €« Ctry pp €& resultaLx L' yG &~ G,
por lo tanto, la ec. (13-37) se simplifica dando:

G _ L
= 7 dCa (13-38)

En cuaquier punto de la torre € transporte de A por unidad de superficie de
interfase viene dado por:

R 1dN,
—ry = % - kad(Pa = pa)) = kal(Car = Cp) (13-39)

La altura de la torre puede calcularse combinando la expresion del balance
de materia (ec. 13-37) con la expresion de la velocidad (ec. 13-39). Por consi-
guiente, para la absorcion sin reaccién quimica tenemos:

b= _IYAﬂ dYA - Gn [™ dpa
Py klwa("" = Pa)*(Pa — Pad)
Caa dC,

= LG kpa(Cr — Cp)¥(Cas = Ca)

Ca1

(13-40)

o [ PA2 dpa
=G
LM kaga(m — ppa)(pa = Pa))

- 'J'C'Az dCA
- kna(Cr = Co)(Car = Cp)

Ca

Para sistemas diluidos L » L' y G = G', entonces:

G Paz dPA _ L Caa  dC,
kag@ Jo,, Pa — Pas CrkaalJe,, Cai — C.

h = (13-41)

En la Fig. 13-7 se representa el método de calculo para e funcionamiento en
contracorriente. Para e funcionamiento en corriente directa (flujo descendente
del gas) se sustituye G por -G en todas las expresiones.

Transporte de materia cuando hay reaccién quimica. Para €l transporte de
materia con reaccidn quimica las ecuaciones de velocidad deben englobar las con-
centraciones de los reactantes. Por lo tanto, en este caso €l balance de materia ha
de relacionar las concentraciones de ambos reactantes entre si en cualquier punto
de la torre.
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L
ps baja & |C. baja
<— G —— Liquido—>-
--@ Interfase en cualquier
punto de la torre
pa alta C. alta

Linea de operacion
del balance
de. materia, (pendiente = L/G

cuando se rer;esenta
Xa frente a Y, 1
\
@F---- -7 ] y Aitura de la torre
| h = (area) f—
| ¥
P, Equilibrio ]
T : Pa; = HpCy; =
| |
O ,
P N : Pendiente = =ky;/ka,
| 1 Il > @ @
®© e @ Y,

Ca

Fig. 13-7. Procedimiento de disefo para el transporte de materia sin reacciéon quimica

El procedimiento de disefio se comprende mejor refiriéndolo a tipo general
de reaccion :

(A en e gas) + bB (en d liquido) — productos

considerando que la velocidad varia desde un vaor bgjo hasta un valor muy alto,
desplazandose las fases en flujo en pistén en contracorriente. Como la zona de reac-
cién esta limitada a la region proxima a la interfase, puede emplearse la teoria
de la doble capa, y la expresién correspondiente a la velocidad de desaparicion de
los reactantes viene dada por las ecs. (13-6), (13-12), (13-16 y (13-17) o (13-20).
El balance de materia para A y B se efectla teniendo en cuenta que, de los dos
reactantes, en € seno del gas sélo hay A y en e seno del liquido sdlo hay B; por otra
parte, por cada mol de A que reacciona se consumen b moles de B; por lo tanto,
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G1.Gy'\p,, ‘& Ly, Ly, Cy,
_— - répida
@__C_ A (gas) «t bB (liquido — productos
: pa Cs
baja altfa El balance de materia aplicado
: |I4"_—g ur|1 extremo de la torre
p a la composicién
! A Cs ,' en cualquier punto
\__1_.__-‘— - de la misma, ec. (13-43)
Balance diferencial
de materia, ec. (13-42)
Pa Cs
@_ alta Dbaja

GavGZ’vagT l Lz, Ly, Cp:

Corriente directa,
pendiente = +L/bG J

A Contracorriente, Y
pendiente = «~L/bG A}
Yasf- Y, | Pasl
A | Linea curva
YA YM I P

|

Y |
. . Y -
Xp; Xp Cp: Cp
Xz Cs

Fig. 13-8. Representacién del balance de materia para el funcionamiento de torres
Solamente se obtiene una recta en el diagrama de relaciones molares.

con referencia ala Fig. 13-8, e balance diferencia de materia para flujo en contra-
corriente da

(A perdido por € gas) = (1/b) (de B perdido por € liquido) (13-42 a)

o bien
G dY, = -2 = Ga(E) - —zd(g:)
= d(ﬁ%) - __d(LéCB) (13-425)
T

Para e caso de funcionamiento en corriente directa (flujo descendente del gas)
ha de sustituirse G por -G, en todas las expresiones.
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Comparando las ecs. (13-37) y (13-42) se observa la diferencia entre los ba-
lances de materia con y sin reaccion quimica

Por integracion de la ec, (13-42) se calculan las composiciones en cualquier
punto de la torre en funcién de las condiciones en los extremos; es decir:

G(Yy - Yy) = —L¥s — Xa) _ G(P_A - .Pa_x) - _L (E_n _ C_)

b R,l Ptm b C[U C[_U
_Gpa  Gipay _ _1(L'Cs LiCy (13-43)
=T T T a b Cr Cyy

Estas ecuaciones dan la composicion de los reactantes en ambas fases, en cualquier
punto de la torre. Para el caso de flujo en corriente directa también ha de susti-
tuirse G por — G en todas las ecuaciones. En la Fig. 13-8 se representan algunos
de los métodos gréficos del balance de materia; sin embargo, en € caso general,
solamente una representacion da una linea recta.

Las ecs. (13-42) y (13-43) pueden simplificarse en casos especiales; por g em-
plo, cuando todos los componentes de la reaccion estén diluidos py = =, Cu % Cy,
y por un balance diferencial de materia se obtiene:

L

G -

y para un punto

;‘f (Pa = pa) - ‘B‘Lc‘, (Cs = Cp1) (13-45)

Tenemos otro caso especial cuando no hay componente inerte o portador; cada
fase contiene solamente un reactante puro y cualquier producto de reaccion se
acumula en esa fase. En este caso L y G son nulos, y solamente son adecuadas las
formas del balance de materia que contienen L' y G'. El gemplo 13-5.muestra una
de las muchas formas que puede tener € balance de materia.

Combinando la ecuacion de velocidad con e balance de materia para un ele-
mento diferencial de volumen de la torre, se calcula la altura de /a torre como se
indica en la Fig. 13-9. Teniendo en cuenta que todas las ecuaciones de velocidad
(13-6), (13-12), (13-16), (13-17) y (13-20) estan referidas a la unidad de area de
interfase, para la desaparicién de A tenemos:

G dY,=— B del ele
mento

LdXy (:moles de A que han reacci onado\’( area de interfase ) altura
"\ (&ea de intefase) (tiempo) J\unidad de volumen,

= (=rDadh (13-46)
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Fase Fase
gaseosa liquid
G- YA Lw x B

Area de geccion normal unitaria

g
\7‘\‘ Volumen: dV = dh
Area de interfase:adh
GnYA"'dYA L,x;-{- de

A que reacciona en el elemento:

LdX
a partlr del balance de materia = GdY, = = . B

-3

. L, - brea
a partir de la expresion cInétIca:(-rA VT O dres d e Interfase) (adh, m? de imerfase)

Fig. 139. Esquema para deducir la ecuacion de disefio de torres cuando la reaccion
se efectia en la interfase.

Efectuando operaciones e integrando calculamos la altura de la torre en funcién
de A o B:

Yas dYA L X1 dXB
h=c [ 22A =™ 258 134
Ya1 (_rA)a b Xpa (_rA)a ( 7)

donde dY, y dXg vienen dadas por las ecs. (13-35) y (13-36). Para sistemas diluidos:

G [Pas dp, L (°m dCy
h=2 A _ L [ _m 13-4
7 Jso, (Cria 7ol M e (13-48)

La dtura de la torre puede calcularse sustituyendo la velocidad en las ecs. (13-47)
0 (13-48) por una expresion apropiada [ecs. (13-6). (13-12). (13-16) y (13-17) o
(13-20)). En la mayoria de los casos la integral ha de evaluarse numérica o grafi-

camente.
En € gemplo siguiente se emplean estas ecuaciones.

Ejemplo 13-1. Torrea de absorcién sin reacciém quimica

Ha de reducirse la concentracion de una impureza A en € aire desde d 0,1 % hasta e 0.02 %
por absorcion en agua. Calcllese la altura necesaria de la torre para funcionamiento en con-
tracorriente.
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Duros: Las unidades empleadas en todos los casos son: moles, metros y horas.
Para € relleno utilizado

kaga = 32000 mol/h -m®-atm
kMa = 0,1/h

La solubilidad de A en agua pura viene dada por
H, = 125 x 10-°% atm-m3/mol
Los caudales de liquido y gas son:

LxL =7 x10° mol/h'm?
Gz G =1x 10° mol/h'm? aw=1am

Q

La densidad molar del liquido en todas las condiciones es:
Cr = 56 000 mol/m*

Solucion. EnlaFig. 13-El se indican los datos correspondientes a este caso. Como se
trata de disoluciones diluidas podemos emplear la forma simplificada del balance de materia
ec. (13-38). Integrando resulta:

0 bien

_ ( 1051
Pa = 0,0002 _ @ X710);)(56X030) (Ca — 0)

PA1=00002 Cpy=0

-0

i
Ppp = 00010 Cpy=0
Ca: apreciable
Fig. 13-El.
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Tabla 13-Ef

Pa Ca PR = H\C, Ap=p, —~ p}
0.0002 0 0 0,0002
0,0006 32 0,0004 0,0002
0,0010 6.4 0.0008 0.0002

y la concentracibn de A en é liquido de sdida es:

Caa = 8000(0,0010) ~ 1,6 = 6,4 mol/m®

Seleccionando distintas presiones parciales de A en la torre, se determina la concentracién
correspondiente de A en e liquido, se calcula la presion parcia de A en € equilibrio, p§, corres-
pondiente a esta concentracion en el liguido, y finamente calculamos € potecial globa de
la absorcién fisica. En la Tabla 13-El se indica € procedimiento de calculo.

El coeficiente global de transporte de materia basado en € volumen de la torre es:

| 1 1 -6
H._ + 125 10-° _ 0.001283

K= ¥ma T g 32000 0,1

Resultando

Ky,a = 780 mol/h . m? atm
La atura de la torre viene dada por la ec. (13-41), es decir:

G dpA G PAZ dpA _ l x los 0,0010 dpA

T (~rda T 7 e Kia Aps 0,0003 W =513 m

]

Observaciones.  En este caso la pelicula liquida representa € 95 % de la resistencia a trans-
porte de materia; por consiguiente, podemos considerar sin error apreciable que el proceso estd
controlado por la pelicula liquida. Vamos a ver a continuacion como afecta a disefio 12 adicién
de un reactivo liquido.

Ejemplo 13-2. Torres para concentraciones elevadas del Kquido reactante: caso B

Sudtitllyase €l absorbente no reactivo del ejemplo 13-1 por un liquido que contiene una
concentracion elevada del reactante B, Cwi = 800 mol/m’ o aproximadamente 0.8 N.
Datos: La reaccion
A(g) + B()— productos
se efectia en @ liquido y es extremadamente répida.
Supdngase que las difusividades de A y B en e agua son iguales. Por consiguiente:

kAl = ka‘ = k,
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Solucion. EnlaFig.13-E2 seindican los datos correspondientes a este caso. El método para
resolver € problema es el siguiente:

Etapa 1. Se expresa e balance de materia y se cacula Cy, en la corriente de sdida

Etapa 2. Se determina cud de las dos formas de la ecuacion de velocidad ha de emplearse.

Etapa 3. Se cdcula la dtura de la torre.
Etapa 1. Balance de materia. Para disoluciones diluidas con reaccién répida, la ec. (13-45) da

Ln

GoC, (Cp1 — Cy)
(7 x 10%1)

= (1 x 10%)(56 000) (800 ~ C)

PA = Pa1 =
0 bien

a = 0,0002

0 8000p, = 801,6 — Ca

por consiguiente, la concentracion de B a la sdlida de la torre es:
Csz = 801,6 — 8000(0,0010) = 793,6 mol/m®
Etapa 2. Forma de la ecuacion cinética a emplear. Para los dos extremos de la torre tenemos:

- [kagapa = (32 000)(0,0002) = 6,4 mol/h . m’
en la clspide { 4 U e = (0,1)(800) = 80 mol/h- m

kA,apA = 32
en el fondo kaCs = 79,36

En los dos extremos de la torre kagpa < kiCg; por consiguiente, el proceso esta controlado por
la resistencia de la fase gaseosa y ha de emplearse la ec. (13-12).
Etapa 3. Altura de /a torre. A partir de las ecs. (13-48) y (13-12):

~0,0010
h-—f dpa_ _ EMm‘:lxls_’ NPy .

(=r{)a ; Pay Kagapa 0,002 32 OOOPA,

Pay = 00002 Cg, = 800

“‘lr_é

_Fr@

Py, =0.0010  Cy, bga
Fig. 13-E2.



APLICACION AL DISERO 477

Observaciones: Aunque la fase liquida es la que controla € proceso en la absorcion fisica,
esto no quiere decir que necesariamente haya de controlarlo cuando tiene lugar una reaccién qui-
mica. En efecto, agui vemos que solamente la fase gaseosa es la que influye en la velocidad
global de proceso; la reaccion eimina la resistencia de la pelicula liquida. Obsérvese también
la gran disminucion de la atura 5 metros frente a 500.

Pay 7 00002 Cgy = 32
)

_F1®

Pas = 0,0010 Cs, baja
Fig. 13-E3.
Ejemplo 13-3. Torres para concentraciones bajas del liquido reactante; caso A

Repitase e gemplo 13-2 utilizando una aimentacion con Cp = 32 mol/m’, en lugar de

£00 mol/m®
Solucion. En la Fig. 13-E3 se indican los datos correspondientes a este caso. Resuelvase

efectuando un baance de materia, eligiendo la forma de la ecuacién de velocidad a emplear, y

aplicando después la ecuacién de disefio para calcular la atura de la torre..
Etapa I. Balance de materia. Del mismo modo que en e gemplo 13-2, a partir de la

ec. (13-45), para cualquier punto de la torre, resulta:
8000p, = 33,6 ~ Cy

por 10 tanto en e fondo de la torre

Cs2 = 33,6— (8 000) (0,0010)=25,6 mol/m*

Etapa 2. Forma de la ecuacidn de velocidad a emplear. Para los dos extremos de la torre
tenemos:

kagapa = 6,4 mol/h ' m'

en la clspide kaCo = 3,2 molh . m*

kagapy = 32
en € fondo kaCs = 2,56

En tos dos extremos de la torre ki,pa > k; CRr; por consiguiente la reaccion se efectla
en la pelicula liquida, y ha de emplearse la ec. (13-6), o

= HuCs + pa
A7 1fkag + Halk
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Etapa 3. Altura de la torre. Se evalia Hy Cg + pa para una serie de puntos, como se
indica en la Tabla 13-E3.

Tabla 13-E3
CB segun el
PA baance de materia H\Cs PA + H\Cy
0,0002 32.0 0,0040 0.0042
0,0006 28,8 0,0036 0.0042
0,0010 25.6 0.0032 0,0042

Por 10 tanto, a partir de las ecs. (13-48) y (13-6), resulta para la altura de la torre:

= - A

(-rDﬂ T JIPaL HACB + Pa

0,0003 0.0042

gJ‘ dpA G [ra3 llkA,a + HA/k,ad
n

=lxloB =24’4m

Ejemplo 13-4. Torres para concentraciones intermedias del liquido reactante; casos A y B

Repitase € egemplo 13-2 utilizando una adimentacion en la que C»=128 mol/m*,

Solucién. Con referencia a la Fig. 13-E4 a y andlogamente a lo que hemos hecho en los
gjemplos anteriores, tenemos:

Etapa 1. Balance de materia. Del mismo modo que en los gemplos 13-2 y 13-3, para
cualquier punto de la torre tenemos. 8000 ps = 129,6 —Cs. A pantir de esta expresion
calculamos para € fondo de la torre: Cg, = 121,6.

Par=00002 Cmi=128
oLy
Reaccior en
la interfase

Reaccién en la
pelicula liquida

@

Paz=00010 Cp, baja

Fig. 13-Eda.



APLICACION AL DISENO 479

Etapa 2. Forma de la ecuacion de velocidad a emplear. Para los dos extremos de la torre
tenemos

kasapa = 6.4. mol/h . m’
kzaCB = 12,8 mol/h m’

kasapa = 32
en el fondoy "} 2Ca = 12,16

en la cuspide

En la clspide kpppa < k:Cs; por lo tanto ha de emplearse la ec. (13-12). En € fondo kp,pa < k,Cs;
y debe usarse la ec. (13-6).

Vamos a calcular ahora la condicion para la cual la zona de reaccién alcanza justamente la
interfase y donde cambia la forma de la ecuacion de velocidad. Sucede esto ¢tindo

kAgpA = k;CB (o] 3.2 X lO"’pA =Cp

y teniendo en cuenta e balance de materia, resulta pa = 0,000395.

Etapa 3. Altura de la torre. La velocidad se calcula a partir de la tabla 13-E4. Como podia
esperarse, para pa = 0,000395 las velocidades calculadas a partir de las ecs. (13-6) y (13-1.) son
identicas.

Tabla 13-E4
L

PA Cs HyCs pa+ HoCg  Kpga (-ri)a (—rd)a
0,0002 32000 6.4 0.1562| Usar la
0,000395 32000 12,64  o0.0792 J ec. (13-12)
0.888;95 126.4  0.0158 0.0162 780 12.64
0, 1240  0.0155 0.0162 780 12.64 0.0792 Usar la
0.0010 121.6 0.0152 0,0162 780 12.64 0,0792 .ec.(13-6)

La dtura de la torre puede determinarse analitica o0 graficamente del modo indicado a conti-
nuacién:

h = N geccion superior, + Mseccion inferior
_ G (0000393 dp, +-G_J-o.ooxo Vkoaa + H,Jka
" w Jooooz  kagapa = 7 Jo.oooses pa + HiCy
5’
_ (1 x 109 (ln _3&5) + x 109 {1/780)(0,000605)
(32 000) (0,0162)

dpa

2
=21+48 =69 m

En laFig. 13-E4 b se indica d método de solucion.
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Observaciones: Encontramos que se presentan dos zonas diferentes, y pueden encontrarse
casos en los que haya incluso otras zonas. Por gjemplo si el liquido que entra contiene cantidad
insuficiente de reactante se alcanzard un punto de la torre en que se ha consumido éste;
por debgjo de ese punto sélo tiene lugar absorcion fisica en e liquido exento de reactante. Empleando
conjuntamente los métodos de estos gjemplos tenemos tratado de modo sencillo este caso de tres
zonas, y van Krevelens 'y Hoftizer (1948) estudiaron situaciones reales en que se presentan estas
tres zonas.

Comparando los resultados de los cuatro ejemplos observamos como lareaccion hace aumen-
tar la eficacia del proceso de absorcion.

01583 |- Empleando 1a ec. (13-12)
La forma de la ecuacién
cinética cambia
o en este punto
Y Empleando la ec. (13-6)
0,079 f— —— -

/(-

, 0.000395 = o,ooﬁ
P = 0,0002 .0003 . Pya .
Parte superior P arte inferior ¢
de la torre de la torre
Fig. 13E4b.

Torres para reacciones lentas

Cuando la velocidad de reaccion es muy lenta comparada con la de transporte
de materia la velocidad de reaccion es meglor expresarla en funcién de la unidad
de volumen de la fase reactante en lugar de expresarla en funcion de la unidad de
superficie de interfase.

El cdlculo de la atura de la torre suele ser dificil debido a la complejidad del
balance de materia, ya que los reactantes pueden estar presentes en cantidades
apreciables en ambas fases (circulando una fase hacia la clspide de la torre y la
otra hacia @ fondo de la misma). En general, pueden emplearse los métodos de
disefio de extraccion (diagrama triangular, diagrama de Janecke, y otros). Sin em-
bargo, vamos a deducir la ecuacion de disefio para la reaccion:

A (en e gas) + b B (en € liquido) — productos

con las limitaciones siguientes para € balance de materia: B es insoluble en € gas,
y la cantidad sin reaccionar de A en €l liquido es peguefia comparada con la can-
tided de A en la fese gessosa Con edss resricdones d componente B 9n reecdoner
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fluye hacia abajo en @ liquido, & componente A fluye hacia ariba en e gas y puede
aplicarse la ec. (13-42) para € balance de materia

Teniendo en cuenta que cada mol de A que reacciona en € liquido se susti-
tuye por un mol de A de la corriente gaseosa, combinando e balance de materia
con la ecuacion de velocidad, como en la ec. (13-46), tenemos (véase la Fig. 13-10:

_—
- (moles de A que han reaccionado) (volumen de la fase Il'quida) ( atura del)

GdYA = -

(volumen del liquido) (tiempo) volumen total elemento
= (—ra)fdh

Como la velocidad esta basada en la unidad de volumen de la mezcla de fluido,
ha de aparecer en la ec. (13-49) la fraccion en volumen de la fase reaccionante f,
en lugar del 4rea de interfase de la unidad de volumen que aparece en la ec. (13-46).
Por integracion obtenemos la ecuacion de disefio:

YadYy L [y
Y, ~Ta bf Xpa —Ta r

h= ;,G- (13-50)

donde dY, y dXg Se calculan por las ecs. (13-35) y (13-36), y — r, eslaexpresion
de la velocidad en unidades de volumen; por giemplo la ec. (13-16).

Fase continua Fase dispersa
G, YA L Xg

Area de seccién normal unitaria

[au.
Volumen del elemento = dV = dh
Volumen de la fase disperse = fdh

G, Y, +dY, LXg+dXy

A reacciona en el elemento;

a partir del balance de materia = GdY, = = ‘53? ) "e,,!

mol

fase macg,m,)‘(fdh. m? de fase reaccionante)

a partir de |e expresién cinética = ( =r,, Tromide

Fig. 13-10. Esquema para deducir la ecuacién del disefo en torres citando la reacciéon
es lenta y se efectlia solamente en la fase dispersa. La velocidad esta basada en la
unidad de volumen del fluido.
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La ec. (13-50) puede tomar una serie de formas egpecides cuando s gilica
a caos epecificos debido a la forma paticular dd bdance de maeria

Por ejemplo, consideremos una torre de lluvia en la que B est4 diluido
en las gotas de liquido, A s encuentra en @ gas y la reaccidn viene dada por la €c.
(13-16). S las condiciones son tales que la concentracion de A en d gas es aproxi-
madamente congante a lo lago de la torre, la ec. (13-50) seré&

Lrd(Ce/Cr) L (omdCy _LH, \, G (135
bf kCACB = bkaACl'[cnz CB = bijpAC;l CB2 ( )

h <

En el ejemplo siguiente se considera otra forma de la ecuaciéon de disefio
debido a la aplicacién de una forma particular del balance de materia.

Ejemplo 13-5. Torres para reacciones lentas; caso H

Se ha de clorar benceno en unatorre por contacto en contracorriente con cloro puro gaseoso.
La reaccion

C4H, (liquido) + Cl, (gas)+ CgH;Cl (liquido) + HCI (gas)

es lenta, elementd eirreversible, y se efectlia en lafase liquida entre e cloro disuelto y el benceno.
Dedlizcase |a expresién de la dtura de la torre en funcién de las variables dd dstema,
suponiendo que:

Es constante la densidad molar del liquido, Cy = constante

Es constante la presion en la fase gaseosa, # = constante

Ambas corrientes se desplazan en flujos en piston.

Es pequefia la cantidad de cloro disuelto y sin reaccionar en el liquido.
Es pequena |a solubilidad del HCI en € liquido.

H)j es constante

Lareaccion del Cl, con C4HCl puede despreciarse

Solucién. Sea A = cloro; B = benceno; R = monoclorobenceno; S = cloruro de hidrégeno.

El balance de materia no puede ponerse en funcién de L y G debido a que no existen inertes,
pero observamos que por cada mol de cloro que reacciona se forma 1 mol de HCI que retorna
a la fase gaseosa; analogamente, tampoco varia el caudal molar del liquido ya que por cada mol
de benceno que reacciona se forma un mol de clorobenceno que permanece en la fase liquida
Por consiguiente no varian los caudales del gas y ddl liquido, es decir L'y G’ permanecen cons-
tantes. En consecuencia, la expresion del balance de materia, ec. (13-42), es:

G'pA _ 1 L,CB
a(Z2) = —34( =)

0 bien
G’ L .
? dpA = ——C—T- ng (l)
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Combinando esta expresion con la de la velocidad basada en la unidad de volumen de reactante
0 fase continua

—rpA = =rp = kCACn

pA - C B A Bf

en la que f es ahora la fraccion en volumen del liquido o fase reactante. Efectuando opera-
ciones e integrando, resulta para la altura de la torre:

G'Hy [Paa dpA L'H, (°s1 dCy -
h - ——2 A L A —_3
kfr LM 9aCs fCom .L:, 72Cs (i)

enlaque py y Ca serelacionan por € balance de materia. Integrando el balance diferencial de ma-
teria, ec. (i), se calcula para cuaquier punto de la torre:

&= CT-E% ¢ pa i

Sustituyendo la ec. (iii) en la ec, (ii), e integrando analiticamente resulta:

=G'Hy 1 2alr = (G'IL'Y7 ~ par)]

h . merE T @ ™ -

0. en forma més adecuada, en funcion de las fracciones molares;

G,HA G/
= faCzk[1 + (G'/L))ya1] In y.u[l - P(l - .V.u)] (13-52)
donde
_Pa C’A
yA = TT- Y Xa = CT

En la Fig. 13-E2 se observa que la velocidad es méxima en un punto intermedio de la torre, dis-
minuyendo hacia los extremos en los que la concentracion de uno u otro de los componentS
es muy baja

Mezcladores-sedimentadores (flujo en mezcla completa en las dos fases)

Los mezcladoressedimentadores  son  dispositivos  industrides  para  poner  en
inimo contacto fluidos inmiscibles y después separarlos. Cada una de edas uni-
dades s comporta como una etgpa ided 0 un reector de mezdla complela Para Ss
temas gesliquido en los que son grandes las diferencias de denddades entre les
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[INER/N Cpi,xp =1
(Cly + HCDH

Reaccién en fase continua

Vaz=1
Ppr= Cp2 252
Cly) (Ce¢Hg + CeHsC.)
Yoz =1}oogrrarererngere-. - 3
Az \\'\\\ Recta (e operacion para torres mas altas
B \/Recta de operacion para torres mas baJas
N \
~ : N Recta de operacién. pendiente = G'
:’ : El é4rea rayada es proporcional
~; \\ a la velocidad de. reaccién
= porque =r, = kC,Cp
4
a1 \
N N
xB2 xpr =1
xp(0 Cp)
y /Curva para la torre mas baja
==~
/, Velocidad méaxima
// \
/
/ =ry =kC,C
2|/ w AT AT
Ty
o
o Curva para la torre mas alta
2 L
> —~—
: : T~<
- Parabola =~

~

Distancia a lo largo de 1 torre

Fig. 13-E5.

fasés, no es necesario el sedimentador. Los mezcladores-sedimentadores se emplean
frecuentemente en sistemas en los que se efectlla una reaccion lenta.
EnlaFig. 13-6 g se representa un sistema de contacto de una sola etapa, mien-

tras que en las Figs 136 i y 13-6 j se representan Sistemas de contacto en multiples
etapas en corriente directa 'y en contracorriente.
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Para deducir las ecuaciones de disefio en sistemas de contacto por etapas,
supongamos que la estequiometria y la velocidad de reaccion vienen dadas por:

A +B — producto, - %agv—t“ = k,CpCy (13-53)

donde C4 y Cj son las concentraciones de A y B en sus corrientes respectivas. En

esta expresién de la velocidad &, no es & coeficiente cinético verdadero sino que es
un coeficiente global en € que se incluye € coeficiente verdadero, la relaciéon de
volimenes entre fases, € grado de dispersion, etc. Supongamos también que B es
€l componente en exceso.

En los sistemas de una sola fase la relacion molar de la alimentacion deter-
mina la forma de la ecuacion de velocidad a utilizar, y cuando esta relacion vae
la unidad la ecuacién de disefio presenta una forma sencilla. Sin embargo, en €
caso de fases inmiscibles e hecho de que puedan variar independientemente los
tres factores sguientes

Cgy/Cag, relacion de concentraciones en la alimentacion
Fyy/Fa,, relacion molar de alimentacion
Vi/Va, relacion de volumenes de las fases

conduce a una serie de complicaciones; se ha encontrado que resulta sencillo sola
mente cuando

iy = Iy (13-54)

Fao = Fro (13-59)

Para sistemas de contacto de fases inmiscibles en contracorriente, la ecuacion

de disefio para la expresion general de la velocidad solamente puede resolverse

por métodos numéricos; sin embargo, cuando la cinética es de segundo orden

Chao, v .
Fas = 1,Cao Vi = Volumen/etapa Cans UA

exclised Car_ _I e Car Chi-t b
v Cm Cas Cg;
Cpi» Vg Cpo, Up

Fpy= veCro

Fig. 13-11. Nomenclatura empleada en un sistema de contacto con N etapas en
contracorriente y flujo en mezcla completa.
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(ec. 13-53) se puede resolver analiticamente. Asi, para N etapas del mismo tamafio,
como se indica en la Fig. 13-11, Ahluwaliay Levenspiel (1968), demostraron que:

o - s [(2) - 1)
otal = CrokiLs L\L, ,

F,
L,=1 -~ ZA0 X
* Faa °4
L. = I
2 —
r— :iA
F,
Ly =1+ 32201 - X)
FBO
1000
Ny A TN | FTTTT LA
& \ mx
&N\ N =
N —
63 Una etapa ]
Sl ren contracorriente
> 0 en corriente directa
~| 100
= o
= p—
o -
@ —
=)
L —
E
o
@
o —t
[~ %
€
2 o
- | Flu'
¢ 10 [— 10 en pn;
© — ContracOrr‘;'es;?ne\n —
[ — e 3
@
£ .
S | Reaccion de
e segundo orden =—=~".ontracorriente -
—  Fgo/Fpp=1 ----Corriente  directa _
1 [ R [ R e\ N
0,001 0,01 0,1 L

Fraccion de reactante mitante que permanece sin reaccionar é%

(13-56)

(13-57)

(13-58)

(13-59)

Fig. 13-12, Representaciéon de la conversiéon global frente al parametro de tiempo
adimensional para el contacto de fases inmiscibles cuando la cinética de reaccion

viene dada por la eg¢. (13-53). Segun Ahluwalia (1967).
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Para las concentraciones intermedias entre las etapas estos autores dedujeron que:

Cat _ L,

Cao  FaofFgo + LY - VLYW (13-60)
Y

Cs _ L,

Cho T F (Fao/Fao) Ly ¥-OWL -7 (13-61)

y también demostraron gque los sistemas con etapas del mismo tamarfio requieren
el volumen minimo para ese nimero de etapas.

Ahluwalia (1967) ha construido gréficas de disefio para este sistema; alguna
de €llas representadas en las Figs. 13-12 a 13-15. Estas gréficas permiten la com-

1000 T T TTTIS T T T 1717 T TTTTI

N=1 Reaccion de
~ segundo orden

~ Foo =
\\ 2 Fm/ A0 1,1

3
—
-~
-

]

/
’
I

\\\3\ S~ Una etapa
= h —-en contracorriente
o en corriente directa

ke VrCpo
UA<

8
1
/

Y

|

10

farametro de tiempo adimensional

E Flujo onpros S =
- JO en plsto" en P
- CONtracorrignge ~
- - CONtracorriente -1
L - - - Corriente directa —
1 L IIlII| [ N R
0,001 0,01 0,1 1.0

Fraccién de reactanta limitante que permanece 8if reaccionar CCA
AD

Fig. 13-13. Representacion de la conversién global frente al parémetro de tiempo adi-
mensional para el contacto de fases Inmiscibleg cuando la cinética de reaccién viene
dada por la e¢. (13-53). SegUn Ahluwalia (1967).
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1000 =TT TTTT T T TTTT7 T T TTTTTH
[ Una etapa . :‘
: Reaccion de
- en contracorriente ]
o en corriente directa segundo orden
- FyolFag=15 |
a —
3
&=
*1 100

RN

o 10

[~ Flujo en Pistén en

- Contracorn' ente

L il

Parametro de tiempo adimensional

|

~— Contracorriente
=—— Corriente directa

|

1 L1t 111t L1 1111 1 IMEEL
0,001 0,01 0,1 1,0
Fraccién de reactante. limitante que permanece sin reaccionar C%

Fig. 13-14. Representacion de la conversion global frente al parametro de tiempo adi-
mensional para el contacto de fases jnmiscibles cuando la ginética de reaccién viene
dada por la eg. (13-83). Segun Ahluwalia (1967).

paracion rdpida entre los sistemas de multiples etapas en corriente directa y en
contracorriente, flujo en pistdon, mezclador-sedimentador de una sola etapa, y
reactores discontinuos, condtituyendo una generdizacion de las grdficas congtruidas
anteriormente por Jenney (1955) que se limitaban a la condicién dada por la ec. (13-54).

Una hipétesis basica para este tratamiento global es que se considera despre-
ciable la cantidad de A gque no ha reaccionado y pasa de una etapa a otra en la
corriente de B; desprecidndose también la cantidad del componente B que no ha
reaccionado y pasa en la corriente de A.

Ejemjlo 13-6. Operaciones en maltiples etapas
Los reactantes A y B se encuentran en fases separadas. Cuando etas fases se ponen en Intimo

contacto en un reactor de mezcla completa, transcurre lentamente la reaccion
A + B — productos
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1000: IR t T T LR ARE:
- Reaccién de :
| segundo orden .
Fpo/Fpp=$
p - -
100

L1ilLe

-
(=]

[ EEET

Parametro de tiempo adimensional *: VrCoo

= Contracorriente
--- Corriente directa

1 Crveonl i

A RN
0,001 0,01 01 1.0

Fraccion de reactante limitante que permanec€ sin reaccionar éQA.
AD

Fig. 13-15. Representacion de la conversion global frente al parametro de tiempo adi-
mensional para el contacto de fases inmiscibles cuando la cinética de reaccién viene
dada por la e€. (13-53). Segun Ahluwalia (1967),

de ecuacion cinética y global:

1
—ra = - 'V"i"'dN'tJ" = kCaCy

Para una alimentacion equimolar la conversién es del 95 %,. Se proyecta elevar la conversion
hasta el 99 ¢ con la misma alimentacidn, empleando tres reactores de mezcla completa en serie,
cada uno del mismo tamafio que € reactor original.

a) Calculese cuanto puede elevarse la producciéon empleando fiujo en corriente directa.

b) Repitase el apartado a) empleando flujo de fluidos en contracorriente.

c) Calcllese la conversion fraccional entre las etapas del apartado b).

d) Repitase el apartado &) empleando flujo en pistén en contracorriente en una columna
de igua tamafio que los tres reactores de mezcla completa

Supoéngase que € tiempo medio de residencia de las dos fases es el mismo., despréciese la
expansion, y admitase que no varia la fraccion en volumen de las fases.
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Solucién. g) Corriente directa, tres etapas (véase la Fig. 13-E6 4). En la Fig. 13-12, para un
reactor de mezcla completay con conversion del 95 %, tenemos:

("__..'VTC”) =
N- |

Ua

Para flujo en corriente directa en tres reactores y conversion del 99 %, la misma figura da

(__"' VTC“) = 380
N=3

Va

El tiempo de residencia es e mismo en ambos readores, sin embargo, & volumen es tres
veces mayor que € de la unidad en corriente directa, Por consiguiente, la produccion es
tres veces mayor.

Podemos observar que como i == fn en cada una de las etapas, todas las operaciones de
flujo en corriente directa pueden tratarse con los métodos y grificas del capitulo 6. Asi, a
partir de la Fig. 6-6 calculamos también que:

kTCAo = 380

b) Contracorriente, tres etapas. (Véase laFig: 13-E6 b). En la Fig. 13-12 obtenemos nueva-
mente para la conversién del 95 %:

y para los tres reactores con flujo en contracorrientes encontramos en la misma gréfica:

(ke Vrcso) —
V4 N-3

Estableciendo las relaciones :
Fogq, - Uop _ V99/63 3/63

0,01C5, &=

Fig. 13-E6b.
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o3> 0,01 by

i,

Fig. 13-E6e.

Por consiguiente, la produccion es 18 veces mayor s se emplea flujo en contracorriente; es
decir, es seis veces mayor que para flujo en corriente directa.

c) Conversiones entre etapas. Consideremos en primer lugar la sdida de la etapa 1. Las
ecuaciones (13-57), (13-58) y (13-59) dan:

L1 = 0,01, L; = 100, Ls = 1,01
y sustituyendo en la ec. (13-60) resulta:
Car _ 1,01
Cao 1% (0,01)23(100)

Por simetrfa calculamos que la conversién fraccional de A y B en las etapas de los extremoses
del 17 %; la conversion en la unidad del medio, calculada por diferenciaresulta del 65 %. De este
modo tenemos las concentraciones que se indican en la Fig. 13-E6e.

d) Flujo en pistén en contracorriente. La Fig. 13-12 da:

(kt Vrcao) =92
V4 pistén

5 = 0,83

Estableciendo las relaciones:

Fpistbn vpistbn_Vpisténlgyz - 3/912 — 124

Es decir, la producciéon es 124 veces mayor utilizando flujo en piston en contracorriente.
Observaciones: La ecuacién de disefio deducida en € gemplo 13-5 también puede emplearse

agui. Asi para una seccion transversal de la torre de 1 metro cuadrado, h = V y haciendo
G =L,e y, = 00],la ec (13-52) se convierte en:

ViCrk _ ki VeCao _ _In yall = (G/LY1 —ya)] _ 210101 _ o)
G'H, v 1+ (GLm 1,01

que estd de acuerdo con el valor obtenido en las graficas.
Modelos de contacto semicontinuo

En funcionamiento semicontinuo en € que un fluido pasa continuamente a
través de un recipiente que contiene un segundo fluido, puede interesarnos conocer
el tiempo de contacto entre |os componentes de estos dos fluidos para que la reac-
cién acance una extension dada.
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‘Nuevamente encontramos que la aproximacion tomada depende de la forma
del baance de materia. Consideremos, por gemplo, un gas que burbujea a través
de un liquido contenido en un recipiente. El reactante A se encuentraen €l gasy d
pasar répidamente a través del recipiente su concentracién no varia de modo apre-
ciable. El reactante A es absorbido y reacciona lentamente con e componente B
dd liquido. La agitacion es suficiente para mantener uniformes las concentraciones
en todas las partes del liquido. Con el transcurso del tiempo la concentracion de B
descendera pero la concentracion de A permanecera constante. Si la cinética es de
primer orden con respecto a A y a B, tenemos:

1dNg _
—rg = -V_l at - kCACB
Efectuando operaciones e integrando, teniendo en cuenta que C4 es constante,
resulta :

° dCs _ kCAf: dt

clo Cs
0 bien
1 Cro

il oo

G _ e-Cakt = p-PaktiH, (13-62)
CBO

Esta expresion es idéntica a la ec. (13-51); una se aplica a flujo en pistén y la
otra a contacto discontinuo de un liquido con un gas de composicion uniforme.

DESTILACION REACTIVA Y REACCIONES EXTRACTIVAS

Hasta ahora hemos estudiado en este capitulo dos razones por las que se
efectlian las reacciones fluido-fluido: para facilitar la separacion de un compo-
nente contenido en un fluido, y para obtener un producto deseado en reacciones
heterogéneas. Vamos a considerar ahora la tercera razon, € modo de lograr una
distribucion més favorable del producto en reacciones homogéness.

Para aclarar conceptos supongamos una reaccién homogénea catalizada en
laque A setransformaen Ry éste en S, siendo R e producto deseado. S R es
soluble en una segunda fase inmiscible con la fase en que se efectla la reaccion,
podemos introducir deliberadamente en e reactor esta nueva fase inmiscible, ex-
traer R a medida que se va formando, y obtener asi una distribucion mas favorable
del producto. En forma esquemética:
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(13-63)

En la Fig. 1346 se representan varios dispositivos de reaccion en los que la nueva
fae s un ges

No resulta dificil demostrar (véase €l problema 13-29) que cuando k, 7 &, la
formacion de R es maxima si la reaccion transcurre de modo completo, en cuyo
caso la relacion entre la producciéon de R (en la nueva fase) y S viene dada por
ks/k,. COMO k, Y k, corresponden a etapas quimicas mientras que k, corres}.onde
a una etapa fisica, es facil modificar sus vaores relativos; disminuyendo k, y k,
con respecto a k, se obtendré una distribucion mas favorable del producto.

Como ejemplo, consideremos que una reaccién homogénea en fase liquid 1 se
efectlia en un reactor discontinuo con k; = 1y k, = 4. De acuerdo con lo que
hemos estudiado en el capitulo 7 tendremos:

C‘R..méx -
w7

Sin embargo, si se hace burbujear un gas a través del reactor para separar € pro-
ducto R formado, y s la velocidad de transporte liquido-gas de R basada en €
volumen es k; = 6, entonces como kj > k:

CR.mﬁx - k3 - 6 —
Cro —k2+k3 4+6 60%

Gas con R Ges con fi Gas con R

(a) (b) (c)

Fig. 13-16. Reaccién extractiva con liquido en (a) sistema discontinuo (b) flujo en
mezcla completa (c) flujo en pistén., En el liquido se efectua la reaccion A ~» R — §;
gas es la fase nueva.
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Para hacer alin mas favorable la distribucion del producto podemos disminuir la
temperatura del reactor de modo que k, = 0,1, k, = 0,4, mientras que k, permanece
constante, con lo cual:

Cglw _ 6

C a0 =5704- %%

Este gjemplo muestra claramente el gran aumento que puede lograrse en la
distribucion del producto cuando un sistema homogéneo se transforma en hete-
rogéneo.

No resulta dificil extender estas consideraciones a otras estequiometrias y a
otros casos en los que tanto A como R sean solubles en la nueva fase; en los pro-
blemas 13-30 a 13-32 se plantean algunos de estos casos. La polimerizacion en
emulsién es una reaccion industrial importante en la que se utilizan estos principios.

Considerando las enormes ventagjas que esto representa, es sorprendente que
se haya prestado tan poca atencion a este tipo de operaciones. En general, cuando
en una reaccion multiple nos encontramos con una distribucion poco favorable
del producto deberiamos considerar siempre la posibilidad de poner en contacto
e sstema reaccionante homogéneo con una nueva fase En este caso deberian estu-
diarse las relaciones de equilibrio entre fases (solubilidades o presiones de vapor)
para saber s este nuevo método de contacto mejora la distribucion del producto.

Cuando las dos fases son un gas y un liquido la operacién se denomina des-
tilacion reactiva, y cuando ambas son liquidas se llama reaccién extractiva.

OBSERVACIONES

En este capitulo hemos esbozado € problema complejo de los métodos de
contacto entre dos fluidos. Se pueden hacer varias extensiones de este estudio.
En una gran érea se consideran otras formas de la velocidad para reacciones sim-
ples y smulténeas, y e andlisis de reacciones miltiples tales como fermentaciones
[véase Aiba y col. (1965)] y polimerizaciones, que representan problemas dificiles
pero extremadamente importantes.

Otra extension amplia los procedimientos de disefio a sistemas en los que can-
tidades significativas de A y B que no han reaccionado estan presentes en ambas
fases, a sistemas en los que la reaccion se efectlia en ambas fases, y a reacciones
lentas en las que ha de tenerse en cuenta la resistencia al transporte de materia
(caso cinético G). Trambouze y col. (1961 a, ) han logrado significativos avances
€en este campo.

Finalmente, es necesario investigar con mas detalle y sistematizar 1os nume-
rosos aspectos de las reacciones extractivas. Todavia no se ha hecho nada en este
campo.
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PROBLEMAS

Estdn agrupados del modo siguiente:
Problemas I-1l. Cinética gas-liquido.
Problemas 12-18. Disefio de torres.
Problemas 19-28. Reactores discontinuosy en etapas multiples.

13-1. Hade separarse CO, de aire por contacto con agua en contracorriente a 25 “C.
a) {Cuéles son las resistencias relativas de las peliculas gaseosa y liquida?
l:?) {Cudl serdlaforma mds sencilla de la ecuacion de velocidad a emplear para el disefio de la
torre
) ¢Puede esperarse que resulte adecuada la absorcion con reaccion quimica para esta opera-
cion? (Por qué?
Para @ CO, entre € aire y e agua encontramos los siguientes datos en la bibliografia
kga = 80 mol/(hr)(litro)(atm)
kia = 25/hr
H = 30 atm. lit/mol
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13-2. Se proyecta emplear una disolucién de NaOH para aumentar la separacion del CO,
del aire a 25 “C; (véanse los datos del problema anterior).
a) Indiquese la forma adecuada de ecuacion de velocidad a emplear cuando pco, =

0,01 atm y ladisolucién de NaOH es 2 N.
6) (Cuédnto puede aumentarse la absorcidn con respecto a la absorcién fisica en agua pura?
Supdngase que la reaceién es instantanea y esta representada por:

CO, + 20H" = H,0 + CO5~-

13-3. Repitase € problema anterior para pcos = 0,2 atm y una disolucion de NaQH 0,2 N.

13-4. Una corriente gaseosa a 20 atm contiene SH, (0,1 %) que ha de absorberse a 20 °C
en una disolucion que contiene 0,25 mol/litro de metanolamina (MEA). Indiquese la forma
de la ecuacién de velocidad que ha de aplicarse en estas condiciones, y cuanto aumenta la velo-
cidad de absorcién con respecto a la absorcion fisica en agua pura

Datos. El SH, y la MEA reaccionan del modo siguiente:

H,S + RNH,; = HS- + RNH,*

y como se trata de una reaccion de neutralizacion dcido-base podemos considerar que es irrever-
sible e instanténea. También se dispone de los siguientes datos (Dackwerts, 1970):

kaa = 0,030/seg
kisa = 6 x10* moljem’  seg . am
Dar= 1,5 X 10° cm*/seg

Dy = 10° cm'/seg
H, = 0,115 atm : litro/mol «= para SH; en agua

13-8. Considérese un gas muy soluble en agua, como €l amoniaco, para € cud a 10 °C

H ~ 0,01 atm: litro/mol

Considtrense también gases ligeramente solubles, como monéxido de carbono, oxigeno, hi-
drégeno, metano, etano, 6xido nitrico, y nitrbégeno, para los cuales

H % 1000 atm: litro /mol

Para la absorcion fisica de los gases muy solubles y ligeramente solubles en agua, suponiendo
que no hay reaccion:

a) (Cudles son las resistencias relativas de las peliculas gaseosa y liquida?

b) {Qué resistencia controla € proceso de absorcion?

C) ¢{Qué forma de ecuacion de velocidad ha de emplearse en € disefio para estos dos casos?
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d) ;Cémo afectala solubilidad de los gases ligeramente solubles a su velocidad de absorcién
en agua?

) ¢En qué caso (gas ligeramente soluble o muy soluble) la reacciéon quimica sera mds (til
para acelerar e proceso y por que?

Para efectuar |as estimaciones de este problema empléense los 6rdenes de magnitud de k; y &,
dados en este capitulo.

13-6. Considérese |a absorciéon de una base A en agua, en una columna de relleno. En yn
punto en & que e gas es absorbido por agua pura la velocidad globa basada en la unidad de vo-
lumen de torre viene dada por:

v 1 dN
=1, =(-ria = _'f}""a;é = Kp,apa

siendo K ,a € coeficiente global basado en la unidad de volumen de la torre.

a) Supongamos ahora que para favorecer la absorcion se le aiade d agua d §cido B. Supo-
niendo que la reaccion es instantdnea, indiquese como variar8 Kjea con la concentracion del
4cido, representando K¢ frente a la concentracion del  4cido. Indiquese también como esta
representacién permitird estimar los coeficientes individuales de transporte de materia para la ab-

sorcion fisica. , o ,
) Sherwood y Holloway (1940) determinaron |os datos siguientes para la absorcion de amo-

niaco en soluciones 4cidas de distintas concentraciones a 25 “C:

f

Kaga, mol/(h) -(litro). (atm)| 300 310 335 350 380 370
Normalidad del 4cido 04 1,0 1,5 2,0 2,8 4.2

A partir de estos datos determinese la contribucién de la pelicula gaseosa (en °/) alaresis
tencia global a transporte de materia en la absorcion fisica del amoniaco en € aire.

13-7. Para la absorcién de A en un reactante B, experimentos previos efectuados en un
doble reactor de mezcla completa utilizando una determinada relacién de volumenes, area de
interfase, y velocidad de agitacion, condujeron a:

dg oc poCs

a) {Qué régimen cinético sugieren estos resultados? _ _
b) S es posible mds de un régimen, (qué experiencias adicionales serdn necesarias para dis-

tinguirlos?

13-8. Repltae e problema anterior con la siguiente modificacion: La velocidad viene dada por:

PaCs

A
-y ——2=
A ™ const. + Cp
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13.9. El doble reactor de mezcla completa de la Fig. 13-3 se ytilizg para estudiar |a cinética
de absorcién de A en una disolucion reactiva. La reaccion es bastante rdpida y su estequiometria
viene dada por:

A(gas) + B(liquido) — producto

En una experiencia determinada, a 15,5 °C y 1 atm, y con un é&rea de interfase gas-liquido de
100 cm*, se obtuvieron los siguientes resultadus:

Gas a la entrada: pa= 0,5 am, v = 30 cm’/min
Gas a la sdida v = 15,79 cm’/min
Liquido de entradac  €Cs = 0.20 mol/litro, y = 5 cm’/min

Calcllese, para esta experiencia
a) Cp a la sdida dd reactor.
6) La velocidad de absorcion.
c) La velocidad de reaccidn.

13-10. La absorcidn del componente A gaseoso en una disolucién acuosa del reactivo B
Se gjusta a la estequiometria:

A(gas) + B(liquido) — producto
Las difusividades de A y B en agua son igudes y € coeficiente de distribucién de A entre las fases es
Ha = 2,5 atm  litro/mol

Se han hecho una serie de experiencias en € doble reactor de mezcla completa de la Fig. 13-3 con
un 4rea de interfase de 100 cm*. Las alimentaciones y los flujos se han gjustado de modo que las
condiciones en e reactor y las velocidades calculadas son las siguientes:

Experiencias  pa, atm CB, mol/cm’ —ra, mol/seg ' MY
! 0,05 10 x 10-¢ 15 x 10-8
2 0,02 2 x 10~¢ 5 x 10-8
3 0.10 4 x 10~ 22 x 10-8
4 0,01 4 x 10~ 4 x 10-¢

¢Qué puede deducirse sobre las velocidades y regimenes para esta absorcion y reaccién?

13-11. Seutilizae doble reactor de mezcla completa de la Fig. 13-3 para estudiar la cinética
de una reaccion en suspension, en la que € liquido que contiene en suspension las particulas de
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catalizador y una concentracion elevada del reactante B, se pone en contacto con el reactivo ga-
se0so puro A a1 atm. Cuando € volumen del liquido es de 200 ¢m? se. obtienen los siguientes
resultados :

Area de interfase Velocidad basada
gas-liquido, g ca ¢n e area de interfase
Experiencias om’ cm” liquido ~rl
! 10 0.1 10
2' 10 0S o5
50 0,1 2.5
4 50 0.5 10

Sabiendo que la etapa quimica en la superficie del catalizador es répida, dedlzcase una expresién
para la velocidad de reaccion basada en la unidad de volumen de suspension, e indiquese si- hay
una resistencia controlante.

13-12. Considérese la reaccién infinitamente répida de los glemplos 13-1 a 134. S se
aumenta la concentracion del &cido en € liquido absorbente se alcanza un punto a partir del
cua un aumento posterior de 1a concentracion del &cido no se traducir& en un aumento de la
velocidad global de transporte de materia y en una disminucion de la atura de la torre.
Cacllese esta concentracion minima para la velocidad maxima de transporte.

13-13. Repitanse los gemplos 13-1 y 1'3-2 empleando flujos en corriente directa a través
de la torre.

13.14. Repitanse los gemplos 13-3 y 13-4 empleando flujos en corriente directa a través
de la torre.

13-15, Repltase & gemplo 13-2 empleando un &cido diluido de concentracion

Cy = 3.2 mol/m?

13-16.  Unaimpureza A contenida en un gas ha de reducirse desde e 1 % hasta 2 ppm, por
contacto en contracorriente con un liquido que contiene un reactante de concentracion
Cu= 3,2 mol/m’.

ka,a = 32 000 mol/h . m® atm
ka@a = knia = 0,5/h

Hy = 1,125 X 107 am + m’/mol
Cr = 56 000 mol/m*
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La reacciéon A + B— productos es rapida

a) Cacllese la dtura necesaria de torre.

b) {Qué recomendaciones hemos de hacer (sobre la c¢oncentracién del resctante en fase li-
quida) que puedan ser susceptibles de mejorar € proceso?

©) ({Qué concentracion de entrada de B dara la altura minima de torre? (Cual es esta altura?

13-17. El SH, contenido en un gas se reduce desde € 1 % hasta menos de 1 ppm por con-
tacto, en una torre de relleno, con una disolucién acuosa que contiene 0,25 mol/litro de meta-
nolamina (MEA). Calcllese unarelacién adecuada de L/G a emplear y la altura de torre necesaria.

Duros: El SH; y la MEA reaccionan del modo siguiente:

H,S + RNH; — HS- + RNH;*

y como se trata de una reaccion de neutralizacion écido-base puede considerarse irreversible e
instanténea.
Para @ flujo de gas puede tomarse € valor:

G = 3 x 1073 mol/em* . seg

Pueden emplearse también los valores siguientes de Danckwerts (1970):

kpaa = 0,03 seg
kaga = 6 X 1075 mol/cm® . seg  atm
Dy = 1,5 % 1075 cm®/seg
D5 = 107° cm*/seg
Hy = 0,1151it. atm/mol — para H.§ en agua

13-18. Supodngase que se alcanza la conversion del 50 % de benceno a monoclorobenceno
operando con flujo en pistén en contracorriente y empleando como alimentacién cloro y benceno
puros, L’jG’ = | (véase & gemplo 13-5). ;Cudnto puede aumentarse la conversién S la dtura
de la torre se duplica? Supdngase que no se efectlia ninguna reaccién lateral.

13-19. Enun reactor de mezcla completa de 100 litros se efectlia la reaccion de A que entra
en una corriente acuosa (Cax=1,5 mol/litro, va= 2 litros/minuto) con B que entra en una
corriente orgénica (Cro=1,0 mol/litro, vs=4,5 litros/minuto). El 20 % del volumen del reac-
tor esta ocupado por lafase acuosa y € resto por la organica, y en estas condiciones la velocidad
de reaccidbn es pequea y viene dada por:

_ 1dN, litro
V dt 694 mol - mm) CaCa
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PROBLEMAS
a) Calcllense las conversiones fraccionales de A y B en € reactor a partir de las gréficas de

este  capitulo.
completa 'y comparense las soluciones con las del gpartado a)

13-20. Repitase € problema 13-19 con la siguiente modificacion: € 80 % es fase acuosa

b) Calcllense las conversiones a partir de las ecuaciones de disefio para reactores de mezcla
y el 20 % orgénica Supéngase también que la reaccion se efectlia solamente en la fase orgénica.

13-21. Si e reactor de 100 litros del problema anterior se sustituye por dos reactores de
mezcla completa de 50 litros, cacllese la composicidn de las corrientes de salida:
a) para flujo en contracorriente,

b) para flujo en corriente directa.
13-22. Cuando se ponen en contacto en contracorriente dos sustancias inmiscibles A y B

en dos reactores de mezcla completa del mismo tamaidio la conversion global de A es del 90 %%

y lade B del 60 %. Calcllese la conversion entre etapas.
En un reactor discontinuo de10 litros se introducen las sustancias inmiscibles A y B

y a cabo de 1 h se encuentra que la conversién_ de A es del 98 %. Determinese € valor del

13-23.
coeficiente cinético en la expresion de la velocidad
. LdN.
V th ktCACB
Para la fase A: Cun = 1 mol/lit. Vi =6 lit
Cy = 2 mol/lit, Ve =4 lit

Para la fase B:

13-24.  En un sistema reactor de 3 etapas en contracorriente reaccionan las sustancias inmis-
cibles A y B. Las corrientes de alimentacion son

v, = 100 lit/h

Cw = 2 moalilit, 5
vy = 120 lit/h

Para A: W=
Para B: Cu = 2,5 mol/lit,
Para |a relaciAn de volimenes previsto entre las fases la velocidad de reaccidn viene dada por

C1dN,
V dt YZ 76 mol- h)CACla

Calcllese la magnitud de las etapas para dcanzar la conversion del 95 % del reactante A
13-25. Los reactantes A y B se encuentran en fases separadas. Para una alimentacion equi-
molar de A y B en contracorriente en un sistema de tres reactores se alcanza una conversion de

99 % de A.
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a) Calctilese cuanto puede aumentarse la produccion si se aftade un cuarto reactor a sistema
de tres reactores, conservando la misma conversion.

b) Calcllese la conversién que se dcanza en cada unidad e indiquense en un esquema las com-
posiciones de los fluidos que salen de cada unidad.

13-26. En € sistema de los tres reactores del problema anterior:

o) Indiquese € efecto sobre la produccién, si e caudal total se mantiene constante y Cg,
aumenta un 50 %, de tal modo que entran a sistema 1,5 moles de B/mol de A.

b) Represéntese en un esquema las composiciones de los fluidos que salen de cada unidad.

1337. En un mezclador-sedimentador se ponen en contacto y reaccionan dos fluidos. La
fase continua consta de reactante puro A que es muy poco soluble en la fase B’ que contiene a
reactante B. La reacci6n es lentay se efectlia solamente en la fase dispersa de acuerdo con:

. L dN,

El componente A puro se recicla continuamente, y los productos de reaccion se mantienen en la fase
dispersa

¥ a) Suponiendo flujo en mezcla completa en e mezclador y despreciando e tiempo de perma-
nencia en e sedimentador, ded(izcase una expresi6n para la concentracién de B en la corriente
de salida del mezclador-sedimentador en funcion de g, k, Cgy, Y |@ concentracién constante de A
en la fase dispersa.

b) Cacllese e coeficiente cinético para la reaccion (en moles, litro. minuto), a partir

de los siguientes datos experimentales:

Cauda de lafase B' = 0,2 cm’/seg

Fraccion de fase dispersa en e reactor = 24 %

Volumen de fluido en e reactor = 1500 cm®

Concentracion de A en la fase dispersa = 2,7 » 10=* moal/litro

Concentracion de B en la fase dispersa que entra a reactor = 0,02 mol/litro
Concentracion de B en la fase dispersa que sale del peactor = 0,0125 moal/litro

13-28., Indiquese s es més eficaz €l flujo en pistén en corriente directa o en contracorriente,
para una reaccion lenta entre A y B que inicialmente se encuentran en fases diferentes. La cinética
es de segundo orden y se gjusta a la ec. (13-53). Comprobar esta conclusiéon por comparacion de
los volumenes de reactor empleados para alcanzar una conversién del 99 % del reactante limitante,
empleando: a) alimentacion equimolar; b) alimentacién constituida por 1,3 moles de B/mol de
A,y €) un gran exceso de B.

13-26. Supdngase que la reaccidn sucesiva en fase liquida de A paradar Ry paradar S se
efectlia en un reactor discontinuo (o de flujo en pistén), y supongase también que R se puede
separar siemore por medio de un gas que borbotea a través del liquido (véase la Fig. 13-16 a).
Por consiguiente, con cinética linea directa de acuerdo con la g, (13-63) tenemos:
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Nc: = Kna;

Rnuevn fase

a) Dedlzcase la expresion para el instante en que la cantidad de R es méxima.
) A partir de esta expresion demuestrese que i k, > k; la reaccion ha de transcurrir hasta
la conversién completa para producir la cantidad maxima de R. Téngase en cuenta que en estas

condiciones todo € R formado se encuentra a fina en la fase gaseosa.
¢) Calcilese € rendimiento fraccional de R en este caso.

13-30. Repitase el problema 13-29 para un sistema de contacto de reactor con burbujeo
en € que pasa @ liquido en flujo en mezcla completa (véase la Fig. 13-16 b).

1331. La reaccién elementa homogénea en serie-paraelo:

+B +B ' 4

A R dessto

—_————
ky = 1 litro/mol'min k: = 8 litros/mol'min

se efectlia en un reactor discontinuo en € que Ca = 1 mol/litro, y Cp, = 10 mol/litro.

a) Cdcllese Cr, max/Cag en € reactor discontinuo.
Supdngase que R es el Unico componente de lareaccién con una presion de vapor significativa. Su-
péngase también que cuando € gas burbujea vigorosamente a través del reactor € coeficiente de
transporte gas-liquido para R es:

Kma, = 80 miﬂ-l

b) Calcllese. Ca, msx/Caq €N € reactor en estas condiciones.
€) S Cg, disminuye desde 10 hasta 1 mol/litro calcllesela variacion de Cr, max/Cae del apar-

tado b).
d) S la temperatura disminuye de modo que &, = 0,3 y k, = 1 mientras que Kr;a; permanece

congtante, calcllese la varjacion de Cr, max/Cag del apartado b).
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Rcaccioncs catalizadas por sélidos

Se ha comprobado que la velocidad de un gran nimero de reacciones esta afec-
tada por la presencia de sustancias que no son los reactantes originales ni los pro-
ductos finales de la reaccion. Estas sustancias, llamadas catalizadores, pueden re-
tardar las reacciones, en cuyo caso se denominan catalizadores negativos, o au-
mentar su velocidad, llamandose entonces catalizadores positivos. Los cataliza-
dores pueden ser solidos o fluidos; cuando son fluidos el disefio es directo y se ha
estudiado en los capitulos correspondientes a los sistemas fluidos. En estos dos
Ultimos capitulos consideramos reacciones en las que € catalizador es un sdlido.
En este capitulo se estudian los catalizadores cuya eficacia no varia con € tiempo
ni con el uso, y en @ capitulo siguiente se extiende este estudio a los catalizadores
cuya eficacia varia con el tiempo 0 con € uso.

Las reacciones catalizadas por solidos generalmente implican rupturas o unio-
nes de ata energia y juegan un papel importante en muchos procesos industriales,
como, por giemplo, en la produccion del metanol, amoniaco, éacido sulfdrico, y
varios productos petroleoquimicos. Consideremos una fraccion del petréleo na-
tural; como estd formado por una mezcla de muchos componentes, principal-
mente hidrocarburos, su tratamiento en condiciones extremas conducira a una
variedad de cambios que se efectlian simultfineamente, dando lugar a una serie
de compuestos, unos deseables y otros no. Aunque frecuentemente un catalizador
puede hacer variar la velocidad de las reacciones en miles o millones de veces
también se encuentra, para muchas reacciones, que la caracteristica mas impor-
tante de un catalizador es su selectividad. Entendemos por selectividad la propie-
dad dd catalizador que permite modificar solamente la velocidad de ciertas reac-
ciones, muchas veces la de una reaccion determinada, no afectando a las demés.
De este modo, en presencia de un cadizador adecuado pueden obtenerse productos
gue contengan predominantemente las sustancias deseadas a partir de una alimen-
tacion determinada.

Seguidamente hacemos algunas indicaciones de tipo general, sobre los catali-
zadores.

505
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1. No se conoce bien el modo de seleccionar un catalizador para promover
una reaccion especifica; por consiguiente, en la préctica se necesita realizar una
amplia serie de ensayos para lograr un catalizador satisfactorio.

2. La reproducciéon de la congtitucién quimica de un buen catalizador no
es una garantia de que & sdlido obtenido tenga actividad catditica.

3. La caracteristica anterior, nos sugiere que lo que imprime actividad cata-
litica a una sustancia es su estructura fisica o cristalina. Esta afirmacion esta refor-
zada por el hecho de que calentando un catalizador por encima de una temperatura
critica determinada puede perder su actividad, a veces para Siempre. En consecuencia,
la investigacion actual sobre catalizadores esta centrada fundamentalmente en la
estructura de la superficie de los solidos.

4. Para explicar la accién de los catalizadores se admite que las moléculas
reaccionantes se estan modificando de algin modo, energetizandose, o formando
productos intermedios en las regiones proximas a la superficie del catalizador;
se han propuesto varias teorias para explicar los detalles de este comportamiento.
En una de las teorias se supone que e producto intermedio es como una asocia-
cion de una molécula de reactante con una region de la superficie; es decir, las
moléculas estan ligadas de algiin modo a la superficie. En otra teoria, se supone
gue las moléculas se mueven en e entorno proximo a la superficie y estan bajo
la influencia de las fuerzas de superficie; de acuerdo con esta teoria las moléculas
son moviles aunque estéan modificadas por las fuerzas de superficie. En unatercera
teoria se supone que se forma un complgo activado (un radica libre) en la su-
perficie del catalizador; después este radical libre se mueve hacia € seno de la
corriente gaseosa provocando una cadena de reacciones con nuevas moléculas
antes de ser finamente destruido. En contraste con las dos primeras teorias, que
consideran que la reaccion tiene lugar en las inmediaciones de la superficie, esta
tercera teoria considera a la superficie del catalizador como un simple gene-
rador de radicales libres, verificAndose la reaccion en el seno del gas.

5. De acuerdo con la teoria del estado de transicion, el catalizador reduce la
barrera de energfa potencial, que ha de sobrepasarse para que los reactantes puedan
formar productos. Hemos visto en el capitulo 2 que esta disminucion de energia
esta reflejada en la correspondiente disminucion de la energia de activacion para la
reaccion, y en consecuencia, en un aumento de la velocidad de reaccion. En la
Figura 14-1 se muestra este descenso en la barrera de energia.

6. Aungue un catalizador puede aumentar la velocidad de una reaccion, nunca
determina € equilibrio o punto fina de una reaccién, que esta regido solamente
por la termodinamica. Es decir, con o sin catalizador, la constante de equilibrio
para la reaccion es siempre la misma.

7. Como la superficie sdlida es la responsable de la actividad catalitica, se
ha de procurar que los catalizadores tengan una gran superficie facilmente acce-
sible en materiales de facil manegjo. Por diferentes métodos pueden obtenerse 4reas
de superficie activa del  tamafio de campos de futbol por ¢m?® de catalizador.
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Sin catalizador el complejo tiene
energia potencial elevada, lo que origina

una velocidad de reaccién baja

5
>

Diferentes
caminos Con catalizador la barrera

de reaccion de energia desclende, permitiendo
velocidades de reaccion mas altas

Estado
inicial

final

Energia de las particulas reactantes

\ 4

Reactantes Complejo Productos

Transcurso de la reaccion

Fig. 14-1. Representacién de la accion de un catalizador

Aunque hay muchos problemas referentes a los catalizadores sélidos, consi-
deraremos sélo los diferentes aspectos sobre € modo de actuar € catalizador, en
cuanto a su influencia en la forma y desarrollo de las ecuaciones de velocidad
necesarias para el disefio. Supondremos, simplemente, que disponemos de un ca
talizador determinado, con ciertas propiedades cataliticas con las que se promueve
una reaccion especifica. Hemos de evaluar el comportamiento cinético de los reac-
tantes en presencia de esta sustancia, y después emplearemos esta informacion
para e disefio.

Nuevamente, como en las reacciones heterogéneas no catalizadas, seguiremos
un procedimiento de dos etapas. determinar la cinética de la reaccidn, y emplear
esta informacion para € disefio.

ECUACION DE VELOCIDAD

En las reacciones en fase gaseosa catalizadas por solidos, la presencia de la
superficie catalitica en las proximidades de las moléculas de un gas reactivo, hace
gue se efectlie la reaccion. Con pastillas de catalizador poroso. la reaccion trans-
curre en toda la interfase gas-sdlido, tanto en la superficie exterior como dentro
de los poros de la pastilla. Para estos sistemas la representacion que més se gjusta
al comportamiento real considera que la reaccion se efectlla en una extension
mayor 0 menor a través de la pastilla de catalizador. Este comportamiento no
concuerda con €l modelo de nlcleo sin reaccionar, con un frente de reaccion defi-
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nido y moévil y que se utiliza para representar las reacciones gas-solido no caw
das dd Capitulo 12.

En la deduccion de las expresiones de velocidad para reacciones cataj
han de tenerse en cuenta los &&tintos procesos que pueden ofrecer resistenci
reaccion. Para una sola particula de catalizador poroso, podemos representar
procesos del modo siguiente:

Resistencia de /a pelicula gaseosa. Los reactantes han de difundirse
el seno del fluido hasta la superficie exterior del catalizador. )

Resistencia a la difusién en los poros. Como € interior de la pastilla%
un 4rea mucho mayor que la superficie exterior, la mayor parte de la rey
tendra lugar dentro de la propia pastilla. Por consiguiente, |os reactantes hq
desplazarse hacia su interior a través de los poros.

Resistencia en la superficie. En su desplazamiento las moléculas reacy
han de ligarse en algin punto a la superficie del catalizador donde reacc
para dar productos, que después se liberan a la fase fluida dentro de los n

Resistencia a la djiiidn de los productos en los poros. Los productos g
funden después hacia € exterior de la pastilla '

Resistencia de la pelicula gaseosa para los productos. LoOS productos e my
después desde la salida de los poros del catalizador hasta € seno de la cors
gaseosa. )
Resistencia al flujo de calor. Para las reacciones rapidas que van acomj
das de gran desprendimiento o absorcion de calor, € intercambio de calor en la
de reaccién puede no ser lo suficientemente rdpido para que la pastilla se
tenga en condiciones isotérmicas. Si ocurre esto, la pastilla se enfriard 0 se C
tard, lo que puede afectar grandemente a la velocidad. Por consiguiente, la
tencia a la transmision del calor a través de la pelicula gaseosa o dentro ||
pastilla puede influir sobre la velocidad de reaccion.

Estudiaremos mas adelante estos efectos calorificos. En primer lugar, <
deramos solamente las resistencias al transporte de materia; también aqui, al
que en los sistemas heterogéneos de los Capitulos 12 y 13, puede no ser nece#
tener en cuenta simultaneamente todos estos términos. Frecuentemente, |ad
Ultimas etapas pueden despreciarse o incluirse en los dos primeros terminos.”
giemplo, cuando no hay variacion en e nimero de moles durante la reaccié®™* " 3
difusion de los productos hacia fuera puede tenerse en cuenta simplemente ¢ Ve /t’
derando la interdifusion equimolar del reactante en los poros, en lugar de 0,"&1‘
derar la difusion del reactante a través de un fluido estancado.

Considerando solamente el movimiento de los reactantes a través de un Q1.
poro idealizado del catalizador, hemos de tener en cuenta tres resistencias, < N
S muedtra en la Fig. 14-2; como estas resistencias no estdn todas en serie 0 en P” =3~
lelo no pueden emplearse aqui los métodos sencillos de combinacion de resiste?“Rq s
indicados en e capitulo Il. En la Fig. 14-2 vemos que las etapas de resiste"§a
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——>{ Pelicula ¥ Seccion de la pastilla de un
| gaseosa P catalizador conteniendo un poro Ideal
8
bl
81
=l
] O 7
3 uperficie interior de la pastilla del catalizador

(a)

Concentracion del reactante

Y

(b)

. Para la reaccion que geefectia

|Heststencia de dentro de la pastilla _ Resistencia a |a difusién
IIa pelicula del catalizador / en los porog

Igaseosa

Resistencia al fenémeno de superficie

Para la reaccléon que 8e efectlia en la superficie exterior del catalizador

(c)

Flg. 14-2, Modelo de reaccién continua para un catalizador poroso: (ga) Esquema de un
poro de catalizador. (b) Concentracién de los reactantee en loe alrededores de un poro.
(c) Analogia eiéctrica de un poro

en la peliculay en la superficie estan interrelacionadas en serie, y que la etapa de
difusién en los poros es la que conduce a complicaciones ya que no esta relacio-
nada de modo sencillo con las otras etapas. En consecuencia, las resistencias de
la peliculay de reaccion en la superficie pueden considerarse separadamente, mien-
tras que la resistencia a través de los poros no puede considerarse nunca inde-
pendientemente.

VVamos a estudiar ahora las distintas formas de la ecuacién de velocidad cuando
es grande o dominante una de las resistencias con respecto a las otras.
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La pelicula gaseosa como etapa controlante

Cuando laresistencia de la pelicula gaseosa es mucho mayor que la de difusion
en los poros o la de los fenébmenos de superficie, la velocidad de reaccion esta
limitada por € flujo de reactante hasta la superficie, regido por e coeficiente de
transporte de materia kg entre & gas y €l solido. La velocidad basada en la unided
de superficie externa de la particula, Sext, €S:

1 dN,
L dt

= ky(Cpg = Ca) (14-1)

siendo Cag la concentracion del reactante A en la corriente gaseosa, y Ca, la con-
centracién de equilibrio en la superficie.

Los vdores de los coeficientes de trangporte de materia para diferentes esquemas
de contacto, pueden encontrarse en la bibliografia, generalmente como correlacio-
nes adimensionales empiricas o0 semiempiricas del tipo de la ec. (12-22). Si laresis-
tencia de la pelicula gaseosa es la controlante, como suele ocurrir en las reacciones
a temperatura muy elevada, la velocidad observada para la reaccién global, sera la
misma para todas las reacciones sdlido-fluido, tanto que sean catalizadas como que
no lo sean.

El fendmeno de superficie como etapa controlante

Debido a la gran importancia industrial de las reacciones cataliticas se ha hecho
un considerable esfuerzo en e desarrollo de teorias que pudieran constituir bases
racionales para la deduccién de ecuaciones de velocidad. La més til para nuestros
fines supone que la reaccion tiene lugar en centros activos de la superficie del cata-
lizador, y se admite que se presentan sucesivamente las tres etapas siguientes en la
superficie;

Etapa 1. Se adsorbe una molécula en la superficie y queda ligada a un centro
activo.

Etapa 2. Reacciona con otra molécula situada en un lugar adyacente (me-
canismo de doble centro), con una procedente de la corriente gaseosa (mecanismo
de un solo centro), o simplemente se descompone en dicho lugar (mecanismo de
un solo centro).

Etapa 3. Los productos se desorben desde la superficie, con lo cual €l centro
activo queda libre.

Por otra parte, suponemos que existe equilibrio entre todas las especies de
moléculas: reactantes libres y productos libres, reactantes ligados, productos in-
termedios, y productos que intervienen en estos tres procesos.

Las expresiones de velocidad deducidas a partir de los distintos mecanismos
postulados son todas de la forma:



ECUACION DE VELOCIDAD 511

(término cinético)(potencial 0 desplazamiento
del equilibrio) (14-2)

(termino de resistencia)

velocidad de reaccion =

Por ejemplo, para la reaccién:

A+ B&2R + 5§, K

gue se efectlia en presencia de material portador inerte U, la expresion de velo-
cidad, cuando la etapa controlante es la adsorcion de A, resulta

k(ps =~ prps/Kps)
= 1. KusPebs + Kebs + Kabn + Ksps + Kudu

Cuando la reaccion entre las moléculas de A y B que estan ligadas : dos centros
activo adyacentes es la etapa controlante, la expresién de velocidad =s:

—r = k(paps — prps/K)
(I+ Kypx + Kops + Knpr + Kaps + Kupu)®

mientras que si la etapa controlante es la desorcién de R, se obtiene:

_n k(paps/ps = px/K)
= 1+ Kapa + Kpps + Kupaps/ps + Ksps + KuPu

Cada mecanismo de reaccion con su factor controlante tiene su correspondiente
ecuacion de velocidad. incluyendo cada una de tres a siete coeficientes arbitrarios:
los valores k. Por razones de claridad no emplearemos estas ecuaciones; en con-
secuencia, no entraremos en sus deducciones hechas por Hougen y Watson (1947),
Corrigan (1954, 1955), Walas (1959) y otros.

La mayor parte de los datos de conversion catalitica pueden gjustarse ade-
cuadamente en funcién del tiempo de contacto o tiempo espacial, mediante expre-
siones de velocidad de primero o n-ésimo orden, relativamente sencillas (véase
Prater y Lago, 1956). En consecuencia, resulta justificado el hecho de que nos ha-
yamos limitado a la eleccion de una expresién de velocidad entre las mdltiples
expresiones mas complicadas deducidas de los mecanismos tedricos. Por  consiguiente,
parece 16gico seleccionar la expresion cinética empirica més sencilla que se gjuste

satisfactoriamente a los datos. . _ _
A continuacion en distintos apartados, consideramos las ventgjas y 1os incon-

venientes de la utilizacion de ecuaciones de velocidad empiricas sencillas.
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Mecanismo real y predicciones futuras. El argumento mas notable en favor
de la blsgueda del mecanismo real, se basa en que si determinamos un mecanismo
que creemos que representa adecuadamente el comportamiento real, podemos hacer
extrapolaciones a condiciones de operacion nuevas y mas favorables con gran Segu
ridad. Este argumento es poderoso; otros argumentos, tales COMO el que un Mayor
conocimiento del mecanismo dc la catédlisis conducira a la obtencion de mejores
catalizadores en € futuro, no le conciernen al ingeniero del disefio que-ha de em-
plear € catalizador especifico de que dispone.

Problematica de la determinacién del mecanismo. Hemos de indicar, que s
una familia de curvas que representa €l tipo de ecuacion de velocidad correspon-
diente a un determinado mecanismo, se gjusta a los datos mucho mejor que otras
familias, han de rechazarse los mecanismos que corresponden a estas ofras familias.
Teniendo en cuenta que se pueden emplear arbitrariamente un gran nimero de
parametros (de tres a siete) para cada mecanismo de etapa controlante, se reque-
rira un programa experimental muy extenso y la obtencién de datos muy precisos
y reproducibles (lo que ya constituye un problema complicado en si) para la deter-
minacion de un mecanismo. Aun asi, este método no es suficientemente bueno para
seleccionar el mecanismo que mejor se gjuste a la redidad, incluso a los datos,
debido a que las diferencias en € gjuste pueden ser tan pequefias como para que
puedan atribuirse a los errores experimentales.

En términos estadisticos estas diferencias pueden no ser significativas. Hemos
de admitir que, s se gjustan bien a los datos diversos mecanismos alternativos, la
ecuacion seleccionada puede ser una que se gjuste bien pero no la que representa
la redlidad. Admitido esto no hay razén para que no empleemos siempre la més
sencilla 'y mas facil de mangjar, que se gjuste satisfactoriamente. En efecto, a me-
nos que haya buenas razones para usar la mas complicada -de dos ecuaciones
seleccionadas, emplearemos siempre la més sencilla de las dos, s ambas se gjustan
bien a los datos. El andlisis estadistico y las observaciones de Chou (1958) sobre
e gemplo del codimero en Hougen y Watson (1947), en € que se han examinado
18 mecanismos, pone de manifiesto la dificultad para la determinacién del meca
nismo correcto a partir de los datos cinéticos, y muestra que, aun en los progra-
mas de investigacion efectuados mas cuidadosamente, la magnitud del error expe-
rimental puede enmascarar facilmente a cualquiera de las diferencias predichas
por los distintos mecanismos.

Por consiguiente, no es casi hunca posible determinar cual es € mecanismo
correcto, con garantia razonable.

Inseguridad en la extrapolacion. Supongamos que hemos determinado € meca
nismo correcto. La extrapolacion a regiones no investigadas es todavia problemética
ya que pueden hacerse importantes otras resistencias, en cuyo caso varia la forma,
de la ecuacion globa de la velocidad.

Problemitica de la combinacion de resistencias. Supongamos de nhuevo que
hemos determinado € mecanismo correcto y la ecuacion de velocidad resultante
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para los fenémenos de superficie. La combinacion de esta etapa con cualquiera
de las otres etapas de resistencia, tales como la difuson en los poros o en la pelicula,
resulta bastante impracticable. Cuando haya esta combinacién, es mejor sustituir
los multiples coeficientes de la ecuacion de velocidad constantes, por una expresion
de velocidad equivaente de primer orden, que puede entonces combinarse con
otras etapas de reaccién para dar una expresion global de la velocidad.

Resumen. A partir de estas consideraciones llegamos a la conclusién de que
es bastante correcto emplear la expresion de correlacion de la velocidad mas sencilla
gue represente satisfactoriamente los datos.

Para otras observaciones referentes a la validez de la aproximacion del centro
activado, sugiriendo formas de ecuaciones cinéticas a emplear en el disefio de reac-
tores y la verdadera utilidad de la teoria del centro activado, vtanse los puntos de
vista opuestos presentados por Weller (1956) y Boudart (1956).

Forma de la ecuacion cinética a emplear cuando el fenémeno de superficie es
el controlante. A objeto de disefio, generamente podemos agjustar satisfactoria-
mente |os datos por una ecuacion cinética de primer orden, reversible o irreversible.

=T = kCA 0 —rIas = k(CA - CAG)
por una ecuacion cinética irreversible de orden n,

—Iy = kCAn

0 por una expresion simplificada sugerida por la teoria del centro activado

_ kCA k!CA - CAG)
TRETIERG 0O T =T+ kG
kC, kK(Cp - C )
Y Ly e VA _ As
"WEN FkCE © T =T+ KCy)

y ecuaciones similares cuando esta implicado mas de un reactante. Expresiones
cinéticas andlogas se empleardn para representar los casos en los que los fené-
menos de superficie son los controlantes.

Predicciones cualitativas segln la teoria del centro activado. El verdadero
valor de la teoria del centro activado, para el disefio, es que da una idea cua-.
litativa de lo que puede ocurrir en la extrapolacion a nuevas condiciones de ope-
racion. Imaginemos moléculas que se adsorben, reaccionan, y se desorben de la su-
perficie. A partir de las determinaciones de adsorcién sabemos que una elevacion



514 CAP. 14. REACCIONES ENTRE FLUIDOS CATALIZADAS POR SOLIDOS

en la presion origina un incremento en la cantidad de sustancias adsorbidas; por
consiguiente, si la adsorcién es la etapa que controla la velocidad, un aumento
en la concentracion del reactante originara un aumento en la velocidad de reaccion.

Supongamos que la etapa controlante es la de desorcién. Como la desorcién
es un proceso de equilibrio entre & centro ligado y las moléculas del producto libre,
no esta afectada por un aumento en la concentracién de los reactantes; por consi-
guiente, no obtendremos aumento alguno de la velocidad a aumentar la concen-
tracion del reactante.

Cuando €l factor controlante es la reaccion quimica, podemos suponer que
todos los centros activados estan actuando sin cesar. Aqui pueden considerarse
muchos casos: por gemplo, consideremos la descomposiciéon del reactante A por
el mecanismo de un solo centro. Aumentando la concentracién del reactante en la
atmosfera que rodea la superficie, no aumentara la velocidad de reaccién, por-
que se supone que la superficie ya esta saturada de A. Consideremos nueva-
mente el mecanismo de doble centro paralareaccion A + B — productos. Este me-
canismo admite que una molécula de A en un centro, reacciona atacando a una mo-
Iécula de B en un centro proximo. Ahora bien, si A se encuentra en exceso sobre la
superficie, la velocidad de reaccién es principamente funcidn de la concentracion
de B sobre la superficie. Aumentando Cg 0 disminuyendo C,, en ambos casos se
admiten més moléculas de B sobre la superficie, y por lo tanto aumenta la velocidad
de reaccion. Aumentando C, inundaremos simplemente la superficie con A despla
zando a B y en consecuencia disminuira la velocidad de reaccion. La Figura 14-3
resume estas conclusiones. Analogamente pueden considerarse otros casos.

Efectos de la variacion’ de la presion de operacién. La teoria del centro
activado permite predecir 10 que le puede ocurrir a la velocidad cuando extrapola-
mos a presiones de operacion més atas 0 mas bajas. En general, a presiones muy
bajas, cuando la adsorcidn es la etapa controlante. tenemos esencial mente una reac-
cion de primer orden. A presiones més atas la superficie se ira saturando cada vez
mas de moléculas; si éstas no reaccionan con suficiente rapidez, la reaccién de su-
perficie sera la etapa controlante, dando lugar a que la velocidad descienda o se
mantenga en € mismo nivel. Si los reactantes sobre la superficie reaccionan rgpida
mente pero los productos no se desorben tan rapidamente, la superficie ira saturan-
dose de moléculas de producto y la desorcién serd la etapa controlante, en cuyo
caso la velocidad de reaccion se mantendra nuevamente al mismo nivel.

El efecto de la presién sobre la velocidad de reaccion predicha por la teoria
del centro activado esta representado en las Figs. 14-4 y 14-5, y muestra que a
presiones bajas todas las reacciones se aproximan a una cinética de primer orden.
A presiones més altas la velocidad se estaciona haciéndose de orden cero, o puede
descender. Yang y Hougen (1950) hacen un estudio més detallado empleando datos
de la velocidad inicid.
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ﬂ La adsorcion de A como
etapa controlante
/ La reaccion como etapa controlante

La desorcién de B como
etapa controlante

(La linea de desorcion no ha de
encontrarse necesariamente por encima

de la reaccién)

Velocidad

3>
Presién parcial de A
adsorcién ~ reaccion . desorcién
- A —» (productos)’ — productos

La adsorcién de B como
etapa controlante

A La adsorcion de A 4
como etapa controlante
©
- 3 La reaccién
3 La reaccion 'g como etapa controlante
£ como etapa 4
% ontrolante >
> La desorcion como ‘
etapa controlante
Presion total CA/CB
(para un valor fijo de Ca/Cn) (para una presion total fija)
adsorcion » y
—> A reaccion desorcion
— (productos) » ——> productos
adsorcion
B e
pranad

Fig. 14-3. Variacién de la velocidad de reaccién con la relacién de reactantes y la pre-
sién total para los distintos mecanismos controlantes

Caso en que la resistencia a la difusién en los poros sea importante

Un solo poro cilindrico, reacciéon de primer orden. Consideremos en primer

lugar, un solo poro cilindrico con un reactante A difundiéndose hacia €l interior
del poro, para la reaccién de primer orden:

A — producto v LdNy_p Ca
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Desorclon
Reaccién 0
Desorcioén

Velocidad
Velw idad

Presién total Presién total
Fig. 14-4. Variacién del mecanismo controlante en funcién de la goncentracion del
reactante o de la presion total para !a reaccién de dos

reactantes, con mecanismo
de un solo centro,

adsorcion
A A*| reaccion desorcidn
+ -(productos)* === productos
B

y con relaciéon de reactantes fija, o por reaccién de reactantes aislados

que tiene lugar en las paredes del poro, difunditndose los productos hacia afuera

del poro como se representa en la Fig. 14-6. Mas adelante se estudia con més de-
talle este modelo.

Los caudales de entrada y de salida de las sustancias, en cualquier seccion del

Reaccion (cuando la relacién de reactantes es 6ptima)
o desorciéon

© \\

3 ~

8 éoQ Reaccién (para relacion de reactantes no éptima)

@ <

> bq?

&

Presién total (para una relacién fijla de reactantes)
Fig. 14-5. Cambio en el mecanismo controlante para @l mecanismo de doble centro:

adsorcion
———

—

-~

+ <
adsorcion
——— *

————

reaccion desorcién
Iy R*
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Seccién elemental del poro de catalizador
Irepresentado en 1a Fig, (14-7)

No hay reaccion al final del poro

£

Concentracion del reactante A

]
0 zent /' N\ zeal L
Distancia a lo largo del poro, 2
Fig. 14-6. Representacién de un poro cllindrico del catalizador.

poro. se representan en la Fig. 14-7. En régimen estacionario, un balance de mate-
ria para el reactante A en esta seccion elemental, conduce! a:
salida -entrada + desaparicién por reaccién = 0 1)

Area de seccion normal- xr2
Area lateral sobre la que se estd efectuando
la reaccién, S = 2xrAx

Flujo de entrada

(@) srmata:

Flujo de salida

N,
(%‘A sall'cllta-‘m.2 ? (%)sallda

en

fe-ax >
Zentrada*salida

velocidad de desaparicién
unidad de supetficie

Desaparicion de A por reaccién en la superficie = ( )(auperﬂcle)
= (— é— ‘!:'T‘- (superficie) v k,C, (277 Ax)

Fig. 14-7. Balance da materia para una porelén elemental de un poro de catalizador
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o] erﬁpleéndo las magnitudes representadas en la Fig. 14-7:

dC dC )
—ar2gli=A 2g( A =
r @( dx )salid:_ " 9( dx )entr-:-dak «Ca(2mr Bx) = 0

Efectuando operaciones

(. ()
dx salida dx /entrada - 2k, —
Ax Zr Ca=0

y en el limite, cuando Ax tiende a cero (véase la ec. 9-41 a), resulta:

2
e _Zci=0 (14-3)

Obsérvese que la reaccién quimica de primer orden se expresa en funcion de la
unidad de &rea de superficie del poro del catalizador, por lo que k, tiene dimen-
siones de longitud por tiempo. En general, la interrelacion entre los coeficientes ci-
néticos para diferentes bases, viene dada por:

3 1 volumen,) = (k m? ) masa del ) _ (k E) ( superficie del)
( ’ h)( m? - ( ™ h- kg (catalizador, kg/ = \"® hr/\catalizador, m?
kV = k W =k,S (14-4)

Por consiguiente, para € poro cilindrico del catalizador:

_, (superficie) _ 2-an) _ 2k,
k = k‘( volumen) - '(wr’L Tr (145
En unidades de volumen, la ec. (14-3) sera

d2

dxC*A - %CA =0 (14-6)

Esta es una ecuacion diferencial lineal encontrada frecuentemente, cuya solucién
general es:
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CA = Mle’“ + M,e"’"‘ (14'7)

P H
_ [k _ [, A
m=N2=Nor ,

donde

y M,y M, son constantes. La evaluacidén de estas constantes limita la resolu-
cién de este sistema a los casos en que se pueden especificar las peculiaridades del
modelo seleccionado, procedimiento que requiere una representacion clara de este
modelo. Estas especificaciones se denominan condiciones de contorno del pro-
blema. Como se han de evaluar dos constantes hemos de determinar y especificar
dos condiciones de contorno. Examinando los limites fisicos del poro encontramos
gue siempre pueden hacerse las siguientes afirmaciones. Primero, a la entrada del
poro :

Cy=C,, paax=0 (14-8 a)

Segundo, como no hay flujo o movimiento de sustancias a través del extremo fina
del poro:

ac
'd_RAO’ parax=L (14-8 b)

Efectuando las operaciones matematicas adecuadas en las ecs. (14-7) y (14-8), re-
sulta:

C -mL C ’e’“L
M= M= e (14-9)
Por lo tanto, €l gradiente de concersitracion del reactante dentro del poro es:
CA - em(L— x) + e-—m(L—x) _ cosh m(L - X) (14-10)

Car e™ + e-mb cosh mL

En la Fig. 14-8 se representa este descenso progresivo de la concentracion a mo-
verse hacia e interior del poro, y se observa que depende de la magnitud adi-
mensional mL denominada modulo de Thiele. >} -\

Para medir la disminucién de la velocidad de la reaccion debida a la resisten-
cia de difusién en € poro definimos la magnitud &, denominada factor de eficacia,
del modo siguiente:
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mL =0,5 -
\ _______L____%_.J.o,gz
mL =1
08
\ ~N———fF—————- =07
2 _ \
Qo6
g .
g \
- —_—g———a———{ =04
504 \
c \
] mL=5%
§ \
5 —
g0.2 — — —_— e e ] =020
S \
, ijE_ﬁ_.____._..mmu =0,10
0 S \E
0 02 0.4 0.8 0.8 1,0

{
Distancia fraccional en el poro, z/L

Fig. 14-8. Distribucién y valor medio de la concentracién del reactante dentro de un
poro de. catalizador en funcién del parametro mL

Factor de eficacia, & =
velocidad real de reaccion dentro del poro
velocidad sin tener en cuenta la disminucion por la difusién en e poro

= rA. con difusion (14_1 1)
A, sin difusion
En particular, para reacciones de primer orden & = Ca/Ca, debido a que la ve-

locidad es proporciona a la concentracién. Evaluando la velocidad media en e
poro a partir de la ec. (14-10), obtenemos la relacion:

8 primer orden =

g
s <l (14-12)

que se representa por la linea continua de la Fig. 14-9. Con esta figura podemos
deducir s la difusién en & poro modifica la velocidad de reaccién, y se observa
que depende de que mL sea grande o pequeila.
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Para valores pequefios de mL, O mL < 0,5, vemos que & =~ 1, la concentra-
cion del reactante no desciende apreciablemente dentro del poro; por consiguiente,
la difusién en los poros ofrece una resistencia despreciable a la reaccién. También
puede comprobarse esto teniendo en cuenta que un valor pequefio de mL=L]/17§
corresponde a un poro pequefio, reaccion lenta. o difusion grande; los trés factores
tienden a que disminuya la resistencia a {a difusion.

Para valores grandes de mL, o mL > 5, encontramos que & = 1/mL, la con-
centracion del reactante desciende répidamente hasta cero a medida que nos des-
plazamos hacia € interior del poro; por consiguiente, la difusion influye mucho
sobre la velocidad de reaccion. En estas condiciones decimos que la resistencia en
d paro esfuerte.

En resumen: Considerando €l poro como un todo y reaccion de primer orden,
en funcién de la concentracion a la entrada del poro, Cy,, tenemos:

En genera
—ry = kC, = kCy 8 (1413)
donde
_ tanhmL _ JE
= Ry Y mL=L,[Z
Sin resistencia a la difusion en € poro (mL < 0.5)
=ra = kCpn (1414)
Con resistencia fuerte en € poro (mL > 5) /v JAC = &
kC (k)12 £t
—ra = 2’ == Cas e (1415)
- Cas
L g

A partir del estudio referente ala Fig. 14-2 encontramos que laresistenciaala
difusién en los poros no actlia en serie con la resistencia de reaccion en la.super-
ficie, y por tanto no puede tratarse independientemente de esta. A primera vista
la e¢, (1413) parece indicar que la difusion en los poros puede considerarse como
un factor separado o como un termino multiplicador de tipo correctivo €, Sin em-
bargo, aunque esto es verdad, este factor implica, en la forma del coeficiente ci-
nético, no sélo un término de difusion sino también un término de reaccion de
superficie. Asi, la difusion en e poro nunca puede ser controlante en el sentido de
gue por si sola determine la velocidad global de reaccion.

Hemos estudiado con bastante detalle la deduccion de las expresiones para
€l caso sencillo de la difusion en un solo poro cilindrico y una reaccidn irreversible
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de primer orden, porgue nos indica cdmo ha de estudiarse el efecto no aditivo
de la resistencia del poro. Prescindiendo de las distintas limitaciones de este trata-
miento llegaremos a una serie de generalizaciones y extensiones (tiles. Expon-
dremos algunas a continuacion, la mayor parte sin deducirlas o demostrarlas,
pero con las referencias pertinentes.

Mezcla de particulas de formas y tamafios diferentes. Para un lecho cataliza-
dor formado por una mezcla de particulas de tamafio y forma diferentes, Aris
(1957) demostro que e valor medio del factor de eficacia es

J— = Jlfl + ngg + e (14'16)

donde f,, f,, . . . son las fracciones en volumen de las particulas de tamafios 1, 2, . . .
en la mezcla

Variacion arbitraria del volumen molar. S disminuye la densdad del fluido
(expansion) durante la reaccion € aumento de la corriente de moléculas que salen
de los poros, hace més dificil que los reactantes se difundan en €l interior de aqué-
llos, 1o cual produce un descenso de ¢ . Por el contrario, una contraccion volumé-
trica provoca un claro aumento del flujo molar que entra en el poro, produciendo
una elevacion de & . Para reacciones de primer orden. Thiele (1939) encontr6 que
este flujo conduce a una traslacion de la curva de ¢ frente de mL, como se indica
en la Fig. 14-9.

\ &= 1/mL
AN Poro aislado o placa delgada con
N\ los bordes sellados
Cilindro con las bases selladas
$iera
L)
-]
g
[£]
'f:;: 0, \\\ AN
E Variacion de volumen con la reacelén N\,
V 2 n . n
g e L1 eex =1 EVIRRE .
@ ‘entrada N
w = 2, el volumen N
se duplica N N
=%,e| volumen se reducea '\ N
la mitadi N AN
00 l | > ™
1 10 100

Médulo de Thiele: mL = L \k/D

Fig. 149, El factor de eficacia en funcion del parametro mL para distintas formas del
catalizador y para variacién de volumen con |2 reaccién. Construida segun Aris.
(1957) y Thiele (1939)
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Cinética ‘de reaccion arbitraria. Si generalizamos € modulo de Thiele del
modo Sguiente :

mL = [E f:A({:‘::)l: dCA]”z (14-17)

las curvas de € frente a mL, para todas las formas de ecuacion cinética, se apro-
ximan a la curva correspondiente a la reaccion de primer orden. Este médulo
generalizado se convierte en:

para reacciones reversibles de primer orden

mL_ Llgy (1418)

para reacciones irreversibles de orden n

-1
mL =L /(ﬂi%—ci'q (14-19)

Pastillas porosas de catalizador. Los resultados encontrados para un solo
poro pueden aplicarse de modo aproximado a pastillas porosas de catalizador de
distintas formas. En este caso € coeficiente de difusion molecular @ se sustituye
por la difusividad efectiva 2, del fluido en e solido. Weisz (1959) da vaores de 2,
para gases y liquidos en sblidos porosos. Por otra parte, la longitud caracteristica
a emplear del solido, para los distintos casos es:

Placa plana sin efectos de extremos:

L = (mitad del espesor) (14-20)
Padtillas cilindricas largas:
L= % (14-21)
Pagtillas  esféricas :
=X (14-22)
3
Pestillas de forma arbitraria:
volumen de la padtilla (14-23)

= (superficte exterior disponible para la penetracion y difusion
del reactante)
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Aris (1957) construyd las curvas de ¢ frente a mL para estas formas geométricas
diferentes, encontrando que coinciden con la curva construida para € caso de un
solo poro representada en la Fig. 14-9; excepto en la region intermedia Sin embargo,
aln en esta region la méaxima desviacion de € para las distintas curvas es siempre
inferior al 18 %.

Para particulas porosas de catalizador la velocidad de reaccién puede defi-
nirse de diferentes formas dadas por las ecs. (14-34) y (14-35), sin embargo, cuando
se efectlian ensayos en € caso de fuertes resistencias de difusidn en el poro (véase
la seccion’ siguiente), debemos utilizar la velocidad basada en la unidad de volu-
men de la pastilla del catalizador, —rj.

Ensayo de un catalizador cuando son fuertes los efectos de resistencia en los
poros.  Supdngase que hemos determinado la velocidad para una pastilla de cata-
lizador en un entorno conocido. Vamos a ver como se puede saber si la resistencia
del poro influye sobre la disminucion de la velocidad de reaccidn, para lo cua su-
ponemos conocida, a menos, la forma de la ecuacion cinética 0 € orden de reac-
cién, aunque sea desconocido € coeficiente cinético, y que la resistencia a la di-
fusion en la pelicula sea despreciable, es decir Cas = Cag:

Reacciones de primer orden. Expresando la ec. (14-13) en funcién de la unidad
de volumen de la pastilla de ‘catalizador y eliminando € coeficiente cinético des-
conocido k, en genera resulta:

.‘.L,r v

(= rZ)I/ _ ,(mz)a | iii Lo (14-24)

Cuando la resistencia a la difusion en Jos poros es despreciable, observamos en
laFig. 14-9 que mL< 1y &€ = 1. En estas condiciones la ec. (14-24) se convierte en:

Sin resistencia en € poro

(—"X)on.L’ .
QCCA' < l gl

i

(14-25)

Por € contrario, cuando la resistencia a la difusién en los-poros es grande, mL > 1
y € = 1/mL; por consiguiente, la ec. (14-24) se convierte en:

Con fuerte resistencia en e poro

(Croml? 14-26
CXom 1 (14-26)
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Weisz y Prater (1954) fueron los primeros en establecer este criterio sencillo en que
solamente es necesario conocer la velocidad, la concentracion en e seno de la
corriente, y las caracteristicas del catalizador.

Tipo de reaccion arbitraria. S la velocidad de reaccion es de la forma
— ri = kf(C) y en la ec. (14-24) se introduce & mddulo de Thiele generalizado
de la ec. (14-17), los criterios deducidos anteriormente se transforman en:

(_,zzzm sz(cu) +. . < 1 con resistencia despreciable en el poro (14.27)
22, f ' A(CL) dC, .. .> 1 con fuerte resistencia en €l poro
Cae

Bischoff (1967) da estas expresiones acompaiiadas de la bibliografia correspon-
diente.
Efectos calorificos-durante la reaccion

Cuando la reaccién es tan rgpida que el caor desprendido (o absorbido) en
la pastilla no puede intercambiarse con la rapidez suficiente para que la particula
se mantenga a una temperatura préxima a la del fluido, hemos de tener en ¢ renta
los efectos de las condiciones no isotérmicas. En este caso pueden presentars: dos
efectos diferentes de la temperatura.

AT dentro de la particula. Puede haber una variacion de la tempera.ura
en € interior de la padtilla

AT en la pelicula, Toda la pastilla puede estar a mayor (0 menor) tempe-
ratura que € fluido de los arededores.

Si la reaccion es exotérmica se desprende calor y las particulas estén a tem-
peratura mas ata que e fluido de los alrededores; por consiguiente, la velocidad
en estas condiciones no isotérmicas es siempre mayor que la velocidad correspon-
diente a las condiciones isotérmicas de la corriente del Ruido. Andlogamente, s la
reaccion es endotérmica la velocidad es menor que la correspondiente a las condi-
ciones isotérmicas debido a que las particulas estan a menor temperatura que €
fluido de los alrededores.

Como primera conclusion tenemos. Si cuando las particulas alcanzan tempe-
raturas elevadas no se presentan efectos perjudiciales debidos a shock térmico,
ala sinterizacién de la superficie del cataizador, 0 a la disminucion de la selec-
tividad, se ha de favorecer el comportamiento no isotérmico en las reacciones
exotérmicas. Por €l contrario, en las reacciones endotérmicas se ha de favorecer €l
comportamiento isotérmico.

Cabe ahora preguntar qué tipo de efecto no isotérmico puede presentarse,
S se presenta; seguidamente determinamos por célculos sencillos los tipos de efec-
tos que pueden presentarse.

Para AT en la pelicula igualamos € calor desprendido a través de la pelicula
con € caor generado por la reaccion en la pastilla, es decir:

Qeenersdo - (Kastiia)( = rX.ova)( —AH,)
Qseparado = hsputilli:(Tl -T)
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y haciendo operaciones . resulta :

— 1w )(—AH,
AT pepeun = (T, = T = A= Tl “2H) (1428)

siendo L la longitud caracteristica de la pastilla.

Para AT dentro de Jg particula €l andlisis sencillo efectuado por Prater (1958)
para cualquier forma geométrica de la particula y para cualquier cinética, con-
duce a la. expresion deseada. Como la temperatura y la concentracion dentro de la
particula estan representadas por la misma forma de ecuacién diferencial (ecua
cion de Laplace) Prater demostro que las distribuciones de Ty Ca han de tener la
misma forma; por consiguiente, en cualquier punto de la pastilla:

dr

—ket dx =

2,%8 (~am)

y para la pastilla como un todo

ATparticula= (chntro —- T‘) — gt(CAl - C]z.:emr'o)(“AHr) (1 4_29)
¢

siendo k.t la conductividad térmica eficaz dentro de la pastilla.

Para el gradiente de temperatura dentro de las particulas, Carberry (1961),
Weisz y Hicks (1962) y otros (véase Bischoff [1967] para otras referencias), han
construido las curvas del factor de eficacia correspondientes a condiciones no iso-
térmicas. En la Fig. 14-10 se representan estas curvas en forma adimensional y se
observa que su forma es muy similar a la curva de la Fig. 14-9 correspondiente a
condiciones isotérmicas, con la siguiente excepcién: Solamente para reacciones
exotérmicas, cuando la resistencia de los poros empieza a ser significativa, € factor
de eficacia puede ser mayor que la unidad. Este resultado no resulta inesperado
de acuerdo con las consideraciones anteriores.

Sin embargo, para sistemas gas-solido, Hutchings y Carberry (1966) y Mc-
Greavy y colaboradores (1969, 1970), encuentran que s la reaccion es suficiente-
mente répida para que se originen efectos no isotérmicos, €l gradiente de tempe-
ratura se presenta principalmente a través de la pelicula gaseosa y no en €l interior
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10

|
Histéresis sobre esta curva

Exotérmica
AT grande
AT pequeia

Endotérmica S

=

R

RS
)

Factor de eficacia, &
Pt
N~
]

Placa plana isotérmica

1
o 10

Modulo de Thiele generalizad; de la eg¢, (14-19)

Fig. 14-10. Curva del factor de eficacia no isotérmico para variaciones de temperatura
dentro de la particula. Adaptada de Bischoff (1967)‘.

de la particula. Por lo tanto, podemos esperar que aparezca un AT significativo
en la pelicula antes de encontrar un AT dentro de la particula.

Vamos a considerar los distintos casos que pueden presentarse en |las reaccio-
nes exotérmicas a medida que los efectos calorificos se van haciendo mayores.
Esta secuencia puede considerarse desde el punto de vista del aumento de la velo-
cidad de reaccion o del aumento de la temperatura del fluido de los arededores,
Ty EnlasFigs. 14-11y 14-12 se representa esta secuencia, y en todos |os casos el
factor de eficacia esta referido a la velocidad correspondiente a una particula ro-
deada completamente por un fluido reactante a la temperatura T, Por consi-
guiente, € factor de eficacia tiene en cuenta tanto € consumo de reactante dentro
de la particula como los efectos no isotérmicos.

1. Parareacciones muy lentas la concentracion de las sustancias es uniforme
a través de toda la particula'y e calor desprendido se separa con la rapidez sufi-
ciente para que la particula se mantenga a la temperatura del gas.

2. Al aumentar la velocidad de reaccién la resistencia de los poros introducen
la primera no uniformidad. La temperatura alin permanece préxima a vaor uni-
forme, por 1o que se puede aplicar a este intervalo €l tratamiento del factor de efi-
cacia isotkmico considerado en la seccion anterior.

3. Paa velocidades de reaccion todavia mas eevadas, la particula se mantiene
aln a temperatura uniforme, y se hace cada vez mayor que la de los gases de los
arededores. El efecto de la difusidn de los poros sera mas pronunciado y la mayor
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Fig. 14-11 superior y Fig 1412 inferior. Diferentes regimenes controlantes de la velo-
cidad para reacciones ?uertemente isotérmicas en catalizadores porosos; adaptada de
McGreavy y Cressweel (1969 b)

parte de la reaccion se efectuara en una capa estrecha préxima a la superficie del
catalizador. En este intervalo de condiciones la velocidad con que se genera €
calor puede ser superior ala velocidad con que se disipa el calor, conduciendo a un
Comportamiento autotérmico (véase € capitulo 8) que va acompafiado de un au-
mento de la, temperatura y efectos de histéresis.

4. Finamente, para velocidades de reaccion extremadamente elevadas, la
particula se encuentra a una temperatura lo suficientemente alta para que se con-
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suman todos los reactantes a medida que acanzan la superficie externa. En estas
condiciones la etapa lenta corresponde a suministro de reactantes, y la transfe-
rencia de materia a través de la pelicula gaseosa sera la etapa controlante de la velo-
cidad de reaccién.

Aungue la representacion de & frente a mL de la Fig 14-12 muestra clara
mente esta secuencia, McGreavy y Thornton (1970 b) recomiendan € empleo de
una representacion ligeramente diferente, la de & frente a T, Encuentran que esta
representacion es particularmente Util para el disefio de reactores no isotérmicos
. de lechos de relleno.

Para las reacciones endotérmicas € estudio es algo més sencillo. Un primer
aumento de la velocidad hace que haya de tenerse en cuenta la difusion isotérmica;
velocidades més elevadas originarda un enfriamiento de la particula con lo cual dis-
minuira la velocidad. Por consiguiente, se alcanzara una velocidad estable méaxima
de reaccion.

Combinacién de resistencias para particulas en condiciones jgotérmicas

Scgun Jos métodos expuestos en ¢l cjemplo ilustrativo del capitulo 1 1, cl efecto
global de laresistencia de la pelicula, de la resistencia de los poros y de la reaccion
guimica de primer orden, pueden combinarse f&cilmente ya que son procesos li-
neales. Asi. tenemos para la pelicula gaseosa:

1 dN, _
“Sod@ {(Cao = Cas)
mientras que para la difusion y la reaccion en € interior de las particulas, basan-
donos en & volumen ¥, de las particulas y despreciando la pequefia contribucion
de la superficie exterior de la particula a la reaccion, tenemos:

1dN,
“V, & - kCyr (14-13)

Combinando estas dos expresiones para eliminar la concentracion desconocida en
la superficie, resulta:

_ 1dNa_ I c
S & ~ S/kEV, + 1]k, °*
0 sea (14-30)
1 dN, !

TV @ = TRE T VoS M
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gue para particulas esféricas de radio R ser&

1 dNA | c
S dt " 3kéR + 1jk, O™

0 sea (14-31)
C1dN,  _ | c
v,dt k& + Rk,

Obsérvese que en las ecuaciones (14-30) y (14-31), k es €l coeficiente cinético de
primer orden basado en la unidad de volumen de la particula, mientras que kg es
el coeficiente de transporte de materia basado en la unidad de superficie externa
de la particula. Con velocidades definidas sobre otras bases hemos de hacer las
conversiones de unidades apropiadas.

Superficie externa e interna. Hasta ahora hemos supuesto despreciable
la contribucion a la reaccion de la superficie exterior de la particula de cata-
lizador debido a que su area de superficie es relativamente pequefia. Pero no se
cumple esta hip6tesis cuando la reaccion es tan rapida que el reactante tiene poca
oportunidad de penetrar en la particula del catalizador, y la velocidad global ha de
tener en cuenta tanto la reaccion en el interior como en ¢l exterior de la particula
Con referencia a la Fig. 14-2 calculamos que €l efecto global de todas estas resis-
tencias es :

1.dN, 1

Sedt T I Cae

k ké’(V,/ Sex)[sin/(sex + Sln)] + k‘
0 sea (14-32)
_lan, 1

V, &t =V, 1 Car

kgSex ' ké)[sln/(sln + Sex)] + kc(sex/Vp)
Resgencia de: pelicula reaccion reaccion en

gaseosa en el interior el exterior

donde
k,(Sm + Sex) =k Vv
Ahora bien, cuando
& Sn
Sox

la reaccidn en la superficie externa del catalizador predomina sobre la reaccidn
en los poros, y la ec. (14-32) se reduce a

1 dN —t = C (14-33)
W A

«1
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La ec. (14-33) es la expresion para la reaccion en particulas de catalizador no poroso.

La ec. (14-32) también se reduce, bajo condiciones apropiadas, a todas las
expresiones isotérmicas de primer orden deducidas anteriormente, cuando son im-
portantes o controlantes las distintas resistencias individuales. Comparando el
valor relativo de los términos de conductividad en esta expresion, puede estimarse
cua es la resistencia controlante de la reaccion.

METODOS EXPERIMENTALES PARA LA DETERMINACION
DE VELOCIDADES

Para explorar la cinética de las reacciones cataliticas puede utilizarse cualquier
reactor en el que se conozca el tipo de contacto. Como en estas reacciones hay
solamente una fase fluida, pueden calcularse las velocidades como en el caso de las
reacciones homogéneas. La Unica precaucién especial que hemos de observar es
la de asegurarnos que la ecuacion de disefio utilizada sea dimensionalmente co-
rrecta y que los distintos términos definidos cuidadosamente y con precision. La
razén de esta precaucién es la gran variedad de bases que se pueden tomar para
expresar las velocidades de reaccion (volumen de los huecos o de las pastillas,
area de superficie 0 masa del catalizador). Como ejemplo, para €l sistema discon-
tinuo de volumen constante, la ec. (5-3) en sus distintas formas resulta:

Lo (X _ Y (dXy _VidXy VX, V(dXy
Cao J=ra W) —ra Sd—ri” V) -ri V) -rX

Para sistemas de flujo en pistén, en estado estacionario, la ec. (5-17) en sus
distintas formas conduce a

FpodXy = —rydV = =rpdW = —r{dS = —r{dV, = —ry dV, (14.35)

Para flujo en mezcla completa O flujo con recirculacién se utilizan las expresiones
correspondientes.

Por conveniencia, en este capitulo utilizaremos el sistema de unidades indicado
para los términos subrayados de las ecs. (14-34) y (14-35), W y —r’a, aunque
podiamos haber utilizado cualquier otro par de magnitudes consistentes.

La planificacion experimental para el estudio de la cinética de reacciones
cataliticas suele requerir la determinacién del grado de conversién de un gas que
circula en flujo estacionario a través de una carga de solidos. Puede utilizarse cual-
quier modelo de flujo, siempre que se conozca el modelo seleccionado; en caso
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contrario no puede determinarse la cinética. También puede utilizarse un reactor
discontinuo.  Estudiaremos  sucesivamente  los  Siguientes  dispositivos  experimentales:

Reactor diferencial (flujo)

Reactor integral (flujo en pistén)

Reactor de mezcla completa

Reactor  discontinuo

Reactor diferencial. Un reactor es diferencial cuando se puede considerar
gue la velocidad es constante en todos los puntos del reactor; como la velocidad
depende de la concentracién se cumple la condicion anterior solamente cuando las
conversiones son pequefiss o0 los reactores son pequeiios y poco profundos. Sin em-
bargo, un reactor grande puede comportarse como un reactor diferencial cuando
las reacciones son lentas, puesto que la variacion de la composicion de 10s reactan-
tes es peguefia y en consecuencia la velocidad puede suponerse constante. Del
mismo modo, cuando se trata de reacciones de orden cero € reactor también se
comporta como diferencial ya que la velocidad es independiente de la concentra-
cion.

Para cada experiencia en un reactor diferencial, la ecuacién de disefio de flujo
en piston se convierte en:

¢

w Xa,salida _(_1& 1 I"Avs‘"dd‘XA - X;\,migr Xa, entrada

v = 7 - 7
Fyo Xy.entrada —TA (=rd) media ¥ %a,entrada ~TA)media

a partir de la cual se encuentra que la velocidad media para cada experiencia es:

(=72 metia = Fpo(Xa, sal i\;iva = Xaentrada) FA.emudﬂv\T Fa,stida (14-36)

Por consiguiente, cada experiencia da directamente un valor de la velocidad para
la concentracion media en € reactor, y una serie de experiencias dan un conjunto
de datos velocidad-concentrach que puede utilizarse para determinar una ecua-
cion de velocidad.

El procedimiento sugerido es € siguiente:

1. Se efectdian una serie de experiencias cinéticas empleando diferentes va
lores de Ca, entrada-

2. Se elige como base de clculo de Fay Y de las conversiones, el valor més
ato de O, eptraday QUE Se representa por Ca,.

3. Se determinan Fag, W, Xa, entradas Xas salida Y CA, media Para cada expe-
riencia Cinética

4. Se caleula la velocidad para cada experiencia a partir de la ec. (14-36).

De este modo se dispone de una serie de datos velocidad-concentracion 'y
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aplicando el método diferencia de andlisis del capitulo 3 puede calcularse una
ecuacion cinética a partir de esta informacion.

En e gemplo (14-2) se aplica este procedimiento.

Reactor integral. Tenemos un reactor integral cuando la variacion de la velo-
cidad de reaccién dentro del reactor es tan grande que hemos de considerar estas
variaciones en & método de andlisis. Como las velocidades dependen de la concen-
tracién, hemos de esperar que se produzcan grandes variaciones en la velocidad
cuando la composicién del fluido reactante cambie de modo significativo a su paso
por € reactor” Para la investigacion de una expresion cinética satisfactoria podemos
seguir uno de los dos procedimientos siguientes:

Andlisis integral. En este caso se establece un mecanismo especifico con su
correspondiente ecuacion cinética, y se comprueba por integracion para las condi-
ciones de flujo del reactor. El procedimiento es € siguiente:

1. Se efectlian una serie de experiencias en un lecho de relleno manteniendo
constante la concentracion de la aimentacion, Cae, ¥ variando W y/o Fae de ta
modo que se obtenga un amplio intervalo de valores de W/Fagy Xa, sanda-

2. Se selecciona una ecuacion cinética a ensayar y con ella se integra la ecua-
cién de disefio para flujo en pistén, dando:

W Xa dXA .

—_— adnial . mil NN

Fyo o —ra smilar a (5.17)
3. Se evallan numéricamente |0s dos miembros de esta ecuacion para cada

experiencia.

4. Se representa un miembro frente a otro y se comprueba s la representa-
cion es linedl.

Las ecs. (5-20) y (5-23) son las formas integradas de la ec. (5-17) para ecua-
ciones cinéticas sencillas, y en € egemplo (14-3 a) se aplica este procedimiento.

Andlisis diferencial. El cdculo integra nos da un procedimiento rapido
y directo, para comprobar algunas de las expresiones mas sencillas de la velocidad.
Sin embargo, las formas integradas en estas expresiones resultah inadecuadas para
ecuaciones cinéticas mas complicadas. En estos casos resulta més ventajoso el mé-
todo diferencial de andlisis que evallia directamente la velocidad por diferenciacion
de la curva apropiada. El procedimiento es muy parecido a método diferencial
estudiado en e capitulo 3. De este modo, a partir de la ec. (5-16) obtenemos la
expresion que nos permite determinar las vel ocidades de reaccion en reactores inte-
grales. Por consiguiente, tenemos

. _ dXa _  dX, i
TS AW Fre . d(W[Fao 1431

El procedimiento sugerido es € siguiente:
1. Se efectlian una serie de experiencias en un lecho de relleno empleando
alimentaciones de composicion constante Caq, pero variando Faq y/0 W para
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obtener un amplio conjunto de valores distintos W/Fa.y X,.

2. Se representa X, sajaa 1TENtE @ W/F,, para cada experiencia

3. Setraza la curva que mejor se guste a los datos de X, sajjda frente a W/ Fa,,
haciendo que pase por € origen.

Laec. (14-37) muestra que la velocidad de reaccion para cualquier valor de X4
es smplemente la pendiente de esta curva; por consiguiente, para distintos valores
de X, se determina la pendiente de esta curva (o velocidad de reaccidn), asi como
las correspondientes concentraciones, € 4, del reactante.

Tenemos ahora una serie de velocidades frente a concentraciones que pueden
correlacionarse por los métodos del capitulo 3, para obtener una ecuacion ciné-
tica En e gemplo (14-3 ) se utiliza este procedimiento.

Reactor de mezcla completa. En € reactor de mezcla completa la composicion
del fluido ha de ser uniforme en todos los puntos del mismo, y aungue a primera
vista puede parecer dificil alcanzar esta situacion idea en sistemas gas-solido (ex-
cepto para un sistema de contacto diferencial) en la practica podemos aproximar-
nos a este comportamiento ideal. Carberry (1964) ide6 un dispositivo experimental
sencillo denominado reactor de mezcla completa tipo cesta, representado en la Fi-
gura 14-13, que permite una gran aproximacion a este comportamiento ideal; este
autor (1969) hizo un estudio bibliogréfico sobre distintos disefios y aplicaciones

Caperuza invertida unida

al fondo \

La composicion
FM——e65 uniforme para

Xa.sal, Casal

Cuatro cestas de alambre
M_que contienen particulas

de catalizador W y estan
girando a gran velocidad

Salida de fluido
XA,saI:CA, sal

Entrada de fluido
FAO ’XA, ent ,CA'em

Eje de giro

Fig. 14-13. Esquema de un reactor experimental de mezcla completa tipo cesta.
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de estos reactores. Otro dispositivo que permite aproximarnos a flujo en mezcla
completa es € reactor con recirculacion que se estudia en la seccion siguiente.
Para e reactor de mezcla completa la ecuacion de disefio es

W X
Fao  —Tasal
de donde la velocidad resulta:
, FaoX,
—Thm = AR (14-38)

Por consiguiente, cada experiencia da directamente el valor de la velocidad corres-
pondiente a la composicion de salida del fluido.
En los gemplos 5-1, 5-2 y 5-3 se ha indicado € tratamiento de datos,
Reactor con recirculacion. En € reactor con recirculacion, del mismo modo
que en e andlisis integral de un reactor integral, hemos de elegir la ecuacion ci-
nética a ensayar. El procedimiento requiere la introduccion de la ecuacion cinética
en la ecuacion de disefio del reactor con recirculacion:

W _ Xar dXA
Fro ®R+1) fm/nu)xA, —ra 6.21)

y su integracion. Después Se representa € primer miembro de esta ecuacion frente
al segundo y se comprueba si la representacion es lineal. En la Fig. 14-14 se repre-
senta esquemati camente un reactor experimental con recirculacion.

Cuando la relacién de recirculacion es lo suficientemente grande se aproxima
al de flujo en mezcla completa, en cuyo caso pueden utilizarse los métodos para el
reactor de mezcla completa (evaluacion directa de la velocidad en cada experien-
cia). Por consiguiente, con una relacion de recirculacion grande tenemos un modo
de aproximarnos a flujo en mezcla completa empleando un dispositivo de flujo
en piston.

Perkins y Rase (1958), y Livbjerg y Villadsen (1971) dan maés detalles sobre
ete ssema

Reactor discontinuo. En la Fig. 14-15 se representan esguematicamente las
principales caracteristicas de un reactor experimental que utiliza una carga de ca-
talizador y una carga de fluido. En este sistema se mide la variacién de la compo-
sicién con € tiempo y se interpretan los resultados por medio de la ec. (14-34).
El procedimiento es andlogo a utilizado en los reactores discontinuos homogéneos.
Para estar seguros de que los resultados son correctos ha de mantenerse uniforme
la composicion del fluido en todo € sistemay en cuaquier instante, 1o que requiere
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Salida de fluido
I v, XA' sa

Catalizador W

’g Bomba de recirculacion

Fig, 14-14. Reactor experimental con recirculacion. Cuando la relacion de recirculaciéon
es bastante grande se aproxima mucho al flujo en mezcla completa

Entrada de fluido f

Xpent=0

L

Catalizador W

La composicién /

varia con el =1 Circulacién

tiempo f rapida del
E}\t#g?m%e composicion T ctante

Pequefia variacién de la
composicién a través
del reactor

Flg. 14-15, Reactor discontinuo (una carga de catalizador y una carga de fluido) para
reacciones cataliticas

gue sea pequefia la conversion por paso a través del cataizador.

Un reactor con recirculacion en € que no existen flujos de entrada y salida
a sistema, se convierte en un reactor discontinuo. Este tipo de reactor discontinuo
fue empleado por Butt y cols. (1962).
Comparacian entre los reactores experimentales

1. En d reactor integral puede haber variaciones significativas de la tem-
peratura de unos puntos a otros, especialmente en sistemas gas-sélido, incluso
enfriando las paredes. Esto puede originar que los datos cinéticos determinados
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en este reactor resulten completamente indtiles para € célculo de las expresiones
Cinéticas, a este respecto es mejor € reactor de cesta.

2. El reactor integral se utiliza en la busqueda de modelos para operaciones
con unidades de lechos de relleno grandes, con todos sus efectos de transporte de
materia 'y transmision de calor, particularmente para sistemas en los que la aimen-
tacion y los productos constan de varias sustancias.

3. Como los reactores diferencial y de mezcla completa dan directamente la
velocidad, son més (tiles para sistemas reaccionantes complejos. El ensayo para
cualquier forma cinética, excepto las sencillas. puede resultar dificil. y ain irrea-
lizable, en un reactor integra.

4. Las pequeiias conversones necesarias en los reectores diferencides requie
ren medidas mas exactas de las composiciones que en |os otros tipos de reactores.

5. El reactor con recirculacion empleando un valor de R pequeiio comparte
muchas de las desventgjas del reactor integral, pero cuando la recirculaoion em-
pleada es grande actlia como un reactor de mezcla completa 'y comparte sus ven-
tajas. En redlidad, para hacer minimos los efectos calorificos, el catalizador no ha
de estar situado en un solo punto sino que ha de estar distribuido a lo largo del
circuito de recirculacion.

6. Para explorar los factores fisicos de transporte de materia y transmision
de calor, €l reactor integral es més adecuado para encontrar modelos correspon-
dientes a los reactores grandes de lecho fijo; sin embargo. los reactores de cesta,
los de recirculacion, y los discontinuos, son més adecuados para determinar 1os li-
mites de tales efectos, ya que evitan los regimenes en los que han de tenerse en
cuenta estos efectos, y estudian la cinética de la reaccion que no depende de dichos
fendmenos.

7. El reactor discontinuo, o mismo que el reactor integral, da efectos acumu-
lativos; por consiguiente, es Util para seguir €l transcurso de reacciones multiples.
En los reactores discontinuos es mas féacil estudiar las reacciones sin resistencias
a la transmision de calor y a transporte de materia (aumentando simplemente la
velocidad de circulacidn), y también es facil hacer més lento d transcurso de la
reacciéon (utilizando una carga mas grande de fluido o menos catalizador). Sin
embargo, la blsqueda directa de un modelo de lecho de relleno, con todas sus
complejidades, se hace mejor en un reactor integral de flujo.

8. El reactor de mezcla completa es probablemente el dispositivo més atrac-
tivo para e estudio de la cinética de reacciones catalizadas por sélidos, debido a la
facilidad de interpretacion de sus resultados.

Determinacion de las resistencias controlantes y de la ecuacién

de velocidad

La interpretacion de 1as experiencias se hace dificil cuando la velocidad viene
afectada por mas de una resistencia. Para evitar este problema, sera conveniente
determinar, por medio de algunas experiencias previas, los limites de operacion
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entre los cuales son de importancia las diversas resistencias. Esto nos permitira
seleccionar las condiciones de operacion para las cuales las resistencias puedan
ser estudiadas separadamente.

Resistencia de la pelicula. En primer lugar es conveniente saber cuando ha de
considerarse la resistencia de la pelicula de cualquier tipo (para transporte de ma-
teria o transmisién de calor). Esto puede hacerse de muchas maneras:

1. Efectuando experiencias para ver s la conversion varia a modificar la
velocidad del gas, permaneciendo constante el tiempo espacial. Para ello podemos
utilizar cantidades diferentes de catalizadores en los reactores integrales y diferen-
ciales manteniendo constante el tiempo espacial; podemos variar la velocidad del
gje de giro de los reactores de cesta; o podemos variar la velocidad de circulacion
en los reactores con recirculacion o en los reactores discontinuos.

2. Disponiendo de datos, se puede calcular si es importante la resistencia de
la pelicula a la transmision del calor por medio de la e, (14-28), y Si es importante
la resistencia de la pelicula a transporte de materia, comparando €l coeficiente de
primer orden observado basado en el volumen de la particula, con el coeficiente de
transporte de materia para ese tipo de flujo, tal como con la ec, (12-24). Por consi-
guiente, comparando :

konsVy frente a k,Sey (14-39)

Si los dos términos son del mismo orden de magnitud, hemos de admitir que la
resistencia de la pelicula gaseosa influye sobre la velocidad. Por el contrario, si
kowsVp s mucho menor que 4gS.. podemos despreciar la resistencia al trans-
porte de materia a través de la pelicula En e egemplo 14-1 se emplea este tipo de
célculo.

3. Como hemos indicado en la seccién correspondiente a los efectos de la
temperatura, si la velocidad de reaccion aumenta, el primer tipo de resistencia de
la pelicula que influye sobre la velocidad es el de transmision de calor; el de trans-
porte de materia solamente influye a velocidades mucho més atas. Este comporta-
miento se observa claramente para los valores numéricos del gemplo 14-1.

Efectos no isotérmicos. ES de esperar que haya gradientes de temperatura a
través de la pelicula gaseosa 0 bien dentro de la particula. Sin embargo, como
hemos estudiado anteriormente, para sistemas gas-solido el principal efecto que
influye sobre la velocidad es e gradiente de temperatura a través de la pelicula
gaseosa. En consecuencia, si se encuentra experimentalmente que no existe resis-
tencia de la pelicula gaseosa, hemos de esperar que la particula se encuentre a la
temperatura del fluido que le rodea; por lo tanto, puede suponerse que se man-
tienen las condiciones isotérmicas. Véase de nuevo el eemplo 14-1.

Resistencia de los poros. ES mejor estudiar la resistencia de los poros en con-
diciones tales que no exista resistencia de la pelicula, es decir cuando Cpq = Cag.
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Esto también nos confirma que no han de tenerse en cuenta efectos no isotérmicos.

Vamos a suponer que nos encontramos en estas condiciones. En este caso la
resistencia de los poros se tiene en cuenta por medio de un factor de eficacia en la
ecuacion de velocidad. Por consiguiente, basandonos en la unidad de masa de
catalizador tenemos;

r M dNA
—Fa = __WHT- = kCMg

donde & es una funcion de m[ dada por la Fig. 14-9 o por la e¢, (14-13).
Considerémos dos lechos cataliticos: uno formado por particulas de tamafio R,
y otro formado por particulas de tamafio R,. En la region de operacién en la que es
despreciable la resistencia a la difusion en los poros, € = 1, y por lo tanto para
los dos lechos tenemos:
“rn kGt & _ (14-40)

Es decir, la velocidad de reaccién basada en la unidad de masa de lecho es la
misma para los dos lechos y es independiente del tamafio de las particulas.

En la regién de fuerte resistencia en los poros, & = 1/mL; por consiguiente,
para los dos tamafios de particulas tenemos:

M T e (14-41)

Es decir, la velocidad de reaccion varia en razén inversa a tamafio de las
particulas.

{Como establecemos la transicion entre estas dos regiones? Si las experiencias
originales con particulas de tamafos diferentes muestran velocidades idénticas,
entonces la resistencia a la difusion en los poros es despreciable, por 1o que han
de efectuarse experiencias posteriores en condiciones tales que la resistencia a la
difusion tenga cada vez mas importancia con respecto a la resistencia a la reaccion
guimica. En otras palabras, hemos de hacer experiencias con particulas de tamafio
cada vez mayor o temperaturas mas elevadas, hasta que las velocidades en los dos
lechos empiecen a ser diferentes. Al contrario, si estamos inicialmente en la zona
de gran resistencia, las experiencias sucesivas han de efectuarse con particulas cada
Vez menores 0 a temperaturas mas bajas. Asi podemos trazar y gjustar la curva de &
frente a mL.

Las reacciones de orden n presentan un comportamiento inesperado en la re-
gion de fuerte resistencia en los poros. Combinando la velocidad de orden # con el
modulo generalizado de la ec. (14-19) resulta:

) IR 1 [ 29, ~ ( 2 'kg,)llﬂ 12
_rA = kCAy g - kCAv . mL - kCAU" -Z (n + l)kCK’_l - n + l —‘—Lz CAg
(14-42)
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Por lo tanto, una reaccion de orden n se comporta como una reaccion de orden
(n+ 1)/2,0 sea

orden O se transforma en orden 1/2

orden 1 se mantiene en orden 1

orden 2 se transforma en orden 1,5

orden 3 se transforma en orden 2

Por otra parte, la dependencia de la reaccion con la temperatura esta afectada

por la fuerte resistencia de los poros. A partir de la ec. (14-42) el coeficiente cinético
observado para la reaccion de orden n es:

2 kD)\n
kow = (5717

Tomando logaritmos y diferenciando con respecto a la temperatura, y teniendo
en cuenta que tanto la velocidad de reaccién como la extensiéon del proceso difu-
sional depende de la temperatura, resulta

d(In kope) _ 1 [d(ln k) . d(n D)
—ar "2l ar tTar ]

(14-43)

Cuando la dependencia de la difusiéon * y de la reaccion con la temperatura es del
tipo de Arrhenius, tenemos:

k = koe~Fvera/RT y B, = D,jeFait BT

y sustituyendo en la ec. (14-43) resulta:

E
Eops = M (14-44)

Como la energia de activacién para las reacciones en fase gaseosa suele ser bastante
ata, del orden de 20-60 kcal, mientras que para la difusién es peguefia (del orden
de 1 kcal a la temperatura ambiente, 0 4 kcal a 1000 “C), podemos escribir apro-
ximadamente:

Ever
Eons = Td (14-45)

¥ Se puede ajustar cualquier proceso a una funcién de la temperatura del tipo de Arrhe-
nius, sempre que € intervalo de temperaturas no sea demasado grande. Para los intervalos
de temperaturas considerados en las reacciones, no ofrece ninguna dificultad este tipo de
ajuste en los procesos de difusion.
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Estos resultados muestran que la energia de activacion observada para las reac-
ciones que estan influenciadas por la fuerte resistencia en los poros es aproxima-
damente la mitad de la energia de activacién red.

Resumiendo tenemos. La existencia de fuerte difusion en los poros puede de-
terminarse:

1. Por calculo, si se conoce 2. [véanse las ecs. (14-25), (14-26) y (14-27)].

2. Por comparacion de la velocidad para distintos tamaifios de particulas.

3. Teniendo en cuenta la disminucion de la energia de activacion de la reac-
cién al aumentar la temperatura, acompaiiada de un posible cambio en € orden
de reaccion.

Reaccion quimica. Las ecuaciones cinéticas basadas en los distintos modelos
de centros activados pueden obtenerse por los métodos indicados por Yang y
Hougen (1950) o Corrigan (1955). Sin embargo, como esto requiere un amplio
programa. de investigacion y puede sudituirse de aguna manera por las expresiones
lineales correspondientes s ha de considerarse la. resistencia difusional, utiliza-
remos solamente las formas empiricas de ecuaciones cinéticas mas sencillas para
representar la cinética cuando la etapa controlante es la de fendmenos de super-
ficie. En ausencia de difusion en la peliculay en € poro la velocidad de reaccion
de superficie puede establecerse entonces de modo directo.

DISTRIBUCION DEL PRODUCTO
EN LAS REACCIONES MULTIPLES

La mayor parte de las reacciones catalizadas por sélidos son reacciones mul-
tiples; estas reacciones ocurren conjuntamente y los productos originados se des-
componen mas tarde. Entre los productos formados suele ser uno solamente el
deseado, y ha de hacerse maximo su rendimiento.

Las reglas generales para hacer maximo un producto determinado indicadas
para |as reacciones homogéneas, también se aplican satisfactoriamente a las reac-
ciones catalizadas por solidos. En € capitulo 7 hemos deducido estas reglas y las
hemos relacionado con € tipo de modelos de flujo a emplear en € reactor. Como
resumen teniamos: Para las reacciones en paraelo la clave para lograr rendimien-
tos Optimos era mantener dentro del reactor los niveles de los reactantes adecuados,
altos o bagjos; mientras que para las reacciones en serie la clave consistia en evitar
la mezcla de fluidos de composiciones diferentes.

En las reacciones catadliticas, la resistencia difusional puede originar que €
fluido contenido en € interior de la pastilla del catalizador tenga composicién
diferente a la del fluido que le rodea, 1o que puede dar lugar a una distribucién
diferente del producto de la que se podra obtener cuando existe homogeneidad.
Consideremos la diferencia entre la distribucién del producto verdadera (en la su-
perficie del catalizador) y la observada (sustancia que entra en el seno de la corrien-
te gaseosa desde el catalizador). Conociendo las razones de esta diferencia podemos
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deducir el modo de controlar las condiciones de operacion para obtener e rendi-
miento global més favorable del producto deseado.

En funcion de los rendimientos fraccionales podemos decir que € rendimiento
fraccional global @ se calcula a partir del rendimiento fraccional instantaneo ob-
servado Pobsy MiENtras que este Ultimo esta relacionado con € rendimiento frac-
ciona instanténeo verdadero gyera, basado en lo que ocurre en la superficie in-
terior del catalizador. Asi:

propiedades del catalizador métodos del
? verdadero — — ¢ observado ————— o
cinética de la reaccion capitulo 7

Vamos a estudiar a continuacion como se modifica €l rendimiento fraccional
instantaneo en varios tipos de reacciones cuando la resistencia a la difusién en los
poros es el factor controlante; en el capitulo 7 ya hemos visto como se efectia €l
cédlculo del rendimiento fraccional global en los reactores para determinados mo-
delos de flujo del fluido. Por otra parte, no consideraremos la resistencia de la pe-
licula a transporte de materia ya que es muy poco probable que su efecto influya
sobre la velocidad.

Descomposicion de un solo reactante por dos caminos

Consideremos la descomposicién en paraldo
R(deseado), I = kG

A . (1446)
N
S(no deseado), ry = kaCy%

que tiene un rendimiento fraccional instantdneo en cualquier elemento de la su-
perficie del catalizador

s |

R
‘Pverd(R + S) - g + Is = 1+ (kg/kl)CXﬂ_“l

(14-47a)

gue para las reacciones de primer orden resulta:

1
Preed - T3 Gealky) (14-47b)
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La resistencia a la difusién en los poros como factor controlante. En estas con-
diciones tenemos

I = k1Cpp1 -8 = k,Cp ™ ;li
y con la ec. (14-42)

42 12

1
~ a —
R = kICAv L. L [(a1 + ag + 2}k, + k))CH-Y

Utilizando una expresion similar para ryy sustituyendo ambas en la ecuacion de
definicion de ¢, resulta:

!
¢ obs ;‘1 T (ko/ky)Cia—012 (14-48a)

y para reacciones del mismo orden o para reacciones de primer orden:;

1
Pobs = TF Gl (14-48b)

Era de esperar este resultado, ya que las reglas del capitulo 7 sugieren que la dis-
tribucién del producto para reacciones competitivas del mismo orden, no ha de
estar afectada por la variacion de la concentracién de A en los poros.

Descomposicion conjunta de dos reactantes

Consideremos una alimentacion gue consta de dos componentes y que ambos
reaccionan a ponerlos en contacto con un catalizador sdlido, del modo siguiente:

A 5 R(deseado), re = kiCa®
(14-49)
B 2> S(no deseado),  rg = ksCa®

El rendimiento fraccional instantaneo del producto deseado es entonces:

R 1
= 14-50
"““’(R + s) I+ (kaCo'lk,Ca™ (14-50a)
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gue para ‘las reacciones de primer orden resulta:

- 1
Pverd = + QCB/kICA) (14— 50b)

La resistencia a la difusion en los poros como factor controlante. En este
régimen las velocidades de reaccion observadas, dadas por la ec. (14-42). seran:

rp = k,Cp 0 &) = (E%.Ilgé)lmcﬂn)la

rg = kyCpl - &y = (b%.kﬁn)”’cgznm

por consiguignte, €l rendimiento fraccional observado ser&

(14-51 a)

Pobs = : (a + 1 k,g,cg I)IJ]
tFFT RaCat

Para las reacciones de primer orden resulta simplemente:

1 1
Pobe = —— e & ——pTg (1451 b)
L+ (Zg) o1 (B)
%3,) T, %) Cu

Reacciones en serie

Consideremos las descomposiciones sucesivas de primer orden. como gemplo ca-
racteristico de reaccion donde € producto deseado puede descomponerse poste-
riormente:

A—>R—=S

Cuando la reaccidn en la superficie es la etapa controlante de la velocidad, Cy
no desciende en €l interior de las particulas del catalizador, y las velocidades reales
son las observadas, es decir:

- 1) T ’Lﬁ) i
Pobs Prerd o (kl)obl (k]_ verd (14 52)
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La resistencia a la difusion en los poros como factor controlante.  Un andiss
similar al de la pagina 517. empleando las expresiones cintticas apropiadas, da
la relacion entre las concentraciones de las sustancias en e seno de la corriente
gaseosa (o a la entrada de los poros) para cualquier punto del reactor; asi, la
expresion diferencial (para més detalles véase Wheeler. 1951 y compérese con la

ec. 7-32) resulta:

dCs, | Cho _ kg3 i
Z—CA' __l T y + Ya-;r Yy = (Fl (14 53)
Para flujo en mezcla completa, integrando con Cg, = 0, resulta:
_ 1 CafCao = Cyup) )
Coo = T3 Cry + 1Cog = Coo) (1459

Y
Para flujo en piston, integrando con Cg, = 0, tenemos:

Cro_ 1 1 Ca\? TCa i
&=y (&) - & (1459

Comparando las ecs. (14-54) y (14-55) con las expresiones correspondientes cuando
no hay resistencia en los poros, ecs. (7-36) y (7-33), se encuentra que en este caso
la distribucion de A y R viene dada por una relacién que contiene la raiz cuadrada
de larelacion verdadera de k, con una nueva modificacion que consiste en que Crg
esta dividida por 1 + y. El rendimiento méximo de R esti afectado del mismo
modo. Por consiguiente, para flujo en piston la ec. (3-52) se modifica para dar:

Cogmir . 270 (’Lz)”’ (14-56)
C A0 l + Y k1

y para flujo en mezcla completa, la ec. (7-23) se modifica para dar:

She.ubs L i
CAO = (1 + 7)(7112 + l)u (14 57)

Este andlisis y la Tabla (14-1) muestran que € rendimiento de R es casi la mitad
cuando existe fuerte resistencia a la difusion en los poros.
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Tabla 14-1 Efecto de la difusion en los poros para las reacciones de primer orden en serie

. L ‘ . mezcla
Cro.max/Cao para flujo en piston CRe.méx/Cao para flujo completa
Sin Fuerte Disminucidn Sin Fuerte  Disminucion
kafk,  resisiencia resistencia % resistencia resistencia %
4 0,936 0,650 30,6 0,790 0,486 38.5
% 0,831 0,504 39,3 0,640 0,356 44.5
] 0,630 0,333 41,6 0444 0229 48,5
| 0,368 0,184 50 0,250 0,125 50
4 0,157 0,083 47,2 0,111 0,057 48,5
16 0,051 0,031 38.2 0,040 0,022 44.5

Para un estudio més detallado sobre la variacion de la distribucion del producto
debida a efectos difusionales, véase Wheeler (1951).

Extensién a los catalizadores reales

Hasta ahora hemos considerado que las particulas del catalizador tenian sola
mente poros de un solo tamafio; sin embargo, |os catalizadores reales tienen poros
de distintos tamafios. Un buen giemplo de €llo lo tenemos en las pastillas de cata-
lizador formadas por compresién de un polvo poroso; en este caso quedan grandes
poros entre las particulas de polvo y pequefios poros dentro de cada particula.
En una primera aproximacion podemos representar esta estructura por poros de
dos tamarfios, como se indica en la Fig. 14-16.

Lina sola pastilla grande Modelo de estructura porosa

77 Poros DequeﬁOs/

Flg. 14-16. Estructura poroga, con dos tamaiios de poros como modelo de una pastilla
de polvo poroso comprimido

Polvo poroso
comprimido
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Si definimos por a € grado de ramificacién de una estructura porosa de
modo que

a = 0 represente una particula no porosa

a = 1 represente una particula de poros de un solo tamafio

a = 2 represente una particula con dos tamafios de poros. etc.
cualquier particula real de catalizador podra caracterizarse por algun valor de a

En los casos en que la resistencia a la difusién en los poros es € factor contro-
iante, en estructuras de poros de un solo tamarfio, ya sabemos que el orden de reac-
cién observado; la energia de activacion, y la relacion de k en reacciones mdiltiples,
seran diferentes del valor real. Por consiguiente

Eops = 3Eax + 3E
n-—1

Nops = J I

paraa=1 2 (14-58)

i2 . .
(Ikiz) . = (Il%)ll - . +para reacciones simultaneas
1/ obs 1

Carberry (1962 g, 1962 b), Tartarelli (1968) y otros autores han extendido este tipo

de andlisis a otros valores de a 'y a reacciones reversibles. Asi, para dos tamafios

de poros donde la reaccion se efectlia principalmente en los poros méas pequefios

(el @rea es mucho mayor), mientras que los poros de ambos tamarios ofrecen fuerte
resistencia a la difusion, se encuentra:

Eobl = iEdif + }E
n-1

Nops = 1+ 2
para a= 2 (14-59)

(17:—*) . (:—2)1“- . » para reacciones simultaneas
1/obs = 1

De modo més general, para una estructura porosa arbitraria

para cualquier a {nos =1 + n—i (14-60)

(k_n) - (%)”2 .+ . para reacciones simultaneas
1/ obs 1
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‘Estas conclusiones muestran gque para vaores grandes de a la difusion juega
un paped cada vez més importante, la energia de activacién observada desciende
hasta la correspondiente a la de difusion, y € orden de reaccion se aproxima a la
unidad. Por consiguiente, para una estructura porosa con un valor de a descono-
cido, la Unica estimacion fidedigna de la relacion verdadera de k ha de hacerse
a partir de determinaciones experimentales efectuadas en condiciones tales que la
difusién en los poros no sea significativa. Por otra parte, calculando la relacion
entre los vaores de k cuando la resisencia a través de los poros es grande y cuando
esta resistencia es despreciable, puede calcularse €l valor de a. Esto, a su vez, nos
informa sobre la estructura geométr ca de los poros del cataizador.

Ejemplo 14-1. Investigacion del mecanismo controlante de la velocidad.

Se ha realizado una experiencia para medir la velocidad de descomposicion de A, utili-
zando un determinado catalizador, obteniéndose los datos que después se indican:
g ((j;)j ¢(Es presumible que laresistenciaal transporte de masas en la pelicula afecte ala
velocidad?
(b) ¢Podria haberse realizado esta experiencia en un régimen de fuerte resistencia ala
difusion en los poros?
(¢) {Serén de esperar variaciones de temperatura en el interior de las pastillas, o0 a
través de la pelicula gaseosa?
Datos. Para particulas esféricas:
g =24 Mmmo L =R/3 = 0,4 mm=4X 10*m catal.
D. = 5 X 10®*m*h, m catal. (difusividad efectiva de masa)
ket = 0,4 kecal/h. m catal, °K (conductividad térmica efectiva)
Para la pelicula gaseosa que rodea a la pastilla (segiin datos de la bibliografia):
h = 40 kcal/h  m? catal. °K (coeficiente de transmision del calor)
k, =.,300 m*/h . m? catal, (coeficiente de transporte de masas)
Paralareaccion:
AH, = |— 40 kcal/mol A (exotérmica)
Cixe =20 mol/m® (a1 atm y 336" C)
= "1.00s 10° mol/h + m* catal
Suponiendo la reaccién de primer orden.

Solucién.

(a) Transporte de materia a través de la pelicula. De la ec, 14-39, introduciendo valo-
res numéricos tenemos

velocidad observada _ Kopsva _ (—FX.ooe/Caglmdp®/6) _ = I& ove 9
velocidad de la pelicula  KgSex ky(nd,3) Cacky 6
_ 10° mol/h - m® cut , 2.4 x10-3m cat
~ (20 mol/m®)(300 m?/h - m? cat) b
=
~ 150

La velocidad observada es muy inferior a la velocidad de transporte de materia a través
de lapelicula limitante. En consecuencia la velocidad de reaccion no sera afectada por la
resistencia al transporte de materia a través de la pelicula.
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(b) Fuerte resistencia a la difusion en los poros.  Las ecs. (14-25) y (14-26) nos permi-

ten determinar si laresistenciaaladifusion en los poros es el factor controlante:
(=rDosl? _ (10° mol/ h -m® cat)(4 x 10-* m cat)® _
D.Cay  (5X107° m3/ h -m cat}(20 mol/m?)

Este valor es mayor que la unidad, la difusion a través de los poros tiene gran influencia
y hace que disminuya la velocidad de reaccion.

(c) Operaciones no isotérmicas. El limite superior estimado para la variacion de
temperatura nos la dan las ecs. (14-28) y (14-29). En consecuencia, dentro de la pastilla
gc(cAy - 0)( had AH;)

Kef
_(6x10"*m® h -m cat)20 mol/m®)(40 kcal/mol)
(0.4 kcal/ h-mcati°K)

ATnsx, pastilla=

= 0,1°C
A través de la pelicula gaseosa:

-y —AHr
ATmix, pelicula™ K ’A,:.)( )

_ (4 x 10-* m)¥10° mol/ h -m*¥40 kcal/mol)
- (40 kcal/ h. m?. °K)

= 40°C

Estos calculos muestran que la pastilla se mantiene a una temperatura practicamente uni-
forme, aunque podria estar a temperatura més alta que la del fluido que las rodea.

En los célculos de este problema se han utilizado coeficientes préximos a los observados
en los sistemas reales gas-solido y los resultados concuerdan con lo que hemos etudiado en
este capitulo.

Ejemplo 14-2, Determinacién de |a ecuacién cinética a partir de un reactor diferencial

L a reaccion catalftica
A—+4R

se ensya a 3,2 am y 117 °C en un reactor de flujo en pistén que contiene 0,01 kg de catdlizador
y emplea una alimentacion formada por un producto parcialmente convertido y 20 litros/h de A
puro sin reaccionar. Los resultados son |os siguientes:

Experiencia 1 2 3 4

Ca,entr. mol/litto 0.100 0,080 0.060 0,040
Ca. sal, mol/litro|0,084 0,070 0,055 0,038

Determinese la ecuacién cinética para esta reaccion.

Solucién. Como ta variacién maxima de la concentraciébn con respecto al valor medio, es
del 8 9% (experiencia 1), podemos considerar que es un reactor diferencial; por consiguiente, para
calcular la velocidad de reaccién podemos aplicar la ec. (14-36),

Basando la conversién para todas las experiencias en A puro a 3,2 atm y 117 “C, tenemos

3 Pao 3.2 am mol

N
= w8 = —_—
Cho==F°nmrT = (0,082 Titro + atm/mol 1 *K)(390°K) . O+ Titro

mol A\ /. .litro\ _, mol
Fao = Cagv = (0-1 —lm')(ZOT) =25
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Como la densidad varia con la reaccion, las concentraciones y las conversiones estdn relaciona-
das por:

_CA=1—XA o X, = I = CalCao
Cao 1 + eadXa 4 1+ aA(CA/CAO)

donde €5 = 3 para la base seleccionada (A puro).
En la Tabla14-E2 se muestran los detalles de los célculos. Representando—ra’ frente

a Ca, COMo % indica en la Fig. 14-E2, se obtiene una recta que pasa por e origen, lo que nos in-
dica que ladescomposicion es de primer orden.

Tabla 14-E2
Xa,entr. = Xa,sal. =
1 CA.en!r. 1= Ca,sal.
AQ CAO
Caentr. Ca,sal. CA.me'd. 1+ e Caentr. 142, Ca.sal AXy = —rh = AX,
CTao Cao mol/litro A TCa Chao Xa,sal. ™ Xaent. WiFao
0.0455
I 084 00 } ~1_0 '11+‘3?68:4 = 0,0455 00455 o1z =
038 0.70 0,075 ¢0g88 8.0368 0,0380 7,6
0,6 0,55 0,057s 0.1429 0.1698 0.0269 5.4
04 038 0039 0;2727 0,2897 0,0170 3,4
10 T 1
Pendiente = k = 96 —h% >/
8 V

6 /
/

Mol

kg cat

-Trs
»

2
0
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10
mol
CA Titrs

Fig. 14-E2
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A patir de la Fig. 14E2 s cdcula la velocidad en funcion de los moles de A que han reac-
cionado/(h) (kg de catalizador), resultando:
, 1dN, ( litro ) ( mol)

Sl i all (b rrry | 20

h -kg cat

Ejemplo 14-3. Determinacién de la ecuacion cinética a partir de un reactor integral

La reaccién catalitica
A—4R

se estudia en un reactor de flujo en piston empleando distintas cantidades de catdizador con una
alimentacion de 20 1/h de A puro a 3,2 atm y 117 “C. Las concentraciones de A en la corriente
de sdida para didtintas experiencias son fas siguientes:

Experiencia 1 2 3 4 5
Catalizador empleado, k¢ 0,020 0,040 0.080 0,120 0,160
Ca,sa1, mol/litro - (), 074 0. 060 0, 044 0. 035 0, 029

) Determinese 1a ecuacion cinética para esta reaccion, empleando el método integral
de andisis.

b) Repitase el apartado g) empleando el método diferencial de andlisis.

Solucién. a) Andlisisintegral. A partir del ejemplo 14-1 tenemos para todas las expe-

riencias

Cao = 0,1 mol/litro
Fpao =2 mol/h
& =3

Como la variacion de concentracién durante |as experiencias es significativa, hemos de considerar

que ¢ reactor experimental es un reactor integral.
Como primera aproximacion ensayaremos una expresion cinética de primer orden. Si esta
no se ajusta a los datos, ensayaremos otras formas sencillas hasta conseguir una adaptacion.

Con las dimensiones y unidades adecuadas, |a ecuacion de disefio para el flujo en piston es

moles de A que han reaccionado

XA-OSSdX
W, kg cat _ 4 “moles de A en la alimentacion
F mol A v moles de A que han reaccionado
AOy h XA=0 Ay h . kg cat

Cuando la cinética es de primer orden y manteniendo unidades consistentes, se deduce

w XA d X 1 Xa 1l + 8pXa
FAO ] kCA kafo 1- XA 4
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Para evaluar la integral empleamos laec. (5-22), y tenemos:

CroW
kK —
Fao

y sustituyendo £x,Cag y Fa, tenemos:

=1 4+e)hn — g, X

1
1 - Xa

(4 Inyg 1 ¥ - 3x.) = k(%)

1 4
Pendiente = 95 m-y

|/

9

0
¢ 0001 0002 0,003 0,004 0,005 0,006 0,007 0,008
CacW _ w h kg cat

340 20 itro
Fig. 14-E3a

Los dos términos entre parentesis son proporcionales a k, la constantes de proporcio-
nalidad. Evaluando estos términos en la Tabla 14-E3 a para los datos indicados y repre-
senténdolos en la Fig. 14-E3 a, observamos que no hay razon alguna para syg)oner que
el comportamiento no es lineal. Por consiguiente, podemos concluir que la ecuacién cinética
de primer orden se ajusta satisfactoriamente alos datos. Empleando el valor dek evaluado
a partir de la Fig. 14-E3 @ tenemos:

litro mol
~r = (o8 kg o, =) (O~ o)
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0.4

03

X, adimensional

Pendiente para r“l
A0

-/

h de la Tebla (14-E3b)

553

0,02

0,04

W kg catalizador

Fyy  molAfh

Fig. 14-E3b

0,06

0,08

6) Andiisis diferencial. La ec. (14-37) muestra que la velocidad de reaccién viene dada por
la pendiente de la curva de Xa frente a W/F, o Los datos de la Tabla 14-E3 b basados en la me-
dida de las pendientes de la curva de la Fig. 14-E3 b muestran odmo se calcula la velocided de reac-

Tabla 14-E3a
Xa 1 ( L ) _Vy
delaTabla13Eds) 40T X 3x WRTTm 3 wi
0,0808 0.3372 0,2424 0.0748 0.02 0,001
0.1429 0,6160 0.4287 0.1873 0.04 0,002
0.2415 1.1080 0.7245 0.3835 0.08 0.004
0,317 1.5268 0951 0.5758 0,12 0,006
0,379 1,908 1.137 0.771 0.16 0,008




5§54 CAP. 14. REACCIONES ENTRE FLUIDOS CATALIZADAS POR SOLIDOS

10
8
d 93 4
pendiente = 93 - o out >/
% 6 I
-2
=4
T4
2 /
)]
) 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10
ol
ATitro
Fig. 14-E3c

ciébn para distintos valores de Ca . La relacién lineal entre—ra y Ca en la Fig. 14-E3c da parala:

ecuacion cinética:

, litro mol
A= (93 n.kgcat)(c" 1’&)

Tabla 14-E3b
Ca o _aXy
- A -, =
W Ca,sal X = CgA d(;z)
— ZA,5a| ~A AO,
W FAO CAO 1+ a CAO (dC la flg.13-E3b)
04 _
q 0 1 0 m =93
0,02 0,01 0.74 0.0808 —
0,04 0.02 0,60 0.1429 5.62
0,08 0,04 0.44 0,2415 4,13
0.12 0.06 0.35 0,317 3.34
0.16 0,08 0.29 0,379 2,715
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Ejemplo 14-4. Cdlculo del tamafio del reactor a partir de la ecuacion cinética.

Considérese la reaccion catalitica del ejemplo 14-2. Partiendo de la ecuacién cinética
encontraday supuesto el flujo en piston, determinese |a cantidad de catalizador necesario
para una conversion de] 35 % de A aR paraun caudal de alimentacién de 2000 mol de A/h
a 32 amy 117 “C, en un reactor de lecho de relleno.

Solucién. L acantidad de catalizador necesario viene dada por |a ecuacion de disefio,
para el flujo en pistén. Introduciendo en ellala expresiéon cinética de primer orden tenemos:

W XA dXA = "’xAdXA - J‘xhl + eaXa dx,
FAO [ "'fA kCA kCAo o ) XA A P
PN ac. b
Utilizando la ec., (5-22) para calcular la integral, nos da - o
v s S

we

[(1 + ep) In 3 1 —- - eAXAl

Sustituyendo los valores del ejemplo (14-2) en esta expresion, obtenemos el resultado final,
0 sea

2000m°l:A .
W“(% Titro )(OImolA) (4' 0,65 105)
h-kgcat/\ " litro

= 140 kg de catalizador

Ejemplo 14-5. Cglculo del tamafio del reactor a partir de las concentraciones.
Supongamos que para el ejemplo (14-2) disponemos de la siguiente gama de valores para la
concentracion

Ca, mol/ litro 0.039 0,057s 0.075 0.092
- ry,mol A/h-kgecat 34 54 76 91

Partiendo de estos datos y sin utilizar la ecuacion cinética, calcilese directamente la cantidad
necesaria de catalizador en un lecho reileno, necesario paratratar 2000 mol/h de A puro a
117 °C (0 Cs = 0,1 mol/litro, EA = 3) y 35 % de conversi6n.

Nota: |nformacion cinética semejante puede obtenerse en un reactor diferencial (ver tabla
14-E2), en un reactor integral (ver tabla 14-E36) o en otros tipos de reactores experimen-
tales.

Solucion.  Para calcular la cantidad de catalizador necesaria, sin utilizar una expresion
analitica para la relacion de variacién de la concentracion, se requiere una integracion gra-
fica de la ecuacion de disefio para el flujo en piston, o sea

14 0,35 dX,

FAo 4] - "’A
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APLICACION AL DISENO

El contacto del reactante gaseoso con e catalizador solido puede efectuarse
de muchas maneras y cada una ofrece ventgjas y desventgjas especificas. En la
Fig. 14-17 se representan varios tipos de contacto. Pueden dividirse en dos gran-
des grupos: Los reactores de lecho fijo de las Figs. 14-17, a, b Y ¢, ¥ |0s reactores
de lecho fluidizado de las Figs. 14- 17 d, ey {. El reactor de lecho mévil de la
Fig. 14-17 g es un caso intermedio que presenta algunas de las ventgas y des
ventgjas de los' reactores de lecho fijo y los de lecho fluidizado. Comparando las
ventgjas de estos tipos de reactores observamos lo siguiente:

. La circulacion de gases a través de lechos fijos se gproxima d flujo en piston,
y 8 completamente diferente en los lechos fluidizados de borboteo donde € flujo
es complegjo, no estd bien conocido pero difiere mucho del flujo en piston, y pre-
senta un bypass considerable. Este comportamiento es inadecuado desde e] punto
de vista de un contacto efectivo, por necesitarse mucha mayor cantidad de cata-
lizador para conversiones elevadas del gas, y disminuye mucho la cantidad de
producto intermedio que puede formarse en reacciones en serie. Por consiguiente,
s la €eficacia de contacto en € reactor es de importancia primordial resulta més
adecuado €l reactor de lecho fijo.

2. Puede resultar dificil € control adecuado de la temperatura en lechos
fijos grandes, debido a que estos sistemas se caracterizan por una conductividad
caorifica bga y por un gran desprendimiento o absorcion de caor. Por consiguiente,
en reacciones muy exotérmicas es muy probable que se formen zonas calientes o
frentes calientes moviles que ‘pueden perjudicar a catalizador. Por e contrario,
la mezcla rapida de sdlidos en los lechos fluidizados permite un control facil y ade-
cuado operando en condiciones préacticamente isotérmicas. Por o tanto, si las ope-
raciones han de efectuarse en un intervalo estrecho de temperaturas, bien por la
naturaleza explosiva de la reaccion o por consideraciones de distribucion del pro-
ducto, serd mas adecuado €l lecho fluidizado.

3. Loslechos fijos no pueden emplear tamafios muy pequefios de catalizador,
debido a la formacion de «tapones» y a que se originan perdidas de presion ele-
vadas, mientras que los lechos fluidizados son adecuados para emplear particulas
de tamafio pequefio; por consiguiente, para reacciones muy rapidas en la superfi-
cie, en las que la difusion en los poros y en la pelicula gaseosa pueden ser |as etapas
controlante de la velocidad, los lechos fluidizados con su vigoroso contacto gas-
sdlido y € empleo de particulas pequefias, permitiran un empleo mucho mas eficaz
del catalizador.

4. Si hemos de tratar (regenerar) frecuentemente el catalizador debido a que
se desactiva rapidamente, entonces el estado fluidizado andlogo a estado liquido,
facilita e bombeo de una unidad a otra. Esta caracteristica de contacto de los |e-
chos fluidizados proporciona grandes ventgas para este tipo de sdlidos con respecto
a las operaciones en lecho fijo.
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Una vez hechas estas consideraciones, volvamos ala Fig. 14-17. LaFig. 14-17 a
corresponde a un lecho de relleno tipico con todas sus ventajas € inconvenientes.
La Fig. 14-17 b muestra como puede reducirse € problema de las zonas calientes
considerablemente aumentando la superficie de refrigeracion. La Fig. 14-17 ¢ mues-
tra como la refrigeracion entre etapas puede permitir un control mejor de la tem-
peratura. Obsérvese que en la primera etapa, en la que la reaccién €s mas répida,
se mantiene una conversion baja, por existir menos catalizador que en las otras.
Estas unidades pueden estar incorporadas en una sola carcasa o instalarse separa-
damente con intercambiadores de calor entre etapas.

En la Fig 14-17 d se representa un reactor de lecho fluidizado para el caso de
un cadizador estable que no necesta regenerarse. Los tubos del cambiador de cdor
estan dentro del lecho para separar o suministrar calor, y controlar asi la tempe-
ratura. La Fig. 14-17 e muestra e caso de una catalizador que se desactiva 'y que
continuamente ha de separarse y regenerarse. En la Fig. 14-17 f se representa una
unidad de tres etapas en contracorriente que es muy eficaz para evitar los incon-
venientes de los lechos fluidizados con respecto a contacto inadecuado. En la Fi-
gura 14-17 g se representa un reactor de lecho movil. Estas unidades presentan las
ventgjas del flujo en pistdén y las desventgjas de las particulas de tamafio grande
en los lechos fijos; pero también presentan las ventgas del bajo coste del manegjo

del cataizador de los lechos fluidizados.
Para obtener el disefio éptimo han de sopesarse numerosos factores, pudiendo

ocurrir que € mejor disefio corresponda al empleo de dos tipos de reactores
distintos conectados en serie. Por gemplo, para conseguir conversiones altas en
reacciones fuertemente exotérmicas puede resultar conveniente €l empleo de un
lecho fluidizado seguido de un lecho fijo.

Las principales dificultades para €l disefio de reactores cataliticos se reducen
a las cuestiones siguientes: € modo de tener en cuenta € comportamiento no iso-
térmico de. los lechos de relleno, y e modo de tener en cuenta e flujo no ideal del
gas en lechos fluidizados.

Consideremos un lecho de relleno con intercambio de calor (Figs. 14-17 g y b).
En la Fig. 14-18 se representan los flujos de calor y materia que se.producen en un
tubo con lecho de relleno y paredes refrigeradas, para una reaccion exotérmica.
El ge centra estara a temperatura més alta que las paredes, la reaccion sera mas
répida y los reactantes se consumiran mas rapidamente, de ahi que haya que con-
siderar gradientes radiales de todos los tipos.

El andliss detalado de esta situacion deberia incluir la dispersién radid s-
multanea de calor y materia, asi como la posible dispersion axial. Para establecer
un modelo matematico hemos de saber cudles son las simplificaciones que pueden
hacerse, el modelo que resulta adecuado a la situacion real, asi como e comporta-
miento inestable y las zonas calientes. Estas cuestiones han sido consideradas por
muchos investigadores y se han buscado muchas soluciones precisas; sin embargo,
desde € punto de vista de la prediccion y € disefio, la situacién actual no es todavia
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Fig. 14-17. Distintos tipos de reactores cataliticos
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Salida de 988 -

Entrada de
catalizador
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gas reaccionante f) gas reaccionante (1]

Fig. 14-17. Distintos tipos de reactores cataliticos (Continuacién).

la que deseariamos. El tratamiento de este problema es muy dificil y no lo consi-
deraremos aqui. Froment (1970) presenta una amplia revisién de lo que se ha
hecho en este campo.

El reactor adiabético de lecho de relleno por etapas de la Fig. 14-17 ¢ pre-
senta unas caracteristicas diferentes. Como no hay transmisiéon de calor en la zona
de reaccion, la temperatura y la conversion estan relacionadas de modo sencillo,
por lo que pueden aplicarse directamente los métodos del capitulo 8. Examinemos
distintos modos de disponer las etapas y la transmision de calor para comprobar
gue es un dispositivo versétil que puede aproximarse mucho al éptimo.

El disefio de lechos fluidizados con gas, actualmente alin no es digno de con-
fianza debido a que no puede predecirse con seguridad € tipo de flujo que se des-
arrollara en e lecho. Esta forma de contacto es particularmente susceptible de una
mala distribucién del gas, sedimentacion parcial de sdlidos y otros comportamientos
anomalos. Prescindiendo de esta dificultad y para aclarar la aproximacion que de-
beria utilizarse, concluimos este capitulo con una breve presentacién de un modelo
gue tiene en cuenta las caracteristicas principales, del contacto no ideal en estetipo
de reactores.

El reactante fluye hacia el interior
EI producto fluye hacia el exterior

130' 150.
100'
_110°
. >

Consumo de reactante en la linea central Flujo de calor -hacia el interior

Paredes refr|geradas a

Fig. 14-18. Perfil de temperaturas en un reactor de lecho de relleno para una reaccién
exotérmica en el que se observa ¢Omo este perfil crea un movimiento radial de calor
y materia
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Reactores adiabaticos de lecho de relleno por etapas

Los lechos adiabaticos de relleno por etapas, con flujo de gas e intercambio
de cdor adecuados, son sistemas versdtiles que, en la préctica, son capaces de apro-
ximarse a cualquier progresion de-temperatura deseada. El clculo y € disefio de
estos sstemas es sencillo y se puede esperar que @ funcionamiento red se aproxime
mucho a predicho.

Veamos d procedimiento de disefio para la reaccion smple A — R de cual-
quier cinética, pudiendo extenderse f&cilmente este procedimiento a otros tipos de
reacciones. Consideremos, en primer lugar, diferentes métodos de operaciéon de
estos reactores, compardndolos después, y estableciendo finalmente cudl es € mas
favorable.

Exotérmica reversible Fxotérmica irreversible, IEndotérmical

Optima

Tméx Tméx

G
Xy= l—a—M

T T »T

Fig. 14-19. Esquema representativo del modo en que un lecho de relleno por etapas
puede aproximarse @ la progresion de temperatura optima

Lechos de relleno por etapas con enfriamiento entre etapas.* En el capitulo 8
hemos estudiado cdmo han de modificarse las condiciones del sistema reaccionante
para seguir la progresion de temperatura dptima. Cuando se dispone de muchas
etapas podemos aproximarnos mucho a esta progresion, como se indica en la
Figura 14-19.

Para cualquier nimero de etapas conocido, las condiciones éptimas de opera-
cién se reducen a hacer minima la cantidad total necesaria de catalizador. Veamos
el procedimiento empleado para un funcionamiento en dos etapas con reacciones
exotérmicas reversibles, que se indica en la Fig. 14-20. En esta figura € brea tota
bajo la curva representativa de = 1/r’a frente a X, ha de hacerse minima. Para la

o Esta seccién es una continuacién directa de las pégs.'del capitulo 8 por lo que recomendamos
que e lector se familiarice bien con lo expuesto en ellas antes de proseguir aquf,
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Te Ty T, Ty
Q Ix =0 X9 X ‘Q

A2 sal

sal XAl

ent

A

Medida del
volumen

XAI XA2
Fig. 14-20. Reactor dptimo de lecho de relleno en dos etapas

determinacién de este Optimo tenemos tres variables que podemos modificar a

voluntad: la temperatura de entrada (punto T,), la cantidad de catalizador em-

pleado en la primera etapa (localizado € punto § sobre la adiabética), y la cantidad

de calor intercambiado entre las dos etapas (localizado el punto ¢ a lo largo de la

linea bc). Podemos reducir el problema de la determinacién de tres variables (5 va

riables en el caso de 3 etapas, etc.) a un problema de determinacion de una varia-
ble, en el que se supone solamente un valor de T,. El procedimiento es el siguiente:

1. Suponemos un valor de T.
2. Nos desplazamos a lo largo de la linea adiabdtica hasta que se cumpla la
condicion siguiente:
sal g 1
fen, 3T (__—,;) dX, =0 (14-61)
De este modo obtenemos el punto b de la Fig. 14-20, es decir la cantidad de catali-
zador necesario en la primera etapa, asi como la temperatura de salida de los
productos de esta etapa. Puede no ser conveniente utilizar el criterio de la ecua
cion (14-61). especiamente en el disefio preliminar; una alternativa sencilla es
el de célculo por tanteo. Generalmente dos o tres tanteos elegidos cuidadosamente,
manteniéndonos alejados de las condiciones de velocidad baja, son suficientes
para un buen disefio, préximo al 6ptimo.
3. Eniriamos hasta €l punto c, que tiene la misma velocidad de reaccién que
en el punto b, por lo tanto:

’ ’ .
(—r A)que sale del reactor = (—r A)que entra en- ¢l siguiente reactor (]4'62)
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4. 'Nos ‘desplazamos a lo largo de la linea adiabética hasta que se cumpla
la condicion de la ec. (14-61). obteniendo € punto d.

5 a. S la conversion correspondiente al punto d es la conversion fina de-
seada hemos elegido correctamente el valor de T,; por lo tanto, la transmision de
calor entre las dos etapas y la distribucion del catalizador entre las mismas (dada
por las areas bajo las curvas de ~— 1/r4, frente a X,) son tales que hacen minima
la cantidad total de catalizador.

5 b, Si la conversién correspondiente a punto d no es la conversién fina
deseada, hemos. de efectuar €l tanteo con una temperatura de entrada 7, distinta.
Generalmente con tres tanteos nos aproximaremos mucho al valor éptimo.

Para tres o més etapas € procedimiento es una extension directa del método
anterior, y sigue siendo alin un problema de una variable. Este procedimiento fue
desarrollado inicialmente por Konoki (1956 @) y més tarde, independientemente,
por Horn (1961 q).

El nimero de etapas a emplear estara determinado por consideraciones del
coste global, de modo que en la préactica efectuaremos el estudio primero para 1
etapa, después para 2, etc., hasta obtener el coste minimo.

Se han deducido criterios analogos a los de las ecs. (14-61) y (14-62) parala
mayoria de los modelos de contacto a considerar; sin embargo, estos criterios son
bastante més laboriosos que los de las ecs. (14-61) y (14-62). En consecuencia,
unos cuantos tanteos, manteniéndonos lo més aejados posible de las regiones de
velocidad baja, nos aproximaran mucho a las condiciones Optimas de operacion,
siendo éste e procedimiento recomendado.

Vamos a considerar a continuacion los otros dos casos representados en la
Figura 14-19. Para reacciones exotérmicas irreversibles Konoki (1956 b) present6
también el criterio para determinar las condiciones de operacion éptimas. Para
reacciones endotérmicas no se ha deducido todavia € criterio éptimo. En todos los
casos se recomienda el método de cédlculo por tanteo manteniéndonos aejados de
las regiones de velocidades bgjas.

Lechos de relleno por etapas con recirculacion.  En este caso, tenemos un sis-
tema flexible que puede aproximarse a flujo en mezcla completa y, como ta, es
capaz de evitar regiones de velocidad baja. En la Fig. 14-2! se representa una ope-
racién en dos etapas con relacion de recirculacion R = 1 y con alimentacion ala
temperatura Ty; se puede extender directamente a tres o mas etapas.

Konoki (1961) present6 € criterio para las condiciones Optimas de operacion;
sin embargo, para €l disefio previo serén suficiente unos cuantos tanteos adecuados
para aproximarnos a las condiciones éptimas.

En las operaciones con recirculacion puede situarse los cambiadores de calor
en distintos lugares, sin que efecten a lo que ocurre en € reactor. En laFig. 14-21
S representa uno de estos casos, vy en la Fig. 14-22 se representan ofras dterndivas.
La mejor localizacion dependera de la conveniencia para la puesta en funciona
miento y de que esta localizacion conduzca a coeficiente de transmisién de calor
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0.80
0,65

0,50

0,25

0.25 0,50 0,65 0,80

Fig. 14-21. Reactor Optimo de lecho de relleno con recirculacién en dos etapas. Las
conversiones indicadas representan una relacién de recirculacion = 1, en ambas
etapas

=T

Fig. 14-22. Distintos modos de situar los cambiadores de calor para efectuar la misma
operacion que en la Fig. 14-21
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mas alto (obsérvese que la disposicion de los intercambiadores de la Fig. 14-22 ¢
presenta un flujo de fluido més ato que la disposicion de la Fig. 14-22 b,

Reactores de mezcla completa por etapas. Cuando la recirculacion es muy
elevada, |os reactores por etapas con recirculacion se aproximan al flujo en mezcla
completa. En este caso los reactores deberian operar sobre la linea de progresion
de temperatura Optima, como se indica en la Fig. 14-23; la mejor distribucién del
catalizador entre las etapas se determina haciendo méxima € érea del rectangulo
(véase la Fig. 6-11 y € problema 6-16). En efecto, necestamos elegir la distribucion
del catalizador de modo que sea méxima € drea KLMN lo que har4 minima €
area sombreada de la Fig. 14-23.

X, =0 a c me
%f b 1 d

QO&' stl Qgal

a lo largo

| i
2.9 etapa de la 6ptima

XAI XM

Fig. 14-23. Dispositivo reactor 6ptimo da mezcla completa en dos etapas (recircula-
¢ion infinita para lecho de relleno en etapas)

Refrigeracion por inyeccion de alimentacién fria. Una forma de diminar los
intercambiadores de calor entre las etapas es mediante la adicion adecuada de ali-
mentacion fria en la segunda etapa y en etapas sucesivas del reactor. El procedi-
miento se representa en la Fig. 14-24. El criterio para las condiciones éptimas de
operacion fue dado por Konoki (1960), y de forma ago diferente, por Horn (1961 b).
Encontraron que € grado de refrigeracion viene dado tambitn por la ec. (14-62)
y se representa en la Fig. 14-24.

Con refrigeracion por inyeccién € calculo del volumen del reactor por medio
delacurval /—r , frente a X, se hace m4s complicado, debido a que se han de
considerar distintas cantidades de aimentacién en cada etapa. También se puede
refrigerar por inyeccion de un fluido inerte; esto afectara tanto a la curva 1/—r's
frente a X, como alacurvade T frentea Xa.
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Qent

Fig. 14-24. La refrigeracién por inyeccion de alimentacion fria elimina los cambiadores
de calor entre las etapas

Eleccion del sistema de contacto. Dadas las muchas, aternativas de tipos de
contacto, vamos a sugerir cuando es mas favorable un tipo u otro.

1. En las reacciones endotérmicas la velocidad disminuye siempre con la
conversion; por consiguiente, hemos de utilizar flujo en piston sin recirculacion
(véase €l capitulo 8). En las reacciones exotérmicas el mejor esquema de contacto
viene determinado por la pendiente de la linea adiabdtica. Las consideraciones
efectuadas a continuacion se refieren d caso de reacciones exotérmicas.

2. Enigualdad de las demas condiciones, la refrigeracidn por inyeccion fria
tiene la ventgja de ser menos costosa, ya que no se necesitan intercambiadores de
calor entre etapas. Sin embargo, este tipo de refrigeracidon solo se puede redizar
cuando la temperatura de la alimentacion sea muy inferior a la temperatura de
reaccién y, ademés, cuando |la temperatura no varie mucho durante la reaccion.
Estas condiciones podemos resumirlas del modo siguiente:

Se puede efectuar la refrigeracion por inyeccion de la alimentacion fria cuando:

Treaccién - TI > :%plf‘:

En la Fig. 14-25 se representan dos casos. uno en el que puede utilizarse la
refrigeracion por inyeccion de alimentacion fria 'y otro en que no puede utilizarse.
3. Parareacciones exotérmicas, S la pendiente de la linea adiabética es pe-
quefia (gran elevacion de la temperatura durante la reaccion) resulta ventgjoso
evitar € rtgimen de temperatura baja cuando la velocidad es muy baja; por 10
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linea limite

. Ty )
reaccion reaccion

Fig. 14-25. Casos en que debe utilizarse la refrigeracion por inyeccién de alimentacién
fria y casos en que no debe utilizarse
tanto, ha de utilizarse una recirculacion elevada para aproximarnos a flujo en
mezcla completa. Por €l contrario, si la pendiente es ata (pequefia elevacion de
la temperatura durante la reaccion) la velocidad disminuye con la conversion y
ha de utilizarse flujo en piston. Por regla general, para un reactante gaseoso puro,
la pendiente de la adiabatica es pequefia; para un gas diluido o para un liquido,

es grande. Como ejemplo consideremos un reactante con C, = 10 cal/mol, y
AH, = 30 000 ca/mol. En este caso:

Para una corriente de gas reactante puro:

C 10 1

- _
pendiente = —3f, = 30000 ~3000

Para una corriente de gas reactante diluido a 1 %:

pendiente = ——53 = ao=mn = 2o

Para una disoluciéon liquida uno molar:

C 1 1
—AH, ~ 30000 30

pendiente =

En la Fig. 14-26 se representan las lineas adiabédticas para estos casos, aclarando
asi estas consideraciones.

4. Para reacciones exotérmicas por etapas las consideraciones anteriores pue-
den resumirse en lo siguiente:
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Xa Utilizacién da flejo n  nstomt&
1 —~—_
E‘Iujo en pistén frente a flujo en mezcle completa]
/,/’
0.5 =" Reactante puro: pendiente m 5-;?0 -------
N\ \Utllizacién de  flujo
i %\ en mezcla completa
1 1
- Reactante diluido: Pendiente= % i
]
o —t- T
\ 1500° na it

‘Velocidades extremadamente bajas

Fig. 14-26. Esquema representativo de por qué se utiliza flujo en pistén para lineas
adiabéticas de pendiente elevada, y flujo en mezcla completa (lechos de relleno con
recirculacidn grande) pare lineas de pendiente pequefia

Para un gas puro utilicese una recirculacion grandé para aproximarse
al flujo en mezcla completa.

Para un gas diluido (o para un *liquido), cuando no sea necesario un
gran precalentamiento de la alimentacion, utilicese flujo en pistén.
Para un gas diluido (o para una disolucién), cuando sea necesario un
gran precalentamiento para alcanzar la temperatura de reaccién,
utilicese inyeccién de alimentacién fria.

Reactor de lecho fluidizado

Cualquiera que sea el sistema reaccionante, si disponemos de una representa-
cion adecuada de la cinética quimica y del flujo a través del recipiente, podemos
deducir una ecuacion de disefio que se aproxime a comportamiento de este sis-
tema. En los reactores de lecho fluidizado, la dificultad ha sido siempre la repra
sentacién del flujo; en el capitulo 9 hemos esbozado algunas de las muchas apro-
ximaciones gque se han intentado. Veamos ahora € modo de deducir la ecuacion
de disefio para e modeo de flujo de tipo hidrodinamico, e modelo de lecho de
borboteo, que se ha indicado en € capitulo 9.

S suponemos un caudal de gas suficientemente elevado (lecho de borboteo
vigoroso con grandes burbujas que ascienden a través del lecho), serén tan peque-
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L
fluidizado

Flujo despreciable
CM: Uy

Flg. 14-27. Modelo de lecho fluidizado de borboteo utilizado como reactor.

fios e flujo de gas en laemulsion y e volumen de la nube, que podemos despreciar
e flujo de gas a través de estas regiones. En consecuencia, como aproximacion,
podemos considerar que €l flujo a través del lecho se produce solamente en la fase
de burbuja, y el modelo de la Fig. 9-39 se reduce a representado en la Fig. 14-27.
Por lo tanto, si la reaccion catalitica es de primer orden con &, = 0O, es decir:

. 1 dN. . ]
—Tp = —m T = kCA (14 63)

tenemos para la reaccién y desaparicion de A en una burbuja ascendente (véase la
Figura 14-27) :

desaparicion de la | _ ( reaccién en ( transporte a la )
( burbuja de gas ) - ( la burbuja ) + L nubey fa esda, (14-64 a)
transporte ala) _ { reaccionenla transporte a i
( nube'y Iaestela) = (nubeyla estela) + ( Ia emulsion ) (14-64 )
transporte a reaccion en
( Iaerr?ulsién ) = (a emulsién) (1444 )
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En "términos matematicos estas expresiones seran.:

1 dN,

Vburbuja @~ PKkCap +  Koe(Cap = Cac)

=Tap ="

Kbc(CAb - CAc) = YekCac + Keo(Cpe = Cae)

ch(CAc bt CAc) = '}'ekCAo

donde, por definicién:

volumen de los sdlidos dispersos en las burbujas
volumen de las burbujas

Vb =

_ volumen de los sdlidos dentro de las nubes y ‘de las estelas

Ye = volumen de las burbujas

volumen de los sdlidos en la emulsion

Ye= volumen de las burbujas

Experimentalmente se ha demostrado que:

7 = 0,001 a 0,01 y a«=025a1l0

(14-65a)

(14-653)

(14-65¢)

(14-66 q)

(14-66 b)

(14-66 c)

(14-67)

Con las expresiones del balance de materia, ecs. (9-66) a (9-75), también podemos

demostrar que:

ye = (1 — ‘ml)[ﬁ% + a]

l-t’m l--8
7-=(3¢~(7“n)

(14-68)

(14-69)
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Eliminando todas las concentraciones intermedias en la ec. (14-65), encontramos que:

1

—rap = | vk + Ca (14-70)
1 1
- +
Kee oyl 4
1.1
K., vk

Integrando llegamos a la siguiente expresion de disefio para flujo en piston del
gas a través del lecho:

1 L fuidizad
ln%ﬁ— yok + —1 T y‘ :Lmo
A — + e
K, ! 14-71
be ka + l 1 ( )
K. " vk
en la que, aproximadamente:
Lgvidizado _ (l - Erell_eno) Lirciieno
u,  \ 1 —ey Upr (14-72

y los cinco términos del corchete representan las resistencias complejas en serie-
paralelo a transporte de materia y a la reaccién, es decir:

Reactante A transporte a transporte a
. —* -
en la burbuja la nube la emulsion
reaccion en la burbuja reaccion en la nube reaccion en la emulsion

Para una reaccion muy rapida (valor alto de k) muy poco A llega a pasar a 1a
emulsién, por 1o que son dominantes los dos primeros términos del corchete. Para
reacciones lentas los Ultimos términos del corchete se hacen cada vez mas signifi-
cativos.

Como el tamafio de la burbuja es la Unica magnitud que rige todas las mag-
nitudes cinéticas con excepcién de k, podemos representar la ecuacion de disefio
de un lecho fluidizado en funcién de 5, como se hace en la Fig. 14-28. Observese
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10¢

0,1

\\ Burbujas pequefias

\
Flujo en pistén \\

I | ! |
2 4 6 8

(A=¢ reIIens ) Lrel) tiempo  adimensional

0,04

Flg. 14-28. Funcionamlento de un lecho fluidizado en funcién del tamafio de la bur-
buja determinado por aplicacién de la e¢, (14-71).

que valores atos de d, proporcionan una eficacia pequefia debido a eevado
bypass de las burbujas del gas, y a que la eficacia del lecho puede ser considerable-
mente menor a del flujo en mezcla completa

Para reacciones multiples €l efecto de este flujo es todavia més significativo.
Por condguiente, para reacciones en serie, la disminucion de la cantidad de producto
intermedio formado puede ser, y generalmente es, muy considerable.

Kunii y Levenspid (1969) presentan ejemplos que aclaran estos efectos, y otras

discusiones y problemas sobre este modelo. o
Consideraciones finales sobre los reactores de lecho fluidiiado. Como en los

procesos a escala industrial se emplean grandes cantidades de gas, se necesitan
lechos de gran didmetro y elevadas velocidades de’ gas. Ambos factores conducen
a lechos de borboteo vigorosos, con burbujas de gran tamafio, con un elevado
bypass y un comportamiento deficiente. Esta es la razén del intenso esfuerzo para
explicar el comportamiento de los lechos en tales condiciones.

Sin embargo, desde € punto de vista del disefio, es preferible evitar este com-
portamiento en lugar de explicar y operar en estas condiciones. Con este fin han de
tenerse en cuenta las siguientes consideraciones (véase la Fig. 14-29):
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Fluidizacién atenuada.
Dispositivos internos %
Relleno
Fluidizado
4/ Retorno
7% de sélidos
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Flg. 14-29. Dispositlvos para evitar desviaciones grandes en lechos con grandes

burbujas; (a) el tamafio de las burbujas esté limitado por la distancia entre los dis-

positivog Internos; (b) el lecho de Trelleno permlite una conversién elevada: (¢)
fluidizacién atenuada.

1. Introducir dispositivos internos en e lecho para impedir €l crecimiento
de las burbujas y disminuir el tamafio de las mismas.

2. Utilizar lechos de relleno fluidizado en los que & gas pasa primero a través
de la seccion fluidizada y después por la seccion de relleno. Este tipo de esquema €s
muy adecuado cuando se requieren conversiones elevadas del gas.

3. Utilizar velocidades de gas lo suficientemente elevadas que den lugar a un
arrastre (y retorno) apreciable de solidos. En estas condiciones. €l lecho se com-
porta como una emulsion pobre sin formacién de burbujas y sin bypass conside-
rable. En este caso se pueden emplear velocidades de gas mucho mayores, y con

un disefio adecuado € flujo dé gas se aproxima a comportamiento del flujo en
piston.

Ejémplo 14-6. Conversién en un lecho fluidizado

En un reactor de relleno de laboratorio (£, = 10 CMY u = 2 cm/seg) |a conversion es del
97 % parala reaccién de primer orden 4 — R.
a) Caletilese la conversion en un lecho fluidizado més grande, a escala de planta piloto (L =
=100 cmy u, = 20 cm/seg), en € que e ha estimado que € tamafio de las burbujas es de 8 cm.
b) Calculese |a converson en un lecho de relleno en estas condiciones:
Datos. Experimentales:

Upmy = 3,2 cm/seg
€mf = € = 0,5
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Bibliograficos:
9= 2.

0,204 ¢m?/seg
0,34

El subindice m se refiere alas condiciones del lecho fijo o sedimentado.

Solucion.  Suponiendo flujo en pistdn en un reactor de lecho fijo de laboratorio, la ecuacién

de disefio serd :
L[4 [k
Fao "": kCAO(l - Xa
Integrando da:

~In (L = X)) = k—-—f{‘; L o ML= enlln

a partir de la cua encontramos que € coeficiente cinético de la reaccidn es:

U Cro _ 2 cm/seg 100 3
L~ T ~ MW T =o5 ™ 3 = =8

@

a) Operaciones en lecho fluidizado. La ecuacidn de disefio para la operacion en lecho
fluidizado viene dada por las ecs. (14-71) y (14-72). Evaluando los términos de esta

expresion, encontramos a partir de la ec. (9-68):

wy = 0,711(980 x 8)!/2 = 63 cm/seg

de la ec. (9-69):

20 - 32 + 63 = 79,8 cm/seg

Uy
de la ec. (9-70):

_20=32 _
8= -—-,79—"8-—— 0,2105

de la ec. (9-76):

0,204 x 980U/
Ko = 45 (3—82) + 5,85 ——-877}——) = 2,892 seg™

de la ec. (9-77):

0,5 x 0,204 x 79,8
83

12
K., = 6,78( ) = 0,855 seg!
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de 1a ec. (14-68):

ve = (1 — 05)[6

575

3(3,2)/0,5

el A =034
3,2]0,5

+ 0,34
1

a partir de la ec. (14-69) (obsérvese que como yy, € 0,01 puede despreciarse)

_ (1= 051 — 02105)

- (0,34 +0) = 1,53

0.2105
Sustituyendo todos estos valores en las ecs. (14-71) y (14-72). (Obsérvese nuevamente gque puede
despreciarse p)
Cao 1 | 100
In & N 1 163
2,892 1
0,34)(1,4) + 1
1
~0 + 085 + (1,53)(1,4)
1
= 079) 5 = 1259
0 s=a

obteniendo la conversion

b) Operacion en lecho de relleno.

de donde

0 sea

CA _ w128 _ 0285
[

X afluidizado= 71,5 %

A partir de la ec. (1)

= (b4 s "1 ~ 0,5)(100 cm) _ 35
20cm/s

Ca _ o-08 = 0,03

C a0

Xa,relieno = 97%
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PROBLEMAS

Estén agrupados aproximadamente del siguiente modo:

Problemas 1-10: Aplicacion directa de |as ecuaciones de disefio. Estos problemas deberan resolverse
en primer lugar.

Problemas 11-20: | gte(é);detacién de las experiencias para determinar los factores que afectan a la
velocidad.

Problemas 21-30: Mas dificiles; misceldnea.

Problemas 31-39: Reactores de lecho de relleno adiabaticos por etapas.

Problemas 40-44: Reactores de lecho fluidizado.

14-1.  En unavisita a los Laboratorios Lumhead hemos visto un reactor de lecho de relleno
que se utiliza para obtener datos cinéticos. Esta formado por una columna de vidrio de 5 cm de
didmetro interno con 30 cm de catalizador activo. Indiquese si se comporta como un reactor dife-
rencial 0 como un reactor integral.

14-2. Enunreactor de mezcla completatipo cesta se efectlia una reaccion catalizada de pri-
mer orden con g = O alcanzandose una conversion del 50 %. Calciilese la conversion s se triplica
el tamafio del reactor y permanecen constantes las demds magnitudes [temperatura, cantidad de
catalizador, composicion de la aimentacién, y caudal).

14-3. En un reactor experimental de lecho de relleno se han obtenido los siguientes datos
cinéticos para reaccion A— R, utilizando distintas cantidades de catalizador y un cauda de ali-
mentacion constante de Fas = 10 kmol/h.

W, kgcat | ! 2 3 4 5 6 7
X, 012 020 0,27 0,33 037 041 044
Cdcllese:

a) La velocidad de reaccion para la conversion del 40 %.

b) La cantidad de catalizador necesario para alcanzar la conversion del 40 % en un reactor
grande de lecho de relleno con caudal de alimentacién de Fao = 400 kmol/hora.

c) Lacantidad de catalizador necesariaen €l apartado b) si € reactor emplea una recirculacién
muy elevada de la corriente de producto.

144. Lareaccion de segundo orden 4— R se estudia en un reactor con recirculacion em-
pleando una relacion de recirculacion muy grande. Se dispone de los siguientes datos:
Volumen hueco del reactor: 1 litro
Peso del catalizador empleado: 3 g
Alimentacion a reactor: Cag = 2 mol/litro
ve = 1 litro/hora
Condiciones de la corriente de sdlida: Ca a1 = 0,5 mol/litro
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a) Caleulese € coeficiente cinético de esta reaccidn, indicando sus unidades.

b) Cdcllese la cantidad necesaria de catalizador en un reactor de lecho de relleno, para la
conversién del 80 % de una dimentacion de 1000 litros/hora de concentracién Cyy = 1 mol/litro.

c) Repitase el apartado (b) s € reactor estarelleno del parte de catalizador y 4 partes de sélido
inerte. Esta adicion de inertes ayuda a mantener las condiciones isotérmicas y €limina zonas calientes.
Nota: Sup6ngase que se mantienen siempre condiciones isotérmicas.

14-5. Cacllese € orden de reaccion y el peso de catalizador necesario para la conversién
del 35 % de 4 -a R empleando una alimentacién de 2000 moles/hora del componente 4 puro a
117 °C y 3.2 atm. Para esta reaccion la estequiometria es 4 — R y |os datos cinéticos son los dados
en d demplo (14-2).
Nota: Compérense 10s resultados con los de los gjemplos (14-2) y (14-4). La diferencia entre los
valores encontrados se debe a despreciar la expansion, €1, en €l estudio de este sistema.

14-6. Repitase € problema (14-5) emplezndo los datos del ejemplo (14-3) en lugar de los
del gjemplo (14-2). Compdrense nuevamente los resultados con los de |os jemplos (14-3) Y (14-4).

14-7. Las experiencias cinéticas sobre la reaccion catalizada por solidos A — 3R se efectlian
a8 atmy 700 °C en un reactor de mezcla tipo cesta de 960 cm” de volumen que contiene 1 g de
cataizador de didmetro d,=3 mm. La alimentacion. constituida por el componente A puro, se
introduce a distintos caudales en € reactor y se mide la presion parcial de A en la corriente de
sdlida para los distintos caudales, obteniendo los siguientes resultados:

Caudal de alimentacion litros/h] loo 22 {4 I «0,6
PA, sal / PA, ent 08 05 02 01 0,05

Determinese la ecuacion cinética que represente la velocidad de reaccion sobre € catalizador de
este tamaiio.

14-8. Se. ha encontrado que a 700 °C la velocidad de descomposicion A— 3R, sobre un
catalizador especifico, viene dada por:

, 1dN, _ 1
e o i (‘0 W)CA

(véase e problema anterior paralos datos que conducen a esta ecuacion). Se construye una planta
piloto que consta de un reactor tubular de lecho de relleno de  cm de didmetro interno que emplea
25 % de pastilllas de ese catalizador activo y 75 % de pastill.s inertes, para asegurar condiciones
isotérmicas. Calcllese la longitud del reactor para que pae1/pa.ent = 0,111 Si |a alimentacién es
de 400 mol/h y estd formada por 50 % de A y 50 % de gas inerte a 8 atm y 700 °C.
Datos: Las padtillas del catalizador y de la sustancia inerte son porosas, de didmetro 4, = 3 mm,
y densidad p,=2 g/em®. Fraccion hueca del lecho=50 %.

14-9. La descomposicién del componente A gaseoso, catalizada por solidos, se efectia de
acuerdo con la reaccion:

A—-R —Fp = kC"
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Un reactor tubular de una planta piloto relleno con 2 litros de catalizador se alimenta con
2 m*h de A puro a 300 °C y 20 atm, lograndose una conversion de 65 % del reactante.

Se han de tratar 100 m*/h en una planta mayor entrando los gases de alimentacion a
40 atm y 300 “C, conteniendo 60 % de A y 40 % de inertes, para obtener la conversion del
85 %. Calcllese € volumen dd reactor necesario.

14-10. Repitase € problema anterior con la siguiente modificacion en la ecuacion estequio-
métrica:

A—->R +8S

14-11. A partir de los datos cinéticos de la Tabla. (14-P11) obtenidos en un reactor de mezcla
tipo cesta con un catalizador poroso, dése la interpretacion mas adecuada en funcion de las resis-
tencias controlantes. Supdngase comportamiento isotérmico.

Tabla 14-P11
Concentracion Ve ocidad Velocidad
Diametro de las de sdida de rotacion de reaccion
pastillas del  reactante de las cestas medida
1 1 alta 3
3 1 baja |
3 1 ata 1

14-12. Repitase € problema anterior con un cambio: el catalizador no es poroso.

14-13. A partir de los datos cinéticos de la Tabla(14-P13) obtenidos de un reactor de mezcla
del tipo de recirculacion, efectliese un estudio sobre la resistencia controlante y la porosidad del
catalizador. En todas las experiencias la corriente de salida tiene la misma composicion, y se man-
tienen siempre condiciones isotérmicas.

Tabla 14-P13
Cantidad Didmetro Caudal de Caudal dela Velocidad de
de catdizador de las pastillas alimentacion recirculacion reaccion medida
1 1 ! alto 4
4 l 4 alin més alto 4
1 2 | alin més alto 3
4 2 4 ato 3
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14-14. A partir de los datos de la Tabla (14-P14) obtenidos en un reactor de mezcla tipo
cesta, efectliese un estudio referente a las resistencias controlantes y ala energia de activacion de la
reaccion, Supdngase que la temperatura es uniforme en toda la pastilla, e igual ala de los gases
delos arededores.

Tabla 14-P14.
Velocidad
Caudal Cantidad Didmetro de de rotacion Temperatura,
del 8a8 Cpent Casa de cadizador las pastillas de las cestas °C
5 5 ! 10 ! baja 344
2 4 1 6 2 ata 344
8 2 1 4 2 ata 372
9 3 1 9 2 baja 372

14-15, Cuando no hay resistencia a la difusién en los poros, una determinada reaccién de
primer orden en fase gaseosa transcurre del modo siguiente:

—rx = 107® mol/seg ' cm?® cat

C, = 10" mol/cm® a 1 atm y 400 °C

Calcllese el tamafio de las particulas del catalizador que debe emplearse (2, = 10~ cm®/sy para.
estar seguros de que e efecto de la resistencia de los poros no tiene influencia sobre la disminucién
de la velocidad de reaccion.

14-16. La hidrogenacién en fase liquida de un hidrocarburo no saturado estd catalizada por
pastillas porosas de unos 3 mm de didmetro, la reaccién es aproximadamente de primer orden con
respecto a reactante limitante, hidrégeno, y esperamos alcanzar velocidades de reaccion fitiles,
del orden de

—r, = 10-% mol/seg * cm® cat

A partir de los datos de equilibrio vapor-liquido se estima que la solubilidad del hidrogeno en
hidrocarburo liquido es Cwy—= 10~ molfecm’, a 1 am. Suponiendo comportamiento ideal
esperamos también que esta solubilidad sea proporcional a la presion del hidrégeno encima de la
fase liquida. La difusividad efectiva de |os reactantes se estimaen @, = 2-10-° cm?/seg Y €S apro-
ximadamente independiente de la concentracion de los componentes, ya que € sistema es liquido.
A partir de estainformacién estimese la presion a que debe operarse para estar seguros de que no
existe efecto de difusion en los poros.
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14-17. @) Calcllese la fraccion de la resistencia global @ transporte de materiay a la reaccion

quimica, debida a la pelicula gaseosa en una descomposicion catalitica, S |a velocidad observada
referida d volumen del lecho catalitico es:

k = 4/tiempo

y s laresistencia de la pelicula gaseosa, estimada por correl aciones adimensionales de transferencia
de materia, es:

k, = 5 mm/tiempo

b) Si fuese despreciable la resistencia de la pelicula gaseosa. ¢Cuél seria la velocidad de reac-
ciébn observada referida a la masa?

Datos: Porosidad del lecho = 0,33

Didmetro de las pastillas de catalizador esférico = 1 mm
Densidad globa dd lecho = 2 g/em®

14-18.  Se sospecha que la planta piloto del problema (14-8) operara en régimen de fuerte
difusién en los poros y que los efectos isotérmicos dentro de las pastillas y através de la pelicula
gase0sa también pueden resultar perjudicidles. Analicense estos efectos,c y s existen, indiquese cémo
puede afectar a funcionamiento del reactor.

Datos: Difusividad de masa efectiva en las pastillas=0,09 cm?/h
Conductividad térmica efectiva de las pagtillas= 1 kca/h m . °K
Coeficiente de transmision del calor pastilla-fluido= 100 kcal/h + m?® °K
Cadlor de reaccién (- Agy) = 20 keal, para la estequiometrla A—> 3R

1419. Las experiencias efectuadas en un reactor de mezcla tipo cesta sobre la descomposi-
cion A— R— Scatalizadas por solidos, conducen alos resultados de la Tabla14-P19:

tabla 14-P19
Tamaiio de las
pastillas porosas Temperatura W(Fao Crmax/Cao
6mm 300°C 25 239,
12 mm 300°C 50 239,

Para |as condiciones de reaccién mds adecuadas (sempre a 300 °C), calcllese la concentracion

maxima de R que puede alcanzarse e indlquese el modo en que puede obtenerse esa concentracion
méxima.

14-20. En la Tabla (14-P20) se resumen los resultados de tres series de experiencias efectuadas

en un reactor de lecho de relleno para la descomposicién de primer orden catalizada por sdlidos:
A->R—S.
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Tabla 14-P20
Tamafio del
catalizador Temperatura ‘
pOroso, mm de la experiencia, °C  W/Fyo Cr,méx/Cao
3 300 27 0,50
6 300 54 0,50
6 320 21 0,50

Se proyectan nuevos experimentos, a temperaturas comprendidas entre 200 °C y 340 “C, para
determinar las condiciones bgjo las cuales es maxima la produccién de R. Indiquense las condicio-
nes de operacion que hemos de investigar (tamaiio de catalizador y temperatura), y €l rendimiento
fraccional de R que podemos acanzar.

1 metro 1 metro

100 cm3 1 100 cm?!

lvolumen :volumen

Alimentacion hueco hueco !
—— U 7/ B, W— W—

2 g de catalizador no poroso
1 cm® en total, fraccién hueca 0,5

Fig. 14-P21

14-21. Como la reaccién catditica A— R es fuertemente exotérmica y la velocidad varia
mucho con la temperatura, para obtener datos cinéticos practicamente isotérmicos se emplea un
reactor tubular largo, representado en la Fig. 14-P21, sumergido en agua. El componente A puro,
a0°Cy 1atm, circulaatravés del tubo con un caudal de 10 cm?/seg, y analizando la composicion
de la corriente en varios puntos se han obtenido los siguientes datos:

Distancia desde la entrada 0 12 24 3% 48 60 72 8 (w)
de la alimentacién, metros
Presion parcial de 760 600 475 300 320 2/ 240 215 150

A, mm Hg

a) Calcllese € tamaiio del reactor de flujo en pistdn necesario para efectuar una conversion
del 50 % de A en R, para un caudal de alimentacién de 100 kmolsth de A puro, operando
aQ°Cy1am.

b) Cupdngase que estos datos se han obtenido para una reaccion cuya estequiometria es A—-
— 2,5 R. Cdcllese & volumen de reactor necesario para los mismos vaores del caudal de la ali-
mentacién Y la conversion dados en el apartado (a).

14-22. Para € estudio de la ¢inética de una reaccién cataitica A — R, se emplea € sistema
experimental de flujo en circuito cerrado indicado en la Fig. 14-P22. Se introduce A puro enel
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Volumen total ~ 2 g de catalizador no
hueco = 100em3 ™~ Y [poroso, 1 cm® de volumen
total con fraccion hueca 0.5

Fig. 14-P22

sistemay circulaa0 °Cy 1 atm con un caudal de 10 ¢m®/seg, Analizando la corriente en tiempos
diferentes se han obtenido los datos-siguientes:

Tiempo, min 0O 2 4 6 8 10 12 14 (co)
Presion parcial de| 760 600 475 30 320 275 240 215 150
A, mm Hg

a) Cacllese @ tamatio del reactor de flujo en piston necesario para efectuar la conversiéon
del 502, de A en R, paraun caudal de alimentacién de 100 kmoles/hora, operando a0°Cy 1 atm.

b) Repitase el apartado (@) S se introduce en e circuito un inerte con presion parcial
de 1 am, con lo que la presion total a principio es de 2 am.

14-23, En un reactor tubular de relleno catalitico se obtienen 100 moles/hora de R a partir
de una alimentacion que contiene € reactante A con Cao = 1 mol/litro. Puede considerarse que la
reaccion en € lecho de relleno es de orden cero, o sea:

. mol
A—-R, —-n=1 WH

El coste de ‘la corriente de la aliméntacién es de 100 ptas/mol de A.
El coste del reactor y del catalizador es de 100 pfas/h- kg de catalizador.
El reactante A que no ha reaccionado no se recupera..
a) Calciilese la conversion optimay el coste de R correspondiente a esta conversion.
b) Repitase el apartado (@) S € reactor de lecho de relleno opera con una corriente de recircu-

laciébn grande.

14-24. a) Los datos de la Tabla 14-P24 corresponden a la reaccion catalizada por solidos
A = R— $ que se efectiia isotérmicamente en un reactor experimental con recirculacion. Deter-
minense |as condiciones (resistencia. controlante, funcionamiento de lecho de relleno o fluidizado)
para los cuales la concentracion del producto intermedio es méaxima, indicando el vaor esperado
de CR,mAx/ CAQ .
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Tabla 14-P24
Tamanyfl)rocg., Cr?ltr?lllzador W/Fao Cn.méx/ Cao
3 27 0.5
54 0,5

b) Repitase e apartado (a) para ambas experiencias S W/Fyo = 27 ¥ Cr,max/Cao = 0,17.

14-28. En un reactor con recirculacidén se estudia la descomposicion de primer orden A—
— R—> § catalizada por un sdlido. El cauda del fluido que recircula es al menos 50 veces mayor
que € de circulacion. Los resultados obtenidos se resumen en la Tabla 14-P25. A partir de estos
datos se ha de proyectar una instalacién para obtener la mayor cantidad posible de R empleando
una alimentacion idéntica a la utilizada en los ensayos.

Tabla 14-P25
Tamaiio del Temperatura de
catalizador | iendia °C ! = WCyF, CornsnC
poroso, mm a experiencia T = Ao/ Fao R.méx/Cao
3 300 30 0,17
300 60 0.17
6 320 30 os7

a) Elijase entre un reactor de lecho de relleno o un reactor de lecho fluidizado.
b) Elijase entre un catalizador de 3 mm y de 6 mm.

c) Seleccidnese |a temperatura de operacion entre 280 °C y 320 “C.

d) Determfnese € tiempo espacial, v/ = WCj,/F4, @ emplear.

€) Predigase € valor de Cg,m/CAo.

14-26. Ladifusion depende de latemperatura; en consecuencia, evallese la energia de activa;
cién para representar este proceso tanto a la temperatura ambiente (unos 300 °K), como a una
temperatura més elevada (unos 1200 “K), sabiendo que:

a) 2 a T*2 para la difusién molecular ordinaria de gases.

b) @« T parala difusién ordinaria en liquidos.

©) 2 a T/ parala difusion de Knudsen en gases.

14-27.  Cinética de las reacciones homogéneas y cataliticas. En un horno de acero inoxidable
ddl tipo de reactor de flujo en mezcla completa (volumen de los huecos en € reactor = 0,8 litros,

superficie total del reactor = 800 cm*) se estudia la descomposicién homogénea A—> R, obtenién-
dose los siguientes resultados:
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C mmol/litro IZO 4@' para Cao = 100

TyA, sal.

Creemos que la superficie del acero inoxidable cataliza la reaccion, y para comprobar esta hipo-
tesis seintroduce en el reactor una superficie adicional (S= 1500 ¢cm?, v = 0,75 litros) y se efectian
nuevas experiencias, obteniendo los resultados siguientes:

7, seg| 26.7 7.5 _
Casd | 20 40 para Cyo = 100

Cdcllese la cinética de esta descomposicion, e indiquese si transcurren simultaneamente
reacciones homogéneas y cataliticas, dando |as expresiones cinéticas (con sus unidades) para ambos
Procesos.

14-28, Mecanismo de centros activos. Para aclarar € método de deduccion de las ecuacio-
nes cinéticas a partir de la teoria de centros activos, consideremos que la adsorcion es el factor con-
trolante en la reaccidn catalitica A— R, y supongamos los siguientes mecanismos elementales.
Etapa I. Una molécula del reactante. A de la fase gaseosa es capturada por un centro activo ¢
para formar un producto intermedio (A -£)*. Como laadsorcién €s € factor controlante se establece
un equilibrio entre el A libre y e A adsorbido, o sea

A+ l<_-:—’.(A-/)*

Etapa 2. Este producto intermedio se descompone ocasionalmente dando lugar a producto R,
dejando asf libre al centro activo para su posterior empleo:

A0 >R +¢

Finalmente, el nimero total de centros activos disponibles por unidad de superficie de catalizador
es 4,. Estos lugares pueden permanecer libres o tener absorbido A; es decir:

6 =¢+ (AL)®

Demuéstrese que la ecuacién cinética obtenida a partir de este modelo es de la forma:

ks
A =71+ k,Ca

Nota. Al comparar este mecanismo con la cinética substrato-enzima [véase e problema P-2.19
0 la discusién gque sigue a la ec, (3-60)] observamos un marcado paralelismo entre la forma de las
teorias y las expresiones finales de la velocidad, La razén de ello se debe a que en ambos casos
el agente catalitico (enzima en un caso, centro activo en otro) esti presente en una cantidad
definida en forma activa o inactiva.
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14-29. La descomposicion catalitica en fase gaseosa de A da una serie de productos, que
para simplificar designaremos por R (productos deseados) y S (productos no deseados). En con-
diciones dptimas de méximo rendimiento de R, la relacion estequiométrica que caracteriza a la
reaccion global esA— 0,8 R+ 3.2 S, y se efectliaa 459 °C en presencia de un catalizador de cad-
mio impregnado en piedra pdmez WW (porosidad = 0,375).

Los estudios experimentales en una bomba de volumen constante a 459 “C, utilizando una
mezcla de 50 ¢ de A y 50 ¢ de inertes, ha conducido a los siguientes resultados:

Tiempo, seg 0 30 60 D0 120 150
Presion total, atm {400 517 643 7,60 8,79 997

Se han de obtener 600 moles de R/hora en un reactor tubular de relleno a partir de una alimentacion
de A puro (40 ptas/mol), y se puede operar a cualquier presion, desde la atmosférica hasta 20 atm
absolutas. Naturalmente que el coste del reactor y del equipo auxiliar no dependen solamente del
tamaiio Sino también de la presién de operacion. El coste horario viene dado por:

2000 ptas + (4 ptas/litro) (presion en atm)™®, 7 > 1 atm
incluyendo € coste de sustitucion del catalizador por envenenamiento, etc.

a) Para las condiciones éptimas, suponiendo funcionamiento isotérmico Yy flujo en piston,
cacllese la presién de operacion, la conversion fraccional de A, € tamafio del reactor, y el coste
unitario del producto R.

b) En lugar de A puro puede emplearse una alimentacién que contiene 25 % de inertes, que
e adguieren a 32 ptas/mol de A. Indiquese e efecto de este cambio sobre las condiciones de
operacion.

€) S la ecuacion estequiométrica fuese A - 08 R + 0,2 S, y la ecuacion cinética fuese la
del apartado (a), ¢cémo se modificaria la respuesta del apartado (a)?

d) Si los experimentos con trazadores indican que e modelo de flujo en € reactor puede apro-
ximarse suponiendo sipiplemente que 1/6 del fluido bypasa en el reactor y el resto pasa a
través del catalizador en flujo disperso en piston. (Cémo se modificarén las respuestas del
apartado (g)? Tomese como mddulo de Reynolds=350; tamafio de las particulas=6 mm,
y didmetro del reactor=1 metro.

14-30.  Flujo no ideal en un lecho de relleno. Unasustancia gaseosa en contacto con un cata-
lizador sglido se descompone de acuerdo con la reacciéon elemental 2A— R + S

Se investiga la cinética de esta reaccién en un reactor de lecho de relleno utilizando esferas
de 2,5 mm de didmetro, del modo siguiente: Se coloca sobre un soporte una capa de 4 cm de espe-
sor de particulas no activas cataliticamente; sobre ellas se coloca otra capa de 1 cm de espesor de
particulas cataliticas, y finalmente se coloca una capa de 4 cm de espesor de particulas no activas
cataliticamente. Para un caudal de gas correspondiente a un médulo de Reynolds igua a 23 la
descomposicion del reactante es del 99 %. Calcllese d error introducido en € célculo ddl coeficiente
cinético de segundo orden, si se supone que los resultados corresponden a flujo en piston. Admi-
tase que las condiciones de operacion son siempre isotérmicas.

1431.  La Fig. 14-P3] representa diferentes disposiciones de dos reactores con recirculacibn.

a) Hagase un esquema de flujo para estas operaciones en e que estén localizados los cambia-
dores de calor, indicando s suministran o absorben calor, y estimense las relaciones de recirculacibn
de las distintas corrientes.

b) Indiquese S es posible modificar lalocalizacién de los intercambiadores de calor para evitar
e empleo de fuentes externas de calentamiento, o para eliminar alguno de los dos cambiadores de
calor. En caso afirmativo indiquese cdmo ha de hacerse; sin embargo, cualquier modificacion que
se sugiera ha de mantener las mismas condiciones dentro del reactor.
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14-32. La Fig. 14-P32 representa diferentes disposiciones de dos reactores. Hagase un
esquema de flujo para esta operacién, mostrando la localizacién de los cambiadores de calor,
y estimense cuantas unidades de fluido han de pasar a través de las distintas corrientes por
cada 100 unidades de aimentacion.
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14-33.  Para e funcionamiento por etapas de una reaccion exotérmica, los cambiadores de
calor pueden situarse en distintos puntos. Para los dispositivos de dos lechos de relleno con
recirculacion representados en la Fig. 14-P33 hégase un esquema de 1a gréfica correspondiente
a X, frenteaT, representando todos los puntos pertinentes.

Datos. Para estos cuatro casos tomese la misma temperatura de Ja alimentacién, la misma tempe-
ratura de salida del primer reactor, y Xa; = 0,6, Xa; = 09. R, =2, R, = 1.

Nota para los problemas (14-34) - (14-39). En fos gemplos (8-1) y (8-2) se dedujo la gréfica veloci-
dad-tempcratura-conversion para una reaccion homogénea determinada. Los resultados se mues-
tran en la Fig. 8-E2 y en la Ultima pagina de este libro. Supéngase que esta grafica re-
presenta la cinética de una reaccion catalitica en fase liquida con Cix= 1 mol/litro y que la
velocidad viene dada por — r4” mol/min. kg de catalizador. Los seis problemas siguientes se refie-

ren a esta reaccién.

14-34. Para la reaccidn indicada anteriormente y con una alimentacion més concentrada,
Cao = 10 moles/litro 25 “C, en un interval o de temperaturas permisible que va desde 5 °C hasta
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95 °C, hagase un disefio adecuado para €l tratamiento de Fa,=1000 mol/min con una conver-
sién del 80 % en un sistema de lecho de relleno adiabético de dos etapas con el intercambio de calor
adecuado. Restimanse |as respuestas en un esquema en € que se indiquen las cantidades de catali-
zador a utilizar en cada etapa, |as temperaturas de las corrientes, y la situacién y funcionamiento
de los cambiadores de caor. No hay recirculacion.

14-35. Repitase € problema anterior con una modificacién: la conversién a la salida es del
90 %y no del 80 %.

14-36, Para la reaccion mencionada anteriormente en € problema (14-34), con una alimen-
tacion Caq 10=moles/litro a 25 “C, y un intervalo de temperaturas permisibles de 5 °C hasta 95 °C,
higase un disefio adecuado para € tratamiento Fae=1000 mol/min con una conversion del
80 % en un reactor adiabdtico de lecho de relleno en dos etapas con una recirculacién muy grande.
Resumase la respuesta en un esquema en €l que se indique la cantidad de catalizador a emplear en
cada etapa, las temperaturas de las corrientes, y la situacion y funcién de los cambiadores de calor.

14-37. Repitase e problema (14-36) con dos modificaciones: la temperaiura maxima permisible
es 50 “C, y puede emplearse cualquier sistema reactor de dos etapas.
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14.38, Repitase @ problema (14-36) con dos modificaciones: puede emplearse cuaquier rela-
¢ién de recirculacion superior aR = 5, y € intervalo de temperaturas permisible es desde 25 °C
hasta 95 “C.

14-39, Paralareaccidon indicada en el problema (14-34) en un reactor de lecho de relleno de
tres etapas con una recirculacion muy grande, con intercambio de calor apropiado, e intervalo de
temperaturas permisible entre 5 °C y 95 ©C, y 80 % de conversién global.

a) Calcllese la distribucion porcentual de catalizador entre etapas.

b) Compérese este resultado con €l de la optima progresion de temperatura que emplea la
cantidad minima de catalizador.

14-40. Indiquese d modo de comparar la conversion en e lecho fluidizado del eem-
plo (14-6) con € flujo en mezcla completa del gas en € reactor.

1441. Un reactante A gaseoso desaparece por la reaccion de primer orden A— R, en un
lecho fluidizado con borboteo vigoroso con una conversién del 50 %. Si se duplica la cantidad de
catalizedor en el lecho permaneciendo |as demés magnitudes constantes incluyendo el tamaito medio
de las burbujas, estimese la conversién resultante.

1442. En €l reactor fluidizado de planta piloto del ejemplo (14-6) la conversion esdel 71,5 %,
Calcllese en cuanto ha de aumentarse la cantidad de catalizador para que la conversién lograda
en ¢ lecho de relleno aumente hasta € 97 %, suponiendo que €l tamaiio eficaz de la burbuja per-
manece constante.

1443. a) En & gemplo (14-6), calcllese la fraccion de la conversion que tiene lugar dentro
de laburbuja, y lafraccién de laresistencia ala reaccion que se debe a intercambio burbuja-nube.
b) Repitanse los cdlculos S € coeficiente cinético de la reaccion es 100 veces mayor.

Datos: Supdngase yp = 0,01.

1444. Paraduplicar el caudal de tratamiento de gas en la planta piloto del reactor fluidizado
del gjemplo (14-6) se duplicatanto €l cauda del gas como laalturadel lecho. En estas condiciones
se esima que € tamaifio eficaz de la burbuja es 17,5 cm. Indiquese la conversidn que puede esperarse.

1445. Experiencias anteriores de Rowe y Partridge (1965) con lechos de borboteo
fluidizados mostraron que la relacién g estela-burbuja varia entre 0,25 y 0,67; sin embargo las
experiencias més recientes de Hamilton y colab, (1970) indican que. a = 1. Edta diferencia
puede ser debida a haberse empleado métodos distintos para medir el volumen de la estela,
y a la utilizacion de sdlidos distintos.

Véase S la variacién de ¢ tiene una repercusion importante en la conversién prevista
del gas reaccionante en € lecho fluidizado; para elo repitase € eemplo (14-6) haciendo
a = 1,02 en vez de ¢ = 0,34.
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Desactivacion de los catalizadores

En & capitulo anterior hemos supuesto que la eficacia de los catalizadores para
acelerar las reacciones no variaba con el tiempo. Frecuentemente no ocurre esto,
sino que, en general, la actividad disminuye a medida que se va utilizando e; cata-
lizador. Unas veces esta disminucion es muy rapida, del orden de segundos, y otras
es tan lenta que la regeneracidn o sustitucion del catalizador s6lo es necesaria des-
pues de emplearlo durante varios afios, En cuaquier caso, los catalizadores qu e se
desactivan con € tiempo es necesario regenerarlos 0 sudituirlos en adgin mome 4to.

S la desactivacion es rapida y se debe a una deposicion o a un blogueo de la
superficie, el proceso suele denominarse ensuciamiento y la separacion del sdlido
depositado se denomina regeneracion. Un gemplo corriente de ensuciamiento lo
constituye la deposicion de carbén en e craqueo catalitico

CmHza - C5H12 + C4H10 + C Jr sobre el catalizador

Si la superficie del catalizador se modifica lentamente por quimisorcién sobre
los centros activos de sustancias que no se separan fécilmente, el proceso se suele
denominar envenenamiento; la restauracion de la actividad, cuando es posible, se
denomina reactivacion. Si la adsorcion es reversible puede ser suficiente una varia-
cién de las condiciones de operacién para la reactivacion del catalizador, pero si la
adsorcion no es reversible € envenenamiento es permanente y puede ser necesario
un tratamiento quimico de la superficie o la sustitucion total del catalizador gastado.

La desactivacion puede ser uniforme (en todos |os centros activos) o selectiva,
en cuyo caso se atacan y desactivan preferentemente los centros més activos (los
gque suministran la mayor parte de la actividad del catalizador).

Utilizaremos € termino desactivacion para todos los tipos de perdida de acti-
vidad del catalizador, tanto cuando sea rapida como cuando. sea lenta, y denomi-
naremos venenos a cualquier sustancia que se deposite sobre la superficie y dismi-
nuya su actividad.

591
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En este capitulo se hace una breve introduccién a estudio de los catalizadores
gue presentan desactivacion, y en é estudiaremos sucesivamente las siguientes
cuestiones

El mecanismo de la disminucion de la actividad catalitica.

La forma de la ecuacion cinética para la disminucién de la actividad catalitica

El modo de deducir una ecuacién a partir de los datos experimental es.

El modo de descubrir € mecanismo a partir de los datos experimental es.

Algunas consecuencias aplicables a disefio.

Aunque se trata de un problema bastante complejo, su gran importancia prac-
tica justifica que lo consideremos, a menos, a modo de introduccién.

MECANISMO DE LA DESACTIVACION DEL CATALIZADOR

La desactivacion observada en una pastilla de catalizador poroso depende de
varios factores: la reaccién de descenso de actividad, la presencia o ausencia de
difusién de las especies reactantes y de los venenos a travts de los poros, el modo
de actuar los venenos en la superficie, etc. Vamos a considerar sucesivamente cada
uno de estos factores.

Reacciones de disminucién de actividad. En términos generaes, la disminu-
cion de actividad puede originarse de cuatro formas.-En primer lugar, un producto
de reaccion puede depostarse sobre la superficie y desactivarlay se denomina desacti-
vacién en paralelo. En segundo lugar, un producto de reaccion puede descompo-
nerse o reaccionar posteriormente dando una sustancia que se deposite sobre la
superficie y la desactive; se denomina desactivacion en serie. En tercer lugar, una
impureza de 14 dimentacion puede depositarse sobre la superficie o reaccionar dando
una sustancia que ataque a la superficie y la desactive; se denomina desactivacion
lateral.

Si designamos por P a la sustancia que se deposita y desactiva la superficie,
podemos representar estas reacciones del modo siguiente:

Desactivacion en paralelo :
R

A
ASR+PYL 0 A (15-1)

S . P
Desactivacion en serie: \

A-»R->P} (15-2)

Desactivacion lateral :
A—->R

PPy (15-3)
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La diferencia caracteristica entre estos tres tipos de reacciones de descenso de
actividad es que la deposicién depende de la concentracion del reactante, de la del
producto, y de alguna otra sustancia de la alimentacion, respectivamente. Como
la distribucion de estas sustancias variara con la posicion en la pastilla, la zona de
desactivacion dependera del tipo de reaccion de descenso de actividad que se efectlie

Un cuarto proceso de disminucion de actividad del catalizador corresponde
a la modificacion estructural o sinterizacion de la superficie del catalizador, debida
a la exposicion. ddl catalizador a condiciones extremas. Este tipo de disminucion
de actividad depende ddl tiempo que € cataizador esté en un entorno de tempe-
ratura elevada, y como no depende de las sustancias de la corriente gaseosa, se de-
nomina desactivacion independiente.

Difusién atravésdelos poros.  En una padtilla, la difusion a través de los poros
puede tener una gran influencia sobre e modo en que disminuye fa actividad del
catalizador. Consideremos en primer lugar la desactivacion en paralelo: Como
hemos visto en € capitulo 14, € reactante puede estar distribuido uniformemente
en toda la padtilla (mL < 1y € = 1), 0 encontarse proximo a la superficie exterior
(mL >1y ¢ < 1). Por consiguiente, €l veneno se depositard de modo andogo:
uniformemente cuando no exista resistencia a travts de los poros, y en € exterior
cuando la resistencia a través de los poros sea muy grande. En € caso extremo de que la
resistencia a través de los poros sea muy grande, se envenenara una pelicula delgada
de la superficie exterior de la pastilla; esta pelicula aumentara de espesor con €
tiempo y su frente se movera hacia € interior. A este modelo de envenenamiento
se denomina modelo de coraza.

Consideremos ahora la desactivacion en serie. Cuando la resistencia a la di-
fusion a través de los poros es grande, la concentracion del producto R es mayor
en d interior de la pastilla que en e exterior. Como R es la fuente de envenena-
miento, € veneno se depositara en mayor concentracion en el interior de la pas-
tilla; por consiguiente, en la desactivacion en serie se puede presentar un envene-
namiento de dentro a fuera

Finalmente, consideremos la desactivacion lateral. Cualquiera que sea la con-
centracion de los reactantes y de los productos, € lugar de deposicion del veneno
de la dimentacidn estd determinado por la velocidad a que éste reaccione con la
superficie. Si @ coeficiente cinético es pequefio, € veneno penetra de modo uni-
forme en la pastilla y desactiva a todos los elementos de la superficie catalitica del
mismo modo. Cuando €l coeficiente cinético es elevado, € envenenamiento se ve-
rifica en el exterior de la padtilla, tan pronto como € veneno alcanza la superficie.

Las consideraciones anteriores muestran que €l transcurso de la desactivacion
puede ocurrir de diferentes modos, dependiendo del tipo de reaccion de disminu-
cion de actividad y del valor de un factor de difusién a través de los poros. Para
los envenenamientos en serie y en paralelo, é modulo de Thiele de la reaccidn
principal, es e pardmetro adecuado para la difusion a través de los poros; para
las reacciones laterales, € modulo de Thiele -de la desactivacion, es el parametro

principal.
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Aumento de la resistencia difusional

mL<1 mL>1

AT T

mL >>1

Modelo de
- coraza

Desactivacién en paralelo. Cp Cp
independiente y sensible
al calor (endotérmica)
Tiempo Tiempol
TS > <

Modelo de nicleo
creciente (este
comportamiento
no es real)

Cr

ATiempo
Ce
Desactivacion en Tiempo
serie y sensible all < Tiempo
calor (exotérmica) hd v

Fig. 15-1. La deposicién del veneno esté influenciada por el efecto difusional y por el
tipo de reacc¢ion de disminucion de actividad.

Los efectos no isotérmicos dentro de las pastillas también pueden originar
variaciones en la desactivacion segun la posicién, especialmente cuando la desacti-
vacién se origine por modificaciones de la superficie debidas a temperaturas ele-
vadas.

En la Fig. 15-1 se resumen estas consideraciones, representando los distintos
modos en que puede desctivarse la  superficie

Modo de ataque de la superficie por € veneno. Consideremos un elemento de
la superficie del catalizador en un entorno activo y uniforme. Los centros activos
de esta superficie pueden desactivarse de modos diferentes. Por una parte, pueden
desactivarse uniformemente; en otras palabras, todos los centros (los muy activos
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y los pocos activos) son atacados indiscriminadamente. Por otra parte, puede ocu-
rrir que se ataguen y desactiven preferentemente los centros mas activos. Los de-
nominaremos atagque homogéneo de los centros y ataque preferente de los centros,
respectivamente.

El atague homogéneo de los centros corresponde a envenenamiento por de-
posicion fisica sobre la superficie; tal como € ensuciamiento. Por € contrario, €
atague preferente de los centros corresponde a la quimisorcion de pequefias can-
tidades de venenos.

En el atague homogéneo de los centros hemos de considerar otro factor: s la
deposicion fisica da lugar a una capa porosa de espesor creciente, la actividad ha de
disminuir de modo gradual a medida que € reactante vaya encontrando mayor
dificultad para difundirse a través de esta capa creciente.

Otros factores que influyen sobre el descenso de actividad. Hay otros muchos
factores que pueden influir en e descenso de actividad del catalizador. Entre estos
factores se incluyen € bloqueo de la entrada de los poros por €l solido depositado,
el equilibrio o & envenenamiento reversible en € que se mantiene siempre aguna
actividad, la accién de regeneracion (frecuentemente esta regeneracion deja al cater
lizador con su superficie activa pero con su interior inactivo).

Lo més importante es que la desactivacién observada puede ser €l resultado de
distintos procesos que actlan de modo simultaneo; por gjemplo, la desactivacion
rapida de la mayoria de los centros mas activos por P,, que no atacara a los cen-
tros menos activos, y un posterior atague mas lento del resto de los centros por P,.

Aunque en € caso real ha de examinarse la posible influencia de todos estos
factores, en este estudio, a modo de introduccion, nos limitaremos a los dos pri-
meros factores: la reaccion de descenso de actividad, y la difusién a través de los
poros. El estudio es suficientemente amplio paraque se conozca € modo de abordar
el problema de modo més completo.

ECUACION CINETICA

La actividad de una pastilla de catalizador en cualquier instante se define
como :

_ velocidad a que la padtilla convierte d reactante A —pf 154
8= ~docided de reaccion de A con una padilla nueva ~ —Tao (15-4)
y en funcion del fluido que bafa la padtilla, la velocidad de reaccidon de A tendra

la siguiente forma

de la corriente de la corriente) -fs | de la pastilla

velocidad temperatura de concentracién actividad
( y )=f1( oIt )'fa( 0! (15-5)
reaccién principal principal del catalizador
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De modo andlogo, la velocidad con que se desactiva la pastilla de catalizador
puede escribirse de la siguiente forma:

velocidad de temperatura concentragién
(desactivacién)'= f: 2(de la comente) /s 4(de la corrlente) Jfo

( estado
principal principal

de la pastilla ) (15-6)
del catalizador

Para una cinética de orden n, con una dependencia de la temperatura del tipo
de lade Arrhenius, y para una pastilla isotérmica, |as expresiones anteriores se con-
vierten en, para la reaccién principal.

—rh = k-Cy™a = koe~F/*T.Cy" .2 (15-7)

y para la desactivacion, que en general depende de la concentracién de las sus-
tancias i en fase gaseosa

—g; = ks C 2% = ke~ FRT.CM .08 (15-8)

donde d se denomina orden de desactivacién, n’ mide la dependencia de la con-
centracion, y Eq4 €s la energia de activacion o dependencia de la desactivacion con
la temperatura.

Para pastillas porosas en régimen de resistencia a la difusion despreciable,
k y n’ son € coeficiente cinético y el orden de reaccion de la reaccidn principal,
respectivamente. Sin embargo, en régimen de fuerte resistencia a la difusion a tra-
vés de los poros k y n son las magnitudes observadas que dan cuenta de estos efec-
tos de difusion a través de los poros [véanse las ecs. (14-42) y (14-44)].

Para la desactivacion veremos que 1os efectos difusionales estén incluidos en
el orden de desactivacion; por consiguiente, €l orden J constituye una guia impor-
tante para conocer e papel de la difusion a través de los poros.

Para distintas reacciones de disminucion de actividad hemos de esperar dife-
rentes formas de las ecuaciones anteriores, asi:

Para la desactivacion en paraelo:
(A—-R; A->P))

—'I'A = kCA“I
(15-9)

B kCvat

dt
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Para la desactivacion en serie

—’A = kCA"
(A->R—>P}) da 15-10
-7 = ksCa¥a® ( )
Para la desactivacion latera : —ri = kCy"a N
(A—-R;P—>P)) a .
B e 051D
Para la desactivacion independiente : —7a = kCya
(independiente de la concentracidn) _da _ k.t (15-12)
dar ~

En ciertas reacciones, como en las isomerizaciones y en las de craqueo, la desac-
tivacién puede producirse tanto por e reactante como por € producto, o sea

A—>R ia
A—-P| Y - 77 = ko(Ca + Ca)*a* (15-13)
R->P|

Como Ca + Cg permanece constante para una aimentacion dada, ‘este tipo de
desactivacion se reduce al caso sencillo de desactivacion independiente de la
ec. (15-12).

Aungue las expresiones anteriores de orden » son muy sencillas, son lo sufi-
cientemente generales para englobar muchas de las ecuaciones de perdida de acti-
vidad utilizadas actuamente.

Determinacién experimental de la ecuacién cinética

Los dispositivos experimentales para €l estudio de la desactivacion de los cata
lizadores se dividen en dos clases. los que utilizan una carga de solidos, y los que
utilizan un flujo de solidos. En la Fig. 15-2 se representan algunos de estos dispo-
Sitives.

Son preferidos los dispositivos que utilizan una carga de solidos debido a la
facilidad de experimentacion; sin embargo, solo se pueden utilizar cuando la des-
activacion sea lo suficientemente lenta (del orden de minutos 0 mayor) para que
se puedan obtener suficientes datos sobre la variacion de la composicion del fluido,
antes de que se agote e catalizador. Cuando la desactivacion es muy rapida (del
orden de segundos o inferior) debe utilizarse un sistema de flujo de solidos, entre
los catalizadores de este tipo tenemos los utilizados en e craqueo, cuya vida media
de actividad puede ser tan sélo de 0,1 segundos.
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El método para la busqueda de una ecuacion cinética es anlogo a utilizado
en las reacciones homogéneas : se parte de la forma mas sencilla de ecuacién ci-
néticay se observa s se gjusta a los datos; si no se gjusta se ensaya con otra forma
de ecuacion cinética, y asi sucesivamente hasta lograr € ajuste. La principa difi-
cultad que se presenta en este caso es que hemos de considerar un nueva factor:
la actividad. Sin embargo & método es el mismo, siempre se empieza tratando de
gjustar los datos a la expresion cinética mas sencilla.

En las secciones siguientes se estudian los dispositivos que utilizan una carga
de solidos, segiin Levenspiel (1972), y se consideran brevemente los sistemas de
flujos de solidos.

El tipo de reactor de una carga de solidos que hemos de utilizar es funcién de
que la expresion de desactivacion da/dt sea independiente de la concentracion o
no lo sea. Cuando es independiente de la concentracion puede utilizarse cualquier
tipo de sistema de una carga de solidos y puede analizarse fécilmente, pero cuando
depende de la concentracion e andlisis de los resultados experimentdes s hace muy
laborioso y dificil, a menos que se utilice un tipo de reactor determinado.

Vamos a estudiar sucesivamente estos dos tipos de ecuaciones cinéticas.

Una carga de solidos: determinacion de la velocidad cuando
la desactivacién es independiente de la concentracion

Vamos a indicar el modo de interpretar los datos experimentales obtenidos en
los distintos reactores con una carga de sdlidos de la Fig. 15-2, y € modo de operar

Carga de gdlidos cuando la desactivacion es lenta

() = A T

Carga de sélido Flujo en pistén Flujo en mezcla completa Flujo con recirculacién
y fluido para el fluido para el fluido para el fluido

Flujo de sdlidos cuando la desactivacién es rapida

T U Lecho fluidizado 1 , Sdlidos: flujo en
} mezcla completa
Sélidos: ~ flujo en piston - ::I:JT(;dotizuttilgs,oode

Fluido: ~ flujo en piston \ :
Lluvia de sélidos T

U

Fig. 15-2. Para la experimentacion cuando la desactivacion es lenta puede utilizarse
una carga de sélidos; cuando la desactivacion es rapida se requiere un flujo de sélidos.
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con las ecuaciones bésicas de disefio de estos reactores para ensayar e gjuste a la
forma de ecuacién mas sencilla para la desactivacion independiente.

—ra= kC,a con e, =0 (15-14 a)
da

dagn 1514 b
7= kA ( )

Esta ecuacion representa una reaccién de primer orden y desactivacion de primer
orden, que, por otra parte, es independiente de la concentracion.

Una carga de sdlidos y una carga de fluido. En este caso necestamos deducir
una expresion que relacione las variaciones de concentracion del gas con el tiempo.
Utilizando e tiempo como variable independiente, las expresiones cineticas de la
ec. (15-14) se convierten en;

_dCy _ W(_L ‘ﬂ«) - %’(_r;,) - ca=rca @s15

a ~ vV W dt

da
_2 - 15-16
dt ke ( )

Integrando la ec. (15-16), resulta

a = age ke
y para actividad inicid igual a la unidad, o sea para a, = 1, tenemos:
a= ekt (15-17)

Sustituyendo la ec. (15-17) en la ec. (15-15)¢

_‘ﬂ = k"e~*¢C,

efectuando operaciones e integrando, se obtiene la expresion:

Cao
n—C—;——(l ) (15-18)

Esta expresion muestra que, aun para tiempo infinito, la concentracién del reac-
tante en una reaccion irreversible no desciende hasta cero, sino que esti regida
por las velocidades de reaccién y desactivacion, o sea

In gt = & (15-19)
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Combinando las dos expresiones anteriores y efectuando operaciones, resulta:

C k"
Inln =4 ="— ~ .
=g -kt (15-20)

Ordenada en el origen =ln-:—"
d

o

Pendiente = = kg

Ec. (15-20)

t

Fig. 15-3. Ensayo de expresiones cinéticas de la Ec. (15-14) utilizando un reactor con
una carga de sélidos y una carga de fluido

Una representacion gréfica como la de la Fig. 15-3 suministra un método de ensayo
de esta forma cinética.

El reactor de una carga de sdlidos y una carga de fluido es un dispositivo ade-
cuado cuando los tiempos de reaccion y de desactivacion son del mismo orden de
magnitud. Si no son del mismo orden sino que la, desactivacion es mucho mas
lenta, Cpo0 Seréd muy pequefia y dificil de medir exactamente; sin embargo, €l ex-
perimentador puede controlar esta relacion eigiendo una relacion adecuada
para W/V,

Una carga de solidos y flujo constante de fluido en mezcla completa. Introdu-
ciendo la expresion de velocidad de la ec. (15-14 a) en la expresion de disefio para
flujo en mezcla completa, tenemos:

W _ Xa_ X _
Fao = —ri - TaCy 520
efectuando operaciones, resulta

Cao _ (__) !
el =1+ ka2 (15-22)
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Una carga de sélidos y flujo variable de fluido en mezcla completa (para man-
tener constante C,). Para flujo constante en un reactor de mezcla completa
hemos encontrado que :

Ca0 = 34 g katy (15-25)
Ca

Para mantener C, constante hemos de modificar lentamente € caudal con e tiempo.
En redlidad ha de ir disminuyendo dado que € catalizador se esta desactivando;
por consiguiente, en este caso las variables son 1’ y «. En consecuencia, efectuando
operaciones, resulta:

' Cpo — C
ln T = kdt + ln (ﬁﬁﬁ) (15_30)
In7’
]Descenso Ec. (15-30)
del caudal

Pendiente= kg

-
g
g

”
P\\Ordenada en el origen = In Cro—Ca
v kC),

4

Fig. 15-6 Ensayo de expresiones cinéticas de la €¢, (15-30) utilizando una carga de
so6lidos y flujo variable de fluido en un reactor de mezcla completa para que se man-
tenga Ca constante

En la Fig. 156 s indica @ modo de ensayar las expresiones cinéticas de la ec. (15-14)
por este procedimiento.

En realidad no presenta ninguna ventgja especial € emplear flujo variable en
lugar de flujo constante, cuando se ensayan las expresiones cinéticas dadas por
las ecs. (15-14) o por cuaquier otra ecuacion para la desactivacion independiente.
Sin embargo, para otras' cinéticas de desactivacion este reactor resulta mucho mas
Gtil ya que nos permite independizar los factores C, T y a y estudiarlos separada-
mente.

Una carga de sélidos y flujo variable de fluido en pistdn (para mantener constante
Casalide)e Para e reactor de flujo en piston se aplica en cuaquier instante la
ec, (15-28). Teniendo en cuenta que ' y ¢ son las dos variables que hemos de ob-
tener, efectuando operaciones resulta:

In+ = kst + In (% In %f) (15-31)
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En la Fig. 156 s representa @ modo de ensayar las expresiones cintticas dadas
por la ec. (15-14) utilizando este dispositivo, con la modificacion de que la ordenada
en € origen viene dada por € Ultimo termino de la ec. (15-31).

Hasta ahora hemos indicado € modo de utilizar una carga de fluido y flujo
de fluido en pistén y en mezcla completa, para determinar los coeficientes cinéticos
de una forma particular de ecuacion cinética, la ec. (15-14). También podemos
emplear el reactor con recirculacion representado en la Fig. 15-2; sin embargo, no
ofrece ninguna ventaja especial, salvo en el caso de relaciones de recirculacion ele-
vadas, en cuyo caso su comportamiento se aproxima a de un reactor de mezcla
completa.

Como la desactivacion es independiente de la concentracion, los efectos de la
actividad y de la concentracion pueden separarse, y cualquiera de los dispositivos
experimentales anteriores conducirén a resultados de féacil interpretacion. En con-
secuencia, € andlisis anterior puede extenterse sin dificultad a cualquier orden de
reaccion n 'y a cuaquier orden de desactivacion d, siempre que »' = 0.

Por €l contrario, si la desactivacion depende de la concentracion, es decir. s
n' # 0, no pueden separarse los efectos de la concentracion y de la actividad, y
d andlisis resulta dificil ano ser que se utilice un dispositivo experimental adecuado,
elegido deliberadamente para separar estos factores.

A continuacion estudiamos este caso.

Una carga de solidos: deterniinacién ge la velocidad para la desactiva&
en paralelo, en serle, y tateral .

Para separar los efectos d¢ la actividad y dc la concentracion sobre la velocidad,
hemos de elegir un dispositivo que nos permita estudiar €l orden de desactivacion
sin que interfieran los efectos de 14 concentracion. La clave para ello consiste en
mantener constante el término de concentracidn en la ecuacion de desactivacion
de las ecs. (15-9), (15-10), o (15-11) mientras se investiga e orden de desactivacion;
después puede estudiarse € efecto de fa ¢oncentracion. A continuacion indicamos,
como gemplo, las concentraciotes que han de mantenerse constantes en cada caso:

Para la desactivacion en paraelo, ec. (15-9), manténgase constante Ca.

Para la desactivacién en serie, ec, (15-10), manténgase constante Cr.

Para la desactivacion lateral, ec. (15-1 1), manténgase constante Cp.

El reactor de flujo en mez¢la completa con caudal de alimentacion controlado
y variable puede satisfacer esta condicion para todas estas formas cinéticas.

Desactivacién en paralelo. Indicamos el método de analisis para el casc ge-
nerd de cinéticas de orden #, #’'y d parala desactivacién en paraelo. Cuando CA
es constante la ec. (15-9) resuita:

—7x = (kCy")a = k' (15-32)
_g_‘t‘ = (ksCa¥ e = ki (15-33)
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Por lo tanto, para € reactor de mezcla eompleta y para la velocidad dada por la
ec. (15-32) tenemos:

W X K _Cpo = G
Fyo -ra  Ka Crok'sa
0
1 _ Cao~ Ca i
T = k'a (15 34)

Integrando la ec. (15-33) para distintos 6rdenes de desactivacion, y sustituyendo en
la ec. (15-34), después de hacer operaciones, resulta:

Para desactivacidn de orden cero;

k’ k'k;
CAO - CA CAO - CA
Para desactivacidn de primer orden;

In? =In C—&i& + kit (1.-36)

Para desactivacidn de segundo orden;

t (15-35)

1
r

- CAok-, Ca + (Cao -k’CA)k; t (15-37)
Para desactivacidn de tercer orden;
= (ﬂ‘%&)’ * (CA—"IC;&)’zk:,: (15-39)
Para desactivacibn de orden d-ésimo;
74l = C; + Cyt (15-39)

En la Fig. 15-7 se indica € modo de ensayar la desactivacion de orden d-ésimo.
Si los datos experimentales se distribuyen sobre una recta el orden ensayado es el
correcto ; la pendiente y la ordenada en €l origen de esta recta dan los coeficientes
Ky k's

Una vez conocido € orden de desactivacion se puede determinar ficilmente
la dependencia de la concentracion y la temperatura.

Desactivacion en serie y desactivacion lateral, En e estudio anterior hemos
indicado e modo de ensayar la desactivacion en paraelo. El andlisis es muy pa
recido para la desactivacion en serie s se mantiene constante Ca, y por tanto tam-
bién Cr; |0 mismo sucede para la desactivacion lateral s se mantiene constante Cp
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y, a ser posible, también Cs. En este Ultimo caso, aunque no pueda mantenerse
constante Ca € andlisis no resulta dificil.

791} Ecs. (15-35), (15-36), (15-37),
(15-38) 6 (15-39)

. - d=1
Pendiente= (C‘—"k-&) (d=1)kg’

-
~

- d=-1
\Ordenada en el origen= (c"—"k,—cé)

Fig. 1_5-7._Cuando loa puntos se distribuyen sobre una recta es que el orden de
desactivacion d ensayado ea correcto. Datos obtenidos en un reactor de mezcla com-
pleta con Ca constante

Reactores experimentales con flujo de sélidos

Para la desactivacion rapida hemos de emplear un reactor con flujo de gases
y con flujo de sélidos. En condiciones estacionarias y conocido €l tipo de flujo (suele
ser ésta la principal dificultad en este tipo de dispositivos) se puede hacer, sin gran
dificultad, la integracion y el ensayo de alguna de las formas de ecuaciones cinéticas
mas sencillas. Hemos de indicar que el sdlido que fluye puede considerarse que con-
tiene un reactante (la actividad) que se esta consumiendo o agotando en el reactor.
Por consiguiente, lo trataremos como un sistema heterogéneo reaccionante gas-
solido en el que el solido es un macrofluido y €l gas un microfluido.

En los gemplos y problemas del final de este capitulo se estudian algunas
de las muchas combinaciones de ecuaciones cinéticas y de tipos de reactores, tanto
para una carga de sblidos como para flujo de solidos.

Determinacion experimental del mecanismo de desactivacidn

La principa fuente de informacion sobre el mecanismo de disminucion de
actividad es la quimica de la reaccion, €l conocimiento de las impurezas que acom-
pafian a la alimentacién, la observacion de la deposicion del carbdn, etc. Se ob-
tiene informacién adicional a partir de

1. El examen fisico de pastillas seccionadas: éste puede indicar la distribu-
cion del veneno.
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2. Las experiencias con padtillas de diferentes tamaiios: una variacion de la
velocidad inicial indica resistencia a la difusion del reactante en los poros, o

3. Las experiencias cinéticas. aqui,es de particular importancia el orden de
desactivacion.

Vamos a considerar brevemente €l tercer punto. Para la desactivacion en pa-
raelo e orden es solamente funcién del médulo de Thiele de la reaccidn principal,
gue variade 1'a 3, como se indica en la Fig. 15-8, a medida que se hace mayor la
resistencia de los poros. Asi, cuando:

(mL)y <1--.d=1
(ML), » 1---d—3

Desde otro punto de vista, a ir aumentando € modulo de Thiele nos vamos
aproximando a modelo de coraza (véase la Fig. 15-1), y por consideraciones teo-
ricas se encuentra, para este caso extremo, que € orden de desactivacion gs 3.

: !
Orden prescindiendo A::—_a
del periodo inicial //”'Order_\ medio

L)
z
:9 2 - L
Q
£ Ve
& /4
b
>
‘© .
1 Desactivacion en paralelo—
s Y At.rapd
$
B
o0
0,1 1 10 100 1000

Médulo da Thiele:mL= L Vk/D

Fig. 15-8. El orden de desactivacién depende del mddulo de reaccién de Thiele; adap-
tada de Khang (1971)

Para la desactivacion lateral es de importancia primordial € modulo de Thiele
en la reaccion de envenenamiento, asi cuando:

(ML) gespet <1---d =1

(ML) gegger > 1+ - - d—3

siempre que: (ML) desact < (ML) 1epceign
Para |a desactivacion en serie € orden de la desactivacion, para todos los fines

préacticos, es indiferente y no depende de los efectos difusionales de los poros; por
consiguiente

dx 1 paratodos los valores de (mL)
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Khang (1971) estudio cualitativamente estos casos.

Hemos de advertir que todo este estudio lo hemos efectuado de modo muy
simplificado por haber admitido las siguientes hipétesis:

1. S6lo se considera un mecanismo de trabajo.

2. No se consideran los efectos isotérmicos.

3. No se considera la difusion a través del veneno depositado. Si hay este
efecto  orden de desactivacion es 3 en lugar de 1, en € caso de deposicion uni-
forme.

4. Se ccnsidera € ataque homogéneo de los centros activos. Esta hipétesis
no resulta adecuada en e caso de envenenamiento por quimisorcion. El ataque
preferente de centros daria un orden de desactivacién mas elevado que € indicado
anteriormente.

Aungue no podemos estar seguros del mecanismo de disminucion de activi-
dad, la consistencia de las ecuaciones cinéticas para la disminucion de actividad
y para la reaccién son las medidas méas importantes necesarias para €l escalado y
el disefio.

DISENO

Cuando un fluido reactante pasa a través de una carga de catalizador que va
perdiendo actividad, la conversion va descendiendo progresivamente durante la
experiencia, y no pueden mantenerse las condiciones de estado estacionario. Si las

condiciones varian lentamente con el tiempo, se puede calcular la conversion media
durante la experiencia calculando la conversién en estado estacionario para distin-
tos tiempos y hallando la media integral. Mateméticamente puede expresarse como:

f “m)ri’,,(t) dt
=

(15-40)
’exper.

Cuando € descenso de la conversién se hace practicamente nulo, se da por termi-

nada la experiencia, se separa o regenera el catalizador y se repite € ciclo. En €

Ejemplo 15-2 se efectlia este tipo de calculos.

En d caso de cadizadores que s desactivan se presentan dos problemas redes
e importantes :

El problema operacional: el modo de operar un reactor durante una experien-
cia. Como la temperatura es la variable que tiene mayor influencia sobre la reac-
cion y la desactivacion, € problema se reduce a determinar la mejor progresion de
temperatura durante la experiencia

El problema de la regeneracion: € instante en que hemos de interrumpir la
experiencia para retirar o regenerar e catalizador. Este problema es fécil de resol-
ver, una vez resuelto el primer problema para un intervalo de tiempos de expe-
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riencia y actividades finaes dd catalizador. (Nora: Cada par de valores del tiempo
y actividad final da la correspondiente conversion media.)

El problema operacional se ha resuelto analiticamente para una familia de
ecuaciones cinéticas bastante general:

—ri = KCy'a = (koeFT)C, (15-41)
- gf‘ = kot = (kgoeFa*T)a? (15-42)

Téngase en cuenta que en estas ecuaciones se ha considerado que la desactivacion
es independiente de la concentracion.

Para una carga de sdlidos y utilizando flujo de fluidos en pistén o en mezcla
completa, € andlisis conduce a dos tipos de comportamiento de la temperatura:
aumento de la temperatura con € tiempo, o acance de la temperatura maxima
permisible. El tipo de comportamiento que ha de utilizarse depen’de principal mente
de las enegias de activacion de los dos procesos (reaccion y desactivacion), aunque
también tienen influencia € orden de reaccion y e nivel de conversion.

Por lo tanto, si la desactivacion es muy sensible a la temperatura comparada
con la reaccién, O mas concretamente Si:

E{l - [1=(1 = Xpeu)*" 1]} para € flujo en piston  (15-43)
0 bien
E; > E{l = 2X) = (n = I)XAQ} para € flujo en mezcla (15-44)
(v =DX\P

el régimen 6ptimo es e de la elevacion de la temperatura con € tiempo, de modo
gue se mantenga constante la conversién en €l reactor. Este criterio operaciona
puede expresarse del siguiente modo:

(1345)

Xa.sat. = CONstante durante la experiencia}
0

ka = (koe~E'®T)a = constante durante la experiencia
En consecuencia, a medida que va disminuyendo la actividad tenemos que ir
aumentando la temperatura, y por lo tanto k, para contrarrestar aquella dismi-
nucion.

Indicamos a continuacion e procedimiento de operacién para un nivel de
conversién determinado en un reactor de flujo con caudal de-alimentacion dado.
Se elige una temperatura inicial Tinjeiar Para obtener la Xa sajjaa Y después se va ele-
vando continuamente la temperatura para mantener este nivel de conversion. Cuando
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ya no se puede mantener € valor de Xy saiaa POrque estd agotada la actividad del

catalizador, interrumpimos la experiencia y regeneramos €l catalizador. Si el tiempo

de la experiencia resulta demasiado pequefio 0 demasiado grande hemos de gjustar
el nivel de conversién o la cantidad de catalizador; en todos los casos hemos de
mantener constante e nivel de conversién durante la experiencia.

Cuando la desactivacion es sdlo ligeramente sensible a la temperatura com-
parada con la reaccion [cuando no se mantienen las condiciones dadas por las
ecs. (15-43) y (15-44)], e régimen Gptimo requiere que se opere a la temperatura
maxima permisible durante parte del tiempo o durante todo e tiempo.

Con referencia a las ecs. (15-43, y (15-44) hemos de indicar que cuando la
conversion es elevada € régimen de conversion constante es siempre e Optimo
para todos y cada uno de los valores de las energias de activacion.

Szepe (1966) presentd estas conclusiones asi como resultados cuantitativos
adicionales.

Consideremos ahora sistemas en los que la desactivacion no se gjusta a la
ec. (15-42), en particular cuando la desactivacion depende de la concentracidn:

_%tfz‘ = kyCat (15-46)

En este caso, |las distintas regiones de un reactor de flujo en pistén se desactivaran
a velocidades diferentes, por lo que para conseguir las condiciones éptimas de ope-
racion habra que saber como ha ido variando la temperatura en cada punto del
reactor, por lo que resulta muy dificil su estudio.

Sin embargo, es posible una simplificacion cuando los solidos estan unifor-
memente mezclados, como en € caso de un reactor de lecho fluidizado con una carga
de sdlidos, o en un reactor de lecho de relleno-fluidizado. Como cada particula
se mueve en el lecho, puede considerarse que esta en contacto con un gas de com-
posicion medial En este caso la ec. (15-46) se smplifica para dar:

_g; = (ksCi¥)a? = kaal (15-47)

con lo que la progresion dptima serd andloga a la de una reaccidon que se gusta
ala cinética de las ecs. (15-41) y (15-42).

Hay muchas variantes y extensiones de estos problemas, tales como: la deter-
minacién de la progresion de temperatura real con e tiempo, € hacer maximo
el rendimiento de una operacién manteniendose dentro de ciertos limites de tem-
peratura, € hacer maxima la distribucion del producto, € operar de modo éptimo
en un reactor con una carga de sdlidos y una carga de fluidos, etc. Szepe (1966),
Chou y cols. (1967), Ogunye y Ray (1968) y Lee y Crowe (1970) han obtenido solu-
ciones analiticas de estos problemas para casos cinéticos concretos. El problema
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més general de cualquier cinética es dificil de resolver y requiere técnicas de inves-
tigacion numérica para encontrar soluciones que se aproximen a las Gptimas; véase
Ogunye y Ray (1971).

Ejemplo 15-1. Determinacion de la velocidad empleando un reactor de cesta con flujo variable

En un reactor tipo cesta (una carga de solidos y flujo de gas en mezcla completa) en el que se
mantiene constante la composicion del gasy se prescinde de la desactivacién del catalizador, se
estudia la cinética de la reaccion catalitica A — R alatemperatura 7. A partir de los siguientes
datos correspondientes a experiencias de tres horas, hagase €l estudio de las velocidades de reac-
cion y de la desactivacion. Nota: Para mantener constante la concentracién del gas en € reactor
el caudd de reactante ha de disminuirse aproximadamente un § % de su vaor inicia.

Datos:
Experiencia 1 . o
=1 , 1, tiempo desde el principio
(i.:o = mol/litro de la experiencia, h, I 0 > 3
; : thm T’, g cat . min/litro 1 e e €
Experiencia 2
Can = 2 th 012 3
X, = ;)S 7', g cat . min/litro 1 e e ¢°
7 =

No hay impurezas en la aimentacion y el catalizador no esta afectado por la temperatura; por 1o
tanto, la desactivacion es € resultado de un mecanismo de disminucién de actividad en paraelo
0 en serie, pero RO lateral o independiente.

Solucion. Empezamos determinando €l orden de desactivacion a partir de una sola experien-
cia Después, comparando experiencias a distintos niveles de concentracion, calculamos la depen-
dencia de la desactivacion y de lareaccion con laconcentracion, No puede determinarse la depen-
dencia con la temperatura (energias de activacion) debido a que todos los datos fueron efectuados
a una temperatura Unica. Finamente, la forma general de la velocidad a la que esperamos que se
gjusten los datos es:

—TA, = kCA"a

_i_ta:. ksCi¥al i=AoR (15-9) 0 (15-10)

Para € dispositivo reactor utilizado en este caso, las ecs, (15-35) a (15-39) representan e trans
curso de la reaccion para distintos érdenes de desactivacion. Teniendo en cuenta que:

In 1=0, Ine = 1, Ine? =2 Ine=3

y, a partir de los datos, que:
In?' ot
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observamos inmediatamente, a partir de la experiencia 1 (o dela 2), que los datos se gjustan a una
desactivacion de primer orden [ec. (15-36)). Por lo tanto, la ecuacion cinética se reduce a

—ri = kC,"a
‘%‘? = k¢CA“'I

Comparamos ahora los resultados obtenidos para dos niveles de concentracién de 4y R.
Como € transcurso de la desactivacién es idéntico, la desactivacion es independiente de cualquier
efecto de la concentracion, y como la conversion fraccional del reactante es independiente de la
concentracidn, |a reaccion es de primer orden. Por consiguiente, la expresion cinética es de laforma
de la ec. (15-14), es decir:

—r,( = kCAa
da (15-14)
—d_t = ksa

(IjEn una representacion gréfica de In + frente a 1, como la de la Fig (15-6), a partir de los
atos:

pendiente = 1 = k4

ordenada en e origen = 0 = In (CAO — CA)
kC,

Evaluatido kq y K, resulta finamente:

= ry = Caa, [mol/litro -min)

da _ -1
—_d—t_— a, [h~%]

Podriamos haber obtenido la solucién de modo directo, ensayando para la forma de ecuacién
cinética mas sencilla, ec. (15-14), y comprobando que los datos se agjustan a esta ecuacion.

Ejemplo 15-2. Disefio de un reactor con una carga de catalizador de actividad decreciente

La isomerizacion de 4 para dar R (reordenamiento de dtomos en la molécula) se efectla a
730 °K sobre un catalizador de actividad decreciente, con ¢inética de segundo orden:

—r; = kCy%a = 200C,%a, [mol A/h' g cat]

Como € reactante y el producto tienen una estructura anéloga, la desactivacion del catalizador
se debe tanto a 4 como aR. Prescindiendo de | os efectos difusionales se ha encontrado que la velo-
cidad de desactivacion es:

_3_:1 = ko(Ca + Cr)a = 10(Cy + Cpla, [dfa]
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Pretendemos utilizar un reactor de lecho de relleno que contiene w = 1 tonelada de catalizador
durante 12 dias, con una alimentacion constante de A puro, Fa=5 kmol/hora, a 740 °K Yy

3 am (Ci=0,05 mol/litro).
Cacllese:
a) La conversion a iniciarse la experiencia
b) La conversion d finalizar la experiencia
c) La conversion media durante los 12 djas de la experiencia

Solucidn. En primer lugar consideremos la actividad del catalizador. Como Cy 4+ Cr = Cay =

= 0,05 mol /litro en cualquier instante, la ecuacién de la velocidad de desactivacion sera:

'
da litro mol 1 )
—— = 10 ———— 05— |a = 5= )a

7 = (10 moram) (00 )= (0.5 3

Expresando el tiempo r en dias e integrando, resulta

En cuaquier instante ¢: a=e 0S¢

Iniciamente para t = O: a=1

. 1
Después de 12 dias; =0 = e
puss a=e" =1

Consideremos ahora la isomerizacidn en e lecho de relleno. El tiempo masico es:

= WCao - (10° g (0,05 mol/litro) _ g cat ' h
Fao ((5 x 10 moal/nh) litro de fluido

0]
(i)
(iii)

Teniendo en cuenta que la desactivacibn es lenta (puede hacerse la hipltesis de estado estacionario),

la ecuacion de disefio en cualquier instante es, por analogia con la ec. (5-19):

o= "'J.GA dCa _ _[Ca dC, - —1 poa dC.
Cao —Fa Cao kCL* = ka Cao CAa

Integrando y efectuando operaciones, resulta:

Ca 1
1 Xy o= o
A Cao 1 + kaCyor’

(iv)

a) Para calcular la conversion d iniciarse la experiencia sustituimos la eg. (i) en la (iv). En

unidades consistentes, tenemos:

G 1 = !
cao 1+ (200)(1)0,05X10) 1 + 100

o bien
Xa, iniciat = 997
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b) Para calcular |a conversion a cabo de los 12 dias de experimentacion, sustituimos laec. (iii)
enla ec. (iv), y resulta:

Sa 1 _4
Cio 1+ (200)(1/400X0,05X10) = 3

0 bien
XA.después de 13 dfas = 20%

c) La composicién media de salida para un tiempo ¢ [véase la ec. (15-46)] viene dada por?

% Co) o L [ (S) a
(CAO) N tgxper, '[ o CAO (V)
Sustituyendo laec. (i) y laec. (iv) en la ec. (v) tenemos:

Cay 1 In dt
(EA—O) = t:;ﬂ_‘ o T+ k(e-k.(CA+cn)¢)CAo1_r

=LY _____dt _ 1 at
= 12Jo TF(00Xe 05900510 = 13 ), T+ 100¢-05¢

Para esta integral encontramos en una tabla de integrales:

Ca _ 1 -0,5 ‘m
()=t + 2@+ 1002

y sudtituyendo valores resulta

e

(%) - 021 0 X=T3%

0.

11L 1%
Media = 73%
075 ame=0SLEe. ) o5 ___Nf_
)
| &
3 3
2 0,50 g 0,50 |-
2 E Ec. IV y (i)
< w2
0.25 025 |-
I ! | &
3 8 12 4 8 12
t (dias) t (dias)

Fig. 15-E2
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En la Fig. 15-E2 se representa la actividad y |a conversién frente a tiempo, calculadas por estas
ecuaciones.

Ejemplo 15-3. Reactor com flujo de catalizador nuevo

Consideremos un reactor con flujo de catalizador en mezcla completay flujo de gas en piston
0 en mezcla completa. El gas reacciona, se desactivaelcatalizador, y |as cinéticas de estos procesos
estén representadas  por

A—R, —rx= kCpa (0]

i ksa (ii)

Calculese la conversion fraccional del gasy laactividad del catalizador en la corriente de salida
en funcion de las variables del sistema

a) para flujo del gas en piston,

b) para flujo del gas en mezcla completa.

1XA-.7

¢

Salida de sélidos

Entrada de sélidos a = 1
. Fo,a=?

Fy, griseg

Sélidos: flujo en mezcla completa,
tiempo medio de residencia

Gas: flujo en pistén o en
mezcla completa

WCao - W
s w
= T t=3

Entrada de gas ,Cpg, Fyg

Fig. 15-E3

En la Fig. 15-E3 se representan las variables que han de considerarse en este sistema para e
estado estacionario.

Solucion. Para resolver este tipo de problema, en primer lugar escribimos una expresion
paa la actividad del catalizador, después escribimos la expresion de disefio paa € gas. y findmente
combinamos ambas expresiones. En este problema obtenemos expresiones explicitas sencillas,
aungue esto no suele ocurrir en la mayoria de los casos.

Etapa 1. Consideraciones sobre el sdlido. Vamos aver cdmo variala actividad a ‘ medida que
se consume €l reactante. Considerando la corriente del sdlido como un todo (tratada como un ma-
crofiuido) la actividad a la sdlida, en genera, viene dada por:

i-= f: a-E, dt (iif)
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La distribucién de la edad a la sdlida para flujo de sélidos en mezcla completa es:
1 .
E, = -i-, et

y para cualquier particula, la integracion de la ec. (i) da

a = e=kat

Sustituyendo las dos expresiones anteriores en la ec. (iii) resulta:

w 1
= —kgt,. p-tif
i L e % fe dt

Integrando obtenemos la expresion correspondiente a la actividad de los sélidos en el reactor y en
la corriente de sdida, 0 sea

_ 1 | @)
B =15kt~ 1T+ kW, V.

Téngase en cuenta que, como la desactivacién es de primer orden, el macrofluido podria
tratarse como un microfluido (véase el capitulo 10). Por lo tanto, la ecuacion de disefio para flu-
jo en mezcla completa, ec. (5-13), se transforma en

_ 1-4 | —d
= (velocidad de desactivacion) kd

que es idéntica a la eg, (iv).
Etapa 2. Consideraciones sobre e gas. Como @ gas reaccionante se encuentra con Cata-
lizador de actividad a en todos los puntos (el flujo de sdlidos es en mezcla completa) la ecua-
Cion de disefio para flujo de gas en piston seré:
7’ dXA - J' dXA
CAO "rA kCAi

Integrando y efectuando operaciones, resulta

| = Xa = e ki (V)

De modo andlogo, encontramos para flujo de gas en mezcla completa:

1

S = v
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Etapa 3. Combinacién de las expresiones obtenidas para € sdlide y € gas.
En las ecuaciones anteriores referidas a la fase gaseosa a viene dada por laec. (iv); por lo tanto,
resulta:

1 = Xapiston= €-kF 14k = g-RI1+RY

l—X _ 1 1+R¢
Amezla = ke l(L+ k)= 1+ Ry + R

en las cudes
R = k7’ y Ry = k¢f

son modulos cinéticos de primer orden. Llegamos a la conclusion de que la conversion del gas
depende de los médulos cineticos de primer orden correspondientes a la reaccion y ala desactiva-

cién.
Ejemplo 15-4. Sistema reactor-regenerador com catalizador de actividn(i decreciente

Consideremos un sistema constituido por un reactor y un regenerador, con circulacién esta-
cionaria de sdlidos entre las unidades. Un reactante gaseoso fluye a través del reactor, da lugar
ala formacién de producto, y € mismo tiempo origina una desactivacion rdpida del catalizador.
El cataizador agotado entra a regenerador en donde vuelve a alcanzar parciamente su actividad
por contacto con un gas regenerador, retornando después al reactor.

Supoéngase gue los solidos fluyen en mezcla completa a las dos unidades, y que |as cinéticas
de los distintos procesos son |as siguientes:

Para @ gas rexctante. = A - R, —rl = kCat ®
(ii)
Para la desactivacion: —gt_. = k8
ia (iii)
Para la regeneracion: -}..d7 = k(l - a)

Calcllese la conversion fraccional del reactante gaseoso y la actividad de las corrientes de
catalizador en funcion de las variables del sistema

a) para flujo de gas en pistén en las dos unidades,

b) para fluo de gas en mezcla completa en las dos unidades.

En la Fig. 15-E4 se representan las variables que han de considerarse en este sistema en €
estado estacionario.

Solucién. D& mismo modo que en e gemplo (15-3) escribimos las expresiones correspondien-
tes a la actividad de catalizador y a la conversion del gas, combindndolas después.

Etapa ], Consideraciones sobre e sdlide. Considerando los sélidos como un microfluido
[resulta adecuado ya que tanto la desactivacion como la regeneracion son procesos lineales, véase
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F.. iz

Reactor Regenerador

Gas: flujo en pistd
o en mezcla

completa Gas: v Gas

. W1 Cao
T= _W CAO’ FM F., il

Fig. 15-E4

el gemplo (15-3) o @ capitulo 10} y aplicando las expresiones de flujo en mezcla complea, ec. (5-13),
tenemos:

Para e reactor: f = %
1
4 —d
Para € regenerador: i = k(ll_iz) .
5 — 43

Combinando estas expresiones y efectuando operaciones, resulta para la actividad en el reactor:

R,

'® RIRR K ()

i siendo {R" = ke,

R, = k,f;

Etapa 2. Consideraciones sobre e gas. Del mismo modo que en e eemplo (15-3) aplicamos
la ecuacion de disefio d gas reaccionante, dando:

Para flujo en piston: 1 = Xapiwon= €% )
1 .
Para flujo en mezcla completa: 1 = Xamezxcla= m (vi)

Etapa 3. Combinacidén de las expresiones obtenidas para el sélido y para e gas.  Sustituyendo
la expresion que da la actividad de los sdlidos, ec. (iv),en las ecs. (v) y (vi) en funcién de los médulos
cinéticos adimensionales R, Rgy R = k7/,resulta:

© RR,I(Ry + B4R, + Ry

| - X, = 1
et = T RR Ry + ReF, + B

| - XA.pistén= e




PROBLEMAS 619
OBSERVACION

Frecuentemente los Sstemas con crculacion de Sdlidos van  acompafiedos de
grandes efectos cdorificos Tomemos como gemplo @ creaqueo caditico de un
fludo. En @ reactor, d craqueo (reaccion por la cud los hidrocarburos de cadena
larga s tranforman en moléculas de peso molecular més bgo) es ‘muy endotérmico,
e cabon se deposta sobre las supeficie y las paticulas se enfrian. Esta particulas
fluyen hada d interior del regenerador en donde = quema d cabon, s restaura
la actividad y se cdientan las particulas, retornando después d reactor; por lo tanto,
la circulacion de los sdlidos puede condderarse como un medio de suministro de
calor al reactor.

Como ea de egperar en estos caos los efectos de tipo térmico suden s los
controlantes de la cingica globd. Estos sSsemas han sido estudiados ampliamente
por Kunii y Levenspid (1969).
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PROBLEMAS

Los problemas estéan agrupados del modo siguiente:
Problemas 1-9: Una carga de sdlidos o desactivecion lenta
Problemas /0-18: Fujo de sdlidos o desactivacion répida.
Problemas 19: Especid.

15-1, Paraestudiar la cinética de una reaccién determinada 4 — R, se utiliza un reactor con
recirculacion que emplea una relacion de recirculacion muy alta. Para un cauda de alimentacion
constante (+ = 2 kg - seg/litro) se han obtenido los siguientes datos:

Tiempo a partir del comienzo de la operacién, h 1 2 4
X\ 0889 0865 0,804
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El descenso progresivo de la conversion sugiere que el catalizador se va desactivando con € uso.
Dedizcanse | as ecuaciones de la velocidad de reaccion y de la desactivacion, que se gjusten a estos
datos.

15.2, En un reactor tipo cesta que opera en las condiciones indicadas en el gjemplo (15-1)
se han efectuado |as dos experiencias cinéticas Siguientes. A partir .de estos datos dedlzcanse las
condiciones pertinentes sobre la ecuacion cinética de la reaccién y sobre |a desactivacién.

BExpaienda 1
CAO = lmol/litrO t, h O 1 2 3
X, = 05 7,g.minflitro | 1 e ¢ &
Experiencia 2
Cao = 2 mollitro ¢ h 01 1 3
X, =0, 667 7, g min/litro 2 2 2¢3 2°

15-3, Enun reactor discontinuo (una carga de sélidos y una carga de fluido) se han obtenido
los siguientes datos para una reaccion irreversible, empleando un catalizador de actividad decre-
ciente. Indiquense las caracteristicas correspondientes a su cinética.

Ca 1,000 0,802 0,675 0,532 0.422 0.368
t,h 0 0.25 05 1 2 ©

154. En un reactor tipo cesta que opera en las condiciones indicadas en e gemplo (15-1)
se han obtenido los siguientes datos. Indiquense |as caracteristicas correspondientes a las velocida-
des de desactivacion y de reaccion.

Experiencia 1

Cao = L mol/litro ¢, h 012 3

X, =05 v, g minflitro 1 e & ¢
Experiencia 2

Cao = 3 mol/litro ¢, h |0 05 1 1.5

X, = 0.667 ¥, g min/litro 2 2e 2¢* 2¢°

15-5. La reaccion catditica reversible
A=2R, X,=0.5
se efectlia en un reactor discontinuo (una carga de sdlidos y una carga de fluidos), empleando un

catalizador de actividad decreciente. A partir de los siguientes datos, indiquense las caracteristicas
correspondientes sobre la cinética de reaccion y de desactivacion.

th 0 0.25 0.5 ! 2 (o0)
C,, mol/litro 1000 0901 0830 0766 0711 0684
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15-6. Deduzcanse |as caracteristicas correspondientes a la cinética de reaccion y alade desac-
tivacién, a partir de las siguientes experiencias cinéticas efectuadas en un reactor tipo cesta que
opera en las condiciones indicadas en & egemplo (15-1).

Experiencia 1
c a0 =2 mol/litro ¢ h 012 3
X, =05 ¥, g minflitro | 1 e & ¢
Experiencia 2
cao = 20 mol/litro t, h
X, =08 7', g min/litro

15-7.  En un reactor de lecho de relleno se efectlia una experiencia a 600 °K e npleando cata-
lizador nuevo. Cuatro semanas después, cuando la temperatura ha alcanzado los 800 “K, se inte-
rrumpe la experiencia para reactivar e catalizador. En cada instante €l funcionamiento del reactor
es isotermico. Suponiendo que las condiciones de pperacién Son Optimas, calculese la activigad del
catalizador en e momento de ser reactivado.

Datos: La velocidad de reaccién con €l catalizador nuevo viene dada por:

—ra= kC,3, k = koe~"300T

No se conoce la velocidad de desactivacién.

158, Repitase el ggemplo (15-2) con la siguiente modificacién: |a velocidad de desacti-
vacién viene dada por:

_% = 200(C, + Cg)a?, [litro/hora]

15-9. En condiciones de fuerte resistencia a la difusion a través de los poros, la reaccién
A - R se efectliaa 700 °C sobre un catalizador que se desactiva lentamente con cinetica de primer
orden :

—ra =0,03C,a,[mol/g . min]

La desactivacion se debe- a la fuerte absorcion de trazas de impurezas que inevitablemente acompa-
fian a la alimentacion sin que puedan separarse de ella. La cinetica de desactivacion es de tercer
orden, o sea

da _ . o .
-7 - 33, [litro/dia]

Pretendemos alimentar a un reactor de lecho de refleno (W = 10 kg) con v = 100 litros/min de 4
nuevo a 8 atm y 700 °C hasta que la actividad del catalizador descienda al 10 % de su actividad
inicial, en cuyo momento se regenera €l catalizador y se repite d ciclo.
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Calculése:

a) El tiempo de la experiencia para esta operacion.

b) La converson media de la experiencia
Obsérvese la forma diferente que presenta la curva conversion-tiempo con respecto ala del giem-
plo (15-2), debido ssmplemente a distinto orden de la desactivacion.

15-10. En un sistema cragqueador-regenerador con circulacion de sdlidos paratratar 960 tone-
ladas/dia de una alimentacion petrolifera, se utiliza un catalizador con una vida media de actividad
de 1 seg. Laconversion del petréleo es satisfactoria siempre que la actividad media del catalizador
no seainferior a 19 de la del catalizador nuevo. Si el reactor de lecho fluidizado contiene 50 to-
neladas de catalizador totalmente regenerado, calcllese la velocidad de circulacion de los solidos
entre el reactor y €l regenerador necesaria para mantener esta actividad del catalizador en el lecho.

15-11.  Estamos diseftando un sistema FCC (cragueo catditico de un fluido) para craquear
vapores de petréleo y obtener productos de reaccion Utiles. El sistema esta formado por dos lechos
fluidizados (reactor y regenerador) con un catalizador muy fino en estado de suspensidn que circula
de modo continuo de una unidad a otra. ‘L os vapores de petréleo entran como alimentacién al reac-
tor en donde se ponen en contacto con cl catalizador y se craquean. El carbdn se deposita sobre el
catalizador durante la reaccion y e catalizador se desactiva. En €l regenerador se quema e carbdn
depositado con o que se restaura completamente la actividad del catalizador. En este momento
la conversion de la adimentacion A es X4 = 0,50 y la actividad media del catalizador en €l reactor
es a = 0,01. Indiquese cdmo afectan ala conversidn las siguientes modificaciones en las condiciones
de operacion :

a) Se duplica el caudd de la aimentacion del reactante gaseoso.

b) Se duplica la velocidad de recirculacion del .catalizador.

) Se duplica € tamatio del reactor.

Nota: Se mantienen constantes todos los factores que no hemos indicado (caudal de dimentacién,
tamafio del reactor, velocidad de recirculacién). Supdngase que €l gas se desplaza en flujo en piston,
los sdlidos en flujo en mezcla completa, y las cinéticas pueden escribirse del modo siguiente:

Para la reaccion: —rs = kCyua

o a
Para la desactivacion: —=; = ksa

15-12. Repitase € problema anterior con la siguiente modificacion: € gas fluye en flujo en
mezcla completa en lugar de fluir en flujo en piston.

15-13. Consideremos € sistema reactor-regenerador y las cinéticas del iemplo (15-4), Para
una velocidad de tratamiento, conversion del gas, y velocidad de circulacion de sdlidos determinadas,
debe existir una relacion de tamarios entre € reactor y e regenerador que haga minima la cantidad
necesaria de solidos, y por lo tanto que haga minimo el volumen del sistema. Calcllese estarelacion
de tamaiios.

15-14.  Indiquese la variacion que sufririan las expresiones finaes para la conversién de la
fase gaseosa del gemplo (15-4), s la velocidad de desactivacion dependiese de la concentracion
del modo siguiente:

da
_Et' = deAa

y permaneciesen constantes las deméas magnitudes.
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15-15, Se utiliza flujo de sélidos principalmente cuando la perdida de actividad es rapida,
y s es lo suficientemente répida la desactivacion se efectiia de acuerdo con € modelo de coraza,
con desactivacion de tercer orden o proxima a tercer orden, en lugar de primer orden que hemos
supuesto en todos |os casos considerados hasta ahora. DedUzcanse |as ecuaciones que den la con-
version del gas y la actividad del catdizador que sdle del dispositivo experimental del eemplo (15-3)
con |as cinéticas siguientes:

, Para la reaccion: A -+ R, —ri = kC,a

Para la desactivacion: _d_cia = ka8

Indiquese el modo de tratar estas expresiones para obtener los coeficientes cineticos.

15-16. Repitase € problema anterior con la siguiente modificacién: la expresién cinttica
de la desactivacion viene dada por:

15-17. En € reactor de un sistema reactor-regenerador con recirculacion del catalizador
como se representa en la Fig. 15-E4, se efectlia una reaccion de primer orden en fase gaseosa
En este sistema tenemos:

Catalizador que entra a reactor: @, = 2/3.

Catalizador que sale del reactor: 3, = 1/3,

Conversion de A gaseoso: 63,2 %.

Sin modificar la velocidad de recirculacion ni € tipo de flujo del gas (supéngase que es en flujo
en pistén) podriamos introducir deflectores verticales en el lecho, de modo que € flujo de sélidos
se aproximase a flujo en pistén en lugar de a flujo de mezcla completa, en las dos unidades. Indi-
quese cOmo afectarla esto ala conversion del gas.

Daros. Supdnganse las siguientes expresiones cinéticas:

Para la desactivacion: —Z—: = ks

Para la regeneracion: ——Zi: k(- a)

15-18, Repitase € problema anterior con la siguiente modificacion: € gas fluye en mezcla
completa en las dos unidades.

15-19. Consideremos las bases quimicas de la actividad muscular y la fatiga, del modo si-
guiente: Cuando un mlsculo esta descansado y fresco la velocidad a la que puede trabgar (por eem-
plo, pedalear en una bicicleta experimental) es W,. Sin embargo, € esfuerzo produce fatiga; qui-
micamente el esfuerzo produce §cido lactico en |as células muscularesy esto disminuye la velocidad
aque puede trabajar e misculo. Después este &cido se destruye por oxidacién en |as células dando
CO, y H,0.

Deddzcase un modelo cinético sencillo que pueda constituir una buena primera aproximacién
de este proceso. Indiquese después el modo de evaluar experimentalmente los pardmetros de este
modelo.

Nota. Este proceso es parte del ciclo de Krebs.
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