S

REACTORES NO ISOTERMICOS

En la operacién de reactores de flujo tubular o por lotes es muy comin encontrar
temperaturas no uniformes. Ademas, los reactores de tanque con flujo continuo
Sekn operar a niveles b EMpeRL difeEnes A la A e la-alimentacion o
de los alrededores. La temperatura puede variarse deliberadamente (por intercambio
e cdor on los adreckdors) pera logar velocidedes B reaccion 0 Selectividaces  méxk
ms Sn erbagy, & mes freuee e s variaoiones b emperaluR @ oniginen de-
bido a qe el cdor ce reaccion inherene & imporlante v €l intercambio e calor oon
los alededores estd limiedo. Quendo €l intercamblo e callor &5 insignificante, & pro-
e uwa opracion adisbdica Los gandes reactoes  comerciales fienen mayor e
tecia a qpoxdmae a la operacion adiabdtica que a las condiciones  isolmmicas, ex-
oo en Unos pooss Cascs, tales oo los procesos ce isomerizacion, donck el calor
de reaccion es insignificante. El disefio de reactores no isotérmicos suele requerir la
resolucion simultanea de un balance de energia con las ecuaciones de conservacion
¢t la mesa desamollacks en el Cap. 3. La foma gererl okl ecedin ok enegia &
doue en la Sec. 51 Deypus s ofiecen ilustraciones kel procedimiento ce disefio
pera reacioes e e v e flujo tubular en les Secs. 52 a 54. En todos los casos
se supone comportamiento ideal: ya sea reactores de tanque con buena agitacion o
de flujo tapdn. Cuando sélo se verifica una reaccion, los resultados deseados son la
conversion y la temperatura en funcion del tiempo o del volumen de reactor. Cuan-
h ® taia e reacciones mikiples, la selectivided es tan importare como la conver
sion. Ambos objetivos se ilustran en los Ejs. 5-1 a 5-3.

Los edados estables multiples en reectores ce flujo contiruo en Bques con agi-
foiin & diouen en la Sec. 55 H eb esbe qe ® loga e b o depenck
del estado inicial. De esta forma, la Sec. 5-5 esta muy relacionada con el comporta-
mieno  drdmico durane el aranque, B g ® tal en  esudio de los reactores
semicontinuos en la Sec. 5-6. Finalmente, las temperaturas 6ptimas en los reactores
se discuten en la {iltima parte del capitulo, Sec. 5-7. El problema de la temperatura
Opima en reectoes de flujo tubular pera reacciones exotemmicas reversiles es e in-
terés especial debido a que existe un perfil no uniforme.
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Como introduccién al efecto de las variaciones de la temperatura, resulta ins-
tructivo considerar el comportamiento cuantitativo de los reactores adiabaticos de
fljo. Ests reactrss & adlizan e menea Simple, pues el belance b enegla puece
resohere, sin necesided b inroduor el belance e mess pea obiener ua relcion
entre la temperatura y la conversion. Esto elimina la necesidad de usar el procedi-
miento por etapas de la operacién no adiabatica y no isotérmica. Por lo general, el
intercambio de calor con los alrededores, mas que cambiar por completo, modifica
los efectos de la temperatura en los reactores adiabaticos. Por consiguiente, los re-
o para  condiciones  adiabdticas proporcioren Ln- enfoqe muy Uil de los efec-

s ce la tepeatra La Fig 51 ilusta la resolucion de la ececion ce eneia para

raciones  endo y exofmicas. Ess liness casi rectas’ eqresn el hedo e que pe

ra una operacion adiabética, todo el calor de reaccion se refleja en un cambio de
temperatura de la mezcla reaccionante.

Corsicéese ahora ura Sola reaccidn ineversible, pimeo en un reactor e fljo
thular A medih qe la convesiin amenfa on la longiud del reactor, la tempera
tura también aumenta (para una reaccion exotérmica), tal como lo indica la linea de
la Fg 51 Pussto qe la welodded es una funcdn ce la temperaira y b la conver-
sion, la naturaleza del perfil de temperaturas dependera tanto de la energia de acti-
vaoin como del oten e la reecdidn. En la Fig. 5-2a £ muestan los perfiles tipicos
Gk \elocidd, comnversion y Emperdua pa wa reacion exofmica. Noee qe la
velooided pimeo amenia debido a la devadion e Erpedla Y OeUS pea por
un maximo. La velocidad tiende a cero a medida que la conversion tiende a  100%,

Temperatura

( .,
Conversin, X —>

Fig. 5-1 Temperatura en funcion de la conversion para reactores  adiabéticos.

1 Sen ectemee reops S el calor epectioo e la mezh reaccionene y o o e reaoctn fleen
indeperdlintes e la EmpedLra y la composatn [l como & men e Sec. 53 Ec. (5-17)].
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Fig. 52 Perfiles de velocidad, temperatura y conversion para reacciones exotérmicas en
reactores adiabaticos de flujo.

pues la concentracion del reactante esta disminuyendo a cero. Sin embargo, el volu-
men requerido para una conversion dada sera menor para una operacion no  jsotér-
mica que para un reactor isotérmico. Considérese ahora un reactor de tanque con
agitacion. La temperatura y la composicion serdn uniformes en toda la extension del
recipiente, lo que significa que el comportamiento de dicho reactor puede represen-
tarse por medio de un punto en los perfiles de la Fig. 52. Supdngase que la conver-
sién deseada es alta, correspondiendo por ejemplo, al punto A, La figura muestra
que el reactor de tanque con agitacion operaria a una velocidad constante mas
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baja que en cualquier punto (excepto en la salida) de un reactor de flujo tubular. El
volumen requerido para una unidad de tanque con agitacién seria mas grande. Las
temperaturas permisibles para cualquier tipo pueden estar limitadas por reacciones
sondyies indeseebles U o facores. B ests caos el disefo efectivo cepence
de una’extraccion adecuada de la energia.

Los perfiles de una reaccion exotérmica reversible en un reactor adiabatico
serfan iguales a los de la Fig. 5-2acon algunas diferencias. La conversion mdxima
(de equilibrio) esté limitada a menos del 100% y disminuye a temperaturas mas ele-
vaks. La welodded inversa & wehe cab vz més impoane a medda e % eeva
la emperars, por lo qe wn incementd de la empertira y ce la longitd del reac-
tor disminuye notablemente la velocidad directa neta. Las curvas de la Fig. 5-2b
ilustran los perfiles para el caso en el que se tiende al equilibrio a la salida del
reactor.

Para reacciones endotérmicas en reactores tubulares adiabaticos, la velocidad
disminuye con la longitud del reactor, debido tanto a la desaparicion del reactante
como a la caida de temperatura. Esto resulta en un perfil de velocidad notoriamente
Ceoreciente y en wn perfil de conversion e crecimiento convexo, fal como lo muestra
la Fig. 53 La conversin en un reactor no oo serd inferior a la de ua opera
cidn isotérmica. La adicion de energia para reducir la caida de temperatura a lo lar-
go del reactor aumentara la conversion. Si la reaccién es reversible, la adicion de
energia proporciona la ventaja adicional de incrementar la conversion maxima
(de equilibrio). Un ejemplo préctico es la deshidrogenacion de  butenos a butadieno.
S ruieen Erpedss devades pra g la convesion sa uficentemente ata y
resulte en una operacion econdmica. Ademas, las altas temperaturas son la Unica
forma de que la velocidad de reaccion sea suficiente y tienda a la conversion de

g
3 -
'E* /_':’-—_ .
2 Conversion §
g 5
- >
: §
N
o9
4 -
> Temperatura
—
Velocidad
\]

Longitud (o volumen) del reactor ~——#

Fig. g.3 Perfiles de velocidad, temperatura y conversion para reacciones endotérmicas en
reactores adiabaticos de flujo
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equilibrio en un reactor de volumen razonable. La energia puede adicionarse de va-
rias maneras: afiadiendo un diluyente de alta temperatura (por ejemplo vapor) a la
alimentacién para absorber el calor de reaccion, circulando un fluido caliente a tra-
vés de la chaqueta que rodea al reactor, por medio de una reaccion exotérmica si-
munea en la e participen los  reaciantes u oros compuestos, 0 oon  calentadores
entre les seociones el reactor.

En la parte final de la Sec. 5-4 se resumen los efectos de la operacion no isotér-
mica sobre la selectividad en sistemas de reacciones multiples.

5 Eouacones de conservaddn de la energia

En el Cap. 3 se estudio el balance de masa de una especie en forma general, que se
expresa mediante la Ec. (3-1). Se puede escribir un enunciado verbal similar para la
conservacion de la energia en:

Los  reactores:
Eregla en las comen eegla en las  comen energia transferida de
tes de entrada al ele-1 = ftes que salen del ele- + lps alrededores al ele-
mento de volumen ]] mento de volumen mento de volumen t
acumulacién de ener-
= { gia en el elemento de (5-1)
volumen t

Este es un enunciado de la primera ley de la termodinamica, escrito de tal manera
que sea aplicable a las condiciones de operacion de flujo o por lotes. Como en el
Cap. 3, el elemento de volumen es el volumen de mayor magnitud dentro del cual la
variacion de cualquier propiedad sea despreciable.

En un proceso por lotes, la Ec. (5-1) se reduce a

Energia transferida de acumulacion de ener-
los alrededores al ele- = gia en el elemento de (5-2)
mento de volumen ¢ ivqumen t

En los reactores quimicos, el intercambio de energia con los alrededores suele
Cebere exchsvamene a calor, Q Entonces, paa un intervalo de tiempo dt, donde
el calor transferido es dQ, laEc. (5-2) se transforma en?

dQ = dU

donde U es la energia interna de la mezcla reaccionante. La diferencia entre la va-
fiacion b enegfa y la variacion de entlpia de un sisema Slele ser pooo importante

2 En la termodinamica, la primera ley para un proceso por lotes se expresa como Al =Q == W.
Cuando W-O, Q = AU. Por ejemplo, véase “Introduction to Chemical Engineering  Thermo-
dynamics,” por J M. Smith y H G, Van Nes 3 El, Pyg 5 McGraw-Hill Company, New Yok,

197, ’
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en los resctoes. Eso significa que, pera los rectores por lotes, la ecuacion anteior
puede escribirse como

dQ = dH (5-3)

donde dQy dH se refieren a cantidades en un incremento de tiempo dt.
En los reacioes e flujo, la enegia b s comientes incluyen las  contribuciones
e la eregia ondtica v la enegla potencial ackmés e la entdlpla S embao, i
sepe sk Qe d eificre les reecciones, estas  contribuciones s oo im-
portantes. Entonces, para la operacion de estado estable de un reactor de flujo, la
Ec. 51) * ooviee en

H)=H,+.Q' =0 (5-4)°

donde H' y Q’ se refieren a las wvelocidades de transferencia de energia y los
subindices.f y e designan la alimentacién y el efluente para el elemento de volumen
el reactor. Paa wn reactr ce e, el eemento de volumen e la totalidad del vo-
lumen del reactor, mientras que para una unidad de flujo tubular, se debe usar un
volumen diferencial (véanse las Secs. 3-3 y 3-4).

Paa reactores semicortinuos, los cuaro minos e fa Ec. (1) pedn s im
portantes. Si se desprecian tanto la energia potencial y la cinética como cualquier
energia transferida en forma de trabajo, el balance de energia para un tiempo dt es

(H; = H,)dt + dQ = dH (5-5)

En este caso, comen la Eg,(5-3),dQY dH se refieren a cantidades de energia mas
Qe a veloddaces ce tansferencia. Al esorbir Ec. (5-5), & ha apiesd qe la aor
mukcién e enegia en la reeocion es igual a la acumuleodn e entalpia, AH, Bl oo
mo se hizo en el caso de la Ec. (5-3) para reactores intermitentes.

Las Ecs. (5-3), (5-4) y (5-5) son las expresiones iniciales para el tratamiento de
los efectos calorffioos en reactores no isotérmicos Qe open  en poeesss por lots,
ke fluo oot o Semicontinues. En las siguientss secdionss & Ui eses expre-
Sones, juno oon los belances de mess, para caloulr el funcicnamiento e reactores
(temperatura, conversiones, selectividad en funcién del volumen de reactor o tiem-

po).

52 Reactores por lotes ce tangue con agitacion

ls Bs 37) ola  Ee., (39 paa voumen consants] y (5-3) son las ecueciones ce
comevadion e la meR y la enegia qplicables a la operadidn inermitere de reacto-

res de tanque con agitacion. Para que la ecuacion de energia sea Util, es necesario
qe e ambo e entapia dH = eqee en #mins ce la Empeaua y la velocided

3 la pimea ky ¢k la EBmodndmica pra W proced e e esable % esibe (H + EP + E.C.),

= (H+EP.+E.C.),=Q" ==W’ Los términos E.P. y E.C. se refieren a la energia potencial y.a la
energia cinética. Cuando W> -0, A(E.P) ByA(E.C) - 0 52 expestn & igel a la Ec. &4
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e reaccion (0 comversidn). Esto consiste bésicamente en un procedimiento termodi-

namico. Supongase que la masa total y el calor especifico a presion constante de la

mezda fesccionente SN m Y C,. B n incemeno e tiempo o, la mexda sufie wn

@mbo e temperda dTy we vaicion ce composiddn Qe esé cefeminada por

el grado de verificacion de la reaccion. Deseamos evaluar el cambio de entalpia en

este incremento de tiempo. Puesto que la entalpia es una propiedad de estado, se

peck usr culouier soenca e estados pera Ceeminer dH, sn impotr ol sa

el poceso (rayecorid) sequido. ES muy posibe qee & cuene con datos de calores

de reaccion bastante precisos a la temperatura de referencia, T, =298 K. Por consi-

guiente, la trayectoria preferible se basara en la reaccion a T,y consistira en las tres

Siuients  etapas:

1. Se enfria la mezcla reaccionante a presion constante desde T hasta  T,. El cambio
de entalpia es

AH,=m, [c, dT 2 mc,(T,=T)

La segunda igualdad requiere que ¢, sea independiente de la temperatura. Ade-
mas, ¢, es el calor especifico de la composicion de la mezcla al tiempo ¢,

2. Se verifica la reaccion a T, . El grado de reaccion sera (r¥)di moles por unidad de
tiempo, donde r es la velocidad molal de desaparicion del reactante (el mismo
reactante usado para formular .e] balance de masa). Si AH, es el calor molal de
reaccion a T, el cambio de entalpia para este proceso a temperatura y presion
constantes &

dH, = AH,(rV) dt

3. Se calienta la mezcla reaccionante desde T, hasta T + dT, que es la temperatura
al final del incremento de tiempo. Para esta tercera etapa:

AHy xmc (T + dT =T,)

La variacion de entalpia requerida es la suma de AH, dH,y AH,. Si despre-
camos s variaciones e ¢, on la composcion, ai como on la e, la
ma es

dH =m,c,dT + AHy(rV) dt (5-6)

B inecambio e cdor on los areckdoes ek expreaare en Bminos e n
coeficiente total de transferencia de calor, hg, de la temperatura del medio
circundante! 7, y & aea de tansferencig Ay. De esa foma, la cantied b enega
transferida al reactor en el tiempo dt es

dQ = h,Ay(T, = T) dt (5-7)
4 Rrogmb, g temperatura & 1S sEpentins inemos e enfiemiend (0 cakniamient) 0 e la
depea ge oo A rer
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Finalmente, sustituimos las Ecs. (56) y (5-7) en la (5-3) para obtener la ecuacion de
energia en términos de la temperatura y de la welocidad de desaparicion del reactante:

h, Af(T,=T) = AHg(rV) * m,c,,‘i:

(5-8)
Se han hecho muchas suposiciones concemientss a ¢, y a la relacion entre dH y DU,
que resultaron en la obtencion de la Ec. (5-8). Sin embargo, los emores que se intro-
ducen casi siempre son insignificantes con respecto a las incertidumbres de la veloci-
dad de reaccion y de los otros términos.

La Ec. (58) junto con el balance de masa, asi como una exp.-esion para la velo-
cidad de reaccion, casi siempre son suficientes para calcular la composicion y la tem-
peratura de la mezcla reaccionante en funcion del tiempo. Por lo general se requiere
una solucién numérica por pasos de las dos ecuaciones diferenciales, debido al efec-
to exponencial de la temperatura sobre la velocidad de reacclon.

El balance de enemia puede expresarse en términos de la conversion combinan-
do el balance de masa, Ec.(3-7),% con la Eg, (5-8) para eliminar r:

dT

c
P dt
donde x, es la conversion del reactante 4. Esta forma representa una ventaja para

las operaciones adiabaticas. Por tanto, cuando dQ =0, la Ec. (5-9) se reduce a una
forma independiente del tiempo:

hy AT, = T) = AHg(VoClro) ;;A * m, (5-9),

mec,dT = —AHg(V,C,, ) dx, (5-10)

Si se supone nuevamente que ¢, es independiente de la temperatura y la composi-
cion, la Ec. (5-10) puede integrarse de inmediato para obtener una relacion entre la
temperatura y la conversion:

AH (V,C
myc,

donde Ty, es la temperatura inicial en el reactor y x, = 0. Notese que ( ¥,C,,) corres-
ponde a las moles iniciales del reactante A. Para una operacién adiabética, la Ec.
(5-11) elimina la necesidad de una resolucion simulidnea por pasos de los balances de
masa Yy de energia. En el siguiente ejemplo se ilustran los célculos de  disefio tanto
adiabaticos como no’adiabaticos.

T=Th= (x =0) (5-11)

Ejemplo 5-1. En un estudio de la produccion de aceites secantes por meéjio de
la descomposicion de aceite de ricino acetilado, Grummitt y Fleming™  correla-

5 sgo negdivo ck la Ec. () desparece aendo l"esIaveloddaddedesapan'déndel reac-

‘am: Iﬁd Eg Cem, 37, 46 (19%)
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cionaron los datos de descomposicion en base a una reaccion de primer orden
representada como

Aceite de ricino acetilado(/) - CH,COOH(g) + aceite secante(f)
r=kC

ok r e la veoodkd ce descomposcin, en gamos ck acido aofico produck
da por minuo por mililito, y C & la concentrcion e &ido acético, en grames

por mililitro, equivalente al aceite de ricino acetilado. Los datos obtenidos en
el intervalo de temperatura de 295 a 340 °C indicaban una energia de activa-
cion de 44 500 cal/mol g, en concordancia con la siguiente expresion para la
constante de velocidad especifica de la reaccion, k:

In k= =4, 35.2
R,T
donde Testa en grados Kelvin.
Si i reactor por lotes contiene inicialmente 227 kg de aceite e ricino aceti-

lado a 340 °C (densidad 0.90) y la operacién es adiabatica, trace las curvas de
conversion (fraccion del aceite acetilado que se descompone) y de temperatura
en funcion del tiempo. Se estima que el efecto calorifico endotérmico de esta
reaccion es 62 760 J/mol de vapor de &cido acético. El aceite acetilado que se
carga al reactor contiene 0.156 kg del equivalente de acido acético por kg de
aceite, eso s, la desoomposicion toil ce 1 kg el aceie produciia 0156 kg de

aido acfico. Spop qe e cldor execfico e la mezdh reeccionare  licuida

es constante e igual a 2.51 x 10% J/(kg)(K). Suponga también que el vapor de
acido acético que se forma sale del reactor a la temperatura de la mezcla reac-
cionante,

SOLUCION: El balance de masa, suponiendo que no hay cambios de volumen
durante el curso de la reaccién, es la Ec. (3-8):

@ 1
dt  C,
0
dt _Cy
o= (A)

donde ¢, y r se miden en términos de acido acético equivalente.” La relacion
concentracién-conversion es

Cc= Co(l'-x)

7 Las veloockoss e reeodidn usas en s ecueoiones de oonsavadidn e la e 0l enegia puedkn
eQEae o mes 0 @ moks Ede e e pimer gampo en el e hemos b mean Clao e e les
ecuaciones (&8 conservacidn deben s consisEntes. Si ral Ec (69 = epe en e b ot
an abén dde epeae @ MR
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S rempames  r oon la ecacion de velocidad expresach en #Bminos e la oo
version y la temperatura, la  Ec, (A) se transforma en

it Co

dx = (k/60)Co(1~ X

dt 60

ax =T X) = Texp (352 —aa500/R, D) (1—9) ®)

Puesto que el reactor opera adiabaticamente, se puede aplicar la  Eg. (5-11). Si
tomamos 1 kg de aceite como base, las moles iniciales de acido acético equiva-
lente son ¥,C ,, = 0.156/60. Sustituyendo numeros en la Ec, (5-11) se obtiene

— 62 760 [0.156,/'60
T—T/ - X —
251 x 10°| 102 )(‘ 9 ©
0 bien
T= Ty ~65x = (340 + 273) =65x (D)

la pate doedn ce la Ec. B) pek ya epreare en #minos e x excls-
vamente, sustituyendo la temperatura por la Ec. (D). De esta forma, la Ec. (B)
puede resolverse en forma numérica usando, por ejemplo, el procedimiento de
RumeKuta decrito en los Ejs. 47 y 415 Las eneciones de tabgjo paa este
problema de una variable dependiente son:

ko = (AX)f(X,,, 7;..)

k= @91 5y + 5 .,,u,,,)

Ax
k,= (Ax)f(x_ X (x.ﬁ-Ax“Z))

ky = (Ax)f(x, +Ax, Tix, sx)
ooy = t,+ $lko+ 2k, + 2k, + ky)

dnce ks Ecs B) y O) nos dan f(T, ¥) y » represerien el nimen de incremen-
s de Ax

Paa e pimer incemento s selecciona Ax = 01 Pueso qe x = 0 aando
=0, la Ec.(D) da T = Ty = 613 K. Entonces, de la Ec. (B),

60

=259 s
f 44500
| P ‘352 1.98(613) }l(' 0

f(xo,'l;o) = f(0’613°) =
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Los valores de k son
()=01 f(0613°) =01 (&) =259 g
ky=01f(0+0.1/2, Toro.412)
=01 f(0.05,610°)‘ =0.1(327)=32.7s
ky =01 f(0+0.1/2, Ta,....) =327 s
ky=01f(0+0.LT,,)=/(01,6065)=427¢

Y
t =t * 4259+ 2(32.7 + 2(32.7) + (42.7)
=0+33=33s
Los resultedos pera los siguientes inocrementos € muedren en la Tabla 51y
la Fig 54

Las curvas de temperatura y conversion en funcion del tiempo muestran la
necesidad de suministrar energia (en forma de calor) a esta reaccion altamente
endotérmica cuando se desean conversiones altas. En este caso, sin un sumi-
nistro de energia, la temperatura disminuye tan rapidamente que la reaccion de
hecho se suspende al llegar a una conversion del 50%. Si en lugar de operarse
adiabaticamente, se aftadiera al ‘reactor un flujo constante de energia de Q’ =
5 70 J/s, ¢ bdae e energia, cb aoedb on s Es (59 y (B) weia

dT

_ dx, , d
me, s = —AH(1,C,) T4 + %

dt
0 numéricamente,
a7

27251 X109 = - 62760(
t

0.156/60\..dx .,
53 )227I +Q

Integrando desde x = 0, T = 7, cuando (= 0, esta expresion se transforma en
T=T,+ 175 x 107°Q'(t = 0) = 65(x = 0) (D)

Tk 51

Conversion T, K {, s

0 613 0
010 606 3
020 600 B
030 594 162
040 587 307

B La temperatura de 610 K se obtiene de la  Fg, (D) con x = 0_10)2,
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Fg 5.4 Tempedua y conversion en funcion del tiempo.

la Ec. (B) sge sedo aplicale paa et cao no adiabdtico y puee integrarse
numéricamente. Sin embargo, se debe usar la Ec, (D’) para determinar la tem-
peratura. Las ecuaciones de trabajo para el método de Runge-Kutta son:

kO = (Ax)f(xn k] 7;.' l.)

AX
ki = (Ax)fx, + 'F‘.-Tx.+w2.:.—au.-z)

Ax
kz = (Ax)f(xn + '2—2T1.+Ax,'2.l.°l|.‘2)

ky = (Ax)f (%0 + Ax, Ty s ax. 1 4ks)

Los subindices de indican los valores de x y para usarseenla Eg,(D’) que
sirve para evaluar la temperatura.

L tmperatras Y iempos  obienidos oon estos calculos numéios paa di-
Verss conversionss e dn en la Tabla 52 y % muestan en la Fig. 54. La oom
paracion de los resultados de la operacion adiabatica y la no  adiabatica de-
muestran la ventaja de adicionar calor. Por ejemplo, se obtiene una conversion
de 30% en una tercera parte del tiempo cuando se afiaden 52 700  J/s (3000
Btu/min) continuamente al reactor.
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Tabla 52

No  adishética Adicbdica

Conversion T, K t, s ‘F, K t §

00 13 0 13 0

010 09 a 6% B
020 06 & a0 [}
030 04 15 54 162
040 a3 m e kil
050 o &l 50 50

53 Rectors de flujo tubular

Puesto que en los reactores de flujo tubular se requiere un elemento diferencial de
volumen, resulta apropiado escribir la  E¢. (5-4) como

dQ' = dH' (5-12)

donde las diferenciales se refieren a la variacion en un elemento de volumen en vez de
un elemento de tiempo como en la  Ec. (5-3). Es decir, dH’ es la variacion de flujo
de energia entre las corrientes que salen y entran con respecto al elemento de volu-
men, y dQ’ es la velocidad de transferencia de energia en el elemento diferencial de
volumen.® La diferencia de entalpia se debe nuevamente al cambio de temperatura
dT vy a la variacion de composicién asociada con la reaccién. Por tanto, se puede
aplicar el procedimiento usado en la Sec. 52 y asi obtener una expresion para dH. Si
F, es la velocidad total de flujo molal en el reactor y ¢, es la capacidad calorffica mo-
lal (que se supone constante) de la mezcla reaccionante,

dH' = F,c,dT + AHg(r dV) (5-13)

donde rdV son las moles de reactante que desaparecen por unidad de tiempo en el
volumen de reactor dV, y AH, corresponde al calor molal de reaccidn.

Si la velocidad de transferencia de calor puede expresarse en términos de un coe-
ficiente total p, y la temperatura del medio circundante, .T;,

dQ' = h(T, = T) dA, (5-14)

Aqui, dA, es el area efectiva de transferencia de calor en el elemento de volumen.
Sustityendo las Ecs. (5-13) y (5-14) en la (5-12) se ohtiene

§ Paa reciores o ideales (@ los qe o e justfica la suposiddn de flujo &pdn) les contrbuciones
& la dipesin add a la eega qe et y g dd reacr puedn s imporentes. BsE & i efecd
besarte significaivo en s reacciones catlitices heprogiess qe © estdian en e Cp 13 En ese
cpitlo seuiremes Sponiendo Qe @ trata e wn reactor ce flujo Epdn sin mezdado axial y sin grandes
Qredlientes raciiles.



4 Ingenierfa de la cindtica ouimica
h(T, = T) dA,= AHg(rdV)+ F,c,dT (5-15)

Esta ecuacion de energia puede expresarse en términos de la conversion usando el
balance de masa, Ec.(3-17), para eliminar la velocidad. El resultado es:

h(T, =T dA, = AHRF dx + F,c,dT (516)

En oueluiea ok los dos minos e la parte derechi & ls B (5-15) y (519)
BN LI ks 8 e 0 molales, sevpe y aendo san consientes He-

moes ceodido exesy F (velocidd molal ce alimentacion del reaciante) 'y F, e wi-

dades molales.

Para una operacién adiabatica con ¢, constante, la Ec. (5-16) Se reduce a una
forma de facil integracion no basada en el volumen del reactor. Sia V' =0, T=Ty
x = 0, el resultado es

T-T,= AH" (Fr)(x-()) (-17)

Notese que la relacion F (en moles)/F, (en moles) es igual a la fraccion mol de reac-
tante en la alimentacién (cuando x = 0 en la alimentacion).

La resolucién simultanea de la  Eg. (5-15), el balance de masa [Ec.(3-17)] y la
ecacion e velocided estblece la teperdtia y la composiaon en funcion el volu
mn e rector Paa U operadion adisbdica, m0 es necesario resobver  simultines
mee los belanoes diferenciales e mesa y enegla Se pueck wsar la Ec. 517) en la
ecuacioén de velocidad para eliminar la temperatura como variable. De esta forma,
e ecuacion & Veooded modficch puede introducie en el bdlance e mesa para
obtener una sola ecuacion diferencial (véase el Prob. 5-3). Para el caso de condi-
ciones no adiabaticas, los calculos son iguales que para los reactores intermitentes
(Ej. 5-1), excepto que el volumen de reactor reemplaza al tiempo como variable in-
Cependiente. No  repefiemos ese procedimiento pera une ola reaccidn; en cambio,
ilustraremos el tratamiento de sistemas de reacciones multiples. El aspecto mas im-
portante es el efecto de la temperatura sobre la distribucién de productos (selectivi-
tad) en la comiente efluente. El B 52 % bea en wn resctor no isoémico en el que
® \erifican dos  reacciones palelas. 10 La reaccion deseada es la que tiene mayor
energia de activacion. Después de este ejemplo se considera un caso de reacciones
onseaitions 00N dfeents  enegis de activacin.

Ejemplo 5-2. Se planea disenar una planta piloto para la produccion de cloru-
ro de alilo. Los reactantes constan de 4 moles de propileno/mol de cloro y
entran al reactor a 392 °F. La unidad ser4 un tubo vertical de 2 plg de DI. Si la
velocidad de la alimentacién combinada es 0.85 mol  1b/h, determine la conver-
sién a cloruro de alilo en funcién de la longitud del tubo. Se puede suponer que
la presion es constante e igual a 29.4 1b/plg?abs.

10 CFFomety k.  AJCHE 3 BB (1977), ha aizeo ceos oinéions y b lecivided pera
ua sie b reacdones muy imporantes, la desinegreddn Bmica de hictocaburcs  ligeros.
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Los reactantes se precalentardn a 392 °F por separado y se mezclaran a la
entrada del reactor. A esta temperatura baja, los problemas de explosiones du-
rante el mezclado no son serios. El reactor estarg enchaquetado con etilenglicol
a ebullicidn, para que la temperatura en el interior de la pared sea constante e
igual a 392 °F, El coeficiente de transferencia de calor en el interior es 5.0
Btu/(h)(pie?)(°F).

Datos addondes  y nos. El desarrollo basico del proceso para el cloruro de
dilo he sdo reportado por Goll y Hearne® y Faiteim Cheey y  Cherniavsky. !
Se encontrd que las tres reacciones principales son la formacién del cloruro de
alilo.

1. Cl, + CHg= CH, = CH == CH,Cl + HCI
la reaccion de adicion paralela que produce 1,2-dicloropropano,

2. Cl, + CH; = CH,Cl = CHCI == CH,
y la cloracion consecutiva del cloruro de alilo para dar 1,3-dicloro-1-propeno

3. Cl, + CH, = CH == CH,Cl = CHCI| = CH w= CH,Cl + HCI

Para simplificar el tratamiento cinético del problema, se consideraran Uni-
amee s dos pimerss reacciones. En la Tebla 53 & muesen los cdlores e
raccion. S pueck Spoer e b cgeciceces  calorfficas  mokares C, o o
tantes e iguales a los valores de la Tabla 5-4.

No se ha publicado informacion sobre la velocidad de la reaccion, aun
cuando se sabe que la segunda reaccién tiene lugar a temperaturas tan bajas
omo 212 °F miets qe la reaccion 1 tiene una elociced insignificante @ me-
ns e 32 °F. A medich qe la Eperdila amenia a més e 32 °F la veloc-
ed e la reaccion ce la Ec. 1 amena répidamente, hesta que a 92 °F & vais
veoss mes veloz e la ce la reaccion 2 A partir de esia informecion gererdl ' de
algunos datos publicados sobre el efecto del tiempo de residencia y la tempera-

tura sobre la conversidn, se han propuesto las siguientes ecuaciones de veloci-
dad.

£y = 206000027 2°%% pe . pe., (T.°R)
r, = I 7" 6.860:R,Tp(_3"° Py (T, OR)

T 53
AH
Btu/mol Ib 28 K
Recdn 1 - 1D
Reecoin 2 - 79200

WH.P. A Groll y G. Hearne, Ind. Eng.Chem., 31, 1530 (1939).
12 A.W. Fairbairn, H. A. Cheney y A. J. Cherniavsky, Chem.  Eng, Progr., 43, 280 (1947).
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Tabla 5-4
Componente G Btu/(mo! Ib)(°R)
Propilenc (©) 25.3
Cloro (g) 8.6
Cloruro de hidrogeno (g) 1.2
Cloruro de alilo (g) 28.0
1,2-dicloropropano (9 307

donde r, y r, estan en moles libras de Cl, convertido por hora por pie clbico, T
estd en grados Rankine y la presion parcial p en atmosferas.

SOLUCION: Puesto que habrd transferencia de calor de los gases de la reaccion a
la chaqueta de glicol, la temperatura en el reactor dependera de la longitud  z,y
los célculos de disefio deberan efectuarse mediante una integracion escalonada
de las ecuaciones de velocidad y de energia. Se puede escribir un balance de ma-
sa para cada reaccion. En este problema es conveniente definir la conversion co-
mo moles de cloro reaccionado por mol libras de alimentacion  fofaj, Si esta con-
Version es (x,), para la reaccion 1y (x;), para la reaccion 2, las ecuaciones de ba-
lance de masa, Ec, (3-17) son:

l'lde F: d(-‘x)l (A)
1, dV = F,d(x.); (B)

donde £ es la velocidad ppjg/ total de alimentacion.
El balance de energia apropiado corresponde a la  Ec. (5-15).

h(T,—T) d4,= (r, AH,, + 1, AH,) dV + F,c,dT

Si z es la longitud del reactor y ¢ su diametro,

 nd?
dV = y dz
dA, = nddz

Usando estas relaciones en la expresion anterior se obtiene

2
(Fic,) dT = nd ho(T,— T) dz = (r, AH,, + r, AH&)(E:{ )

0 bien,

nd?
dT—Ttd '10(7;"T) - (r] AHn + r; AHR;) T

dz (Fic,)

()
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s Bs (A a O y ls eqresiones paa las velocidades Yy r, pedn resok
verse numéricamente para obtener (x,), Y (x,); ¥ Ten funcion de la longitud del
reactor  Z, Paa lograr esto, primero @ expreen las Ecs. (A) y (B) entmins e~ 2!

d(x), nd* :
w54 4 S8 D
dz _ 4aF," (D)
d(x,); _ nd* ;
=— E
dz 4F, 2 (E)

Ademas, es necesario reescribir las ecuaciones de Ty yr, en términos de (x.), y
(x), y T Sieran al reactor 4 moks de propileno por mol & doo, lss moks e
cada componente en una posicién axial donde las conversiones corresponden a

(x); v (x,); son:

Cloro® = | == 5(x,); == 5(x.);
Propileno = 4 == 5(x,); = 5(x.);
Cloruro de alilo = 5(x,),
Dicloropropano = 5(x,),
Cloruro de hidrogeno = 5(x,);
Moles totales = 5[1 == (x,),]

Spoedh qe todos los comporeies & compaen como geses ideakes a
p = 29.4 1b/pldes 1as presiones parciales de cloro v propileno (en atmdsfe-
ras) estan dadas por

Pesns = 294 [4 = 5(x,); = 5(x,), 12 0.8 - (x,); =(x,);
14.7 5[1 (-"1)2] I~ (xa)z

Pe= 29411 =5(x), =5x)y _ 502 = (x); = (x)s

W7 5[l =(x):] =)
Edas equesones pueden astitice en s eclediones ok velocided  estable-
cidas para relacionar las velocidades con las temperaturas. Los resultados son

[08 = (x.)1 = (x,)2][02 = (x.), = (x,).]
[l - (-‘4}2]2 (F)

3460/ T [0-8 - (xa)x - (—":)2][02 = (x); = (»“:)2]
[~ (T ()

1, =824.000¢ 13 7007

r) = 46 8¢

13 El coeficiente 5 aparece en estas ecuaciones debido a que X, es la conversion basada sobre una  mol
de alimentacion v Nétese que el valor maximo para la suma de (x); Y (x); es 02, ya que esto comes-
ponde a la conversion completa de cloro, ya sea a dicloropropano o a cloruro de alilo.
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Sustituyendo », Yy r, por las Ecs. (F) y (G), permite expresar las Ecs. (C), (D) y
® en tmines de tes variahles dependients, T, (xy), ¥ (xp), vy la vaidle ince-
pendiente z,

Se dan los valores de d, h,, 7., AH,, y AH,. Los calores de reaccién no
varian en forma significativa con la temperatura. Suponiendo gases ideales, el
término (F,¢,) de la Ec. (C) est4 dado por

(Fl (‘p) = Z F!' CPA
En un punto en el que las conversiones sean (x,); Y (x)z,

(F! Cp) = F([Oz- (x()l- (\':)Z]Cm-., + F,[O.S - (tl“)l —(":i)Z]CPr,u,
CW’ propileno

Por ejemplo, a la entrada del reactor, (x,);= (x.); = 0, por lo que

(F,c,) = 0.85(02)(8.6) + 0.85(0.8)(25.3)
= 18.5 Btu/(h)(°F)

Edos resultados’ esiablecen los valores numérioss de todos los coeficientss en s
Ecs. (C), (D) v (E).

Bl pocedimiento ruméico es algo diferene al uwsado en los Ejs. 47, 415 y
5-1, pues es necesario resolver tres ecuaciones diferenciales en serie que con-
tienen tres variables dependientes. Usaremos primero el método de Euler modi-
ficado para obtener resultados aproximados del primer incremento. Al hacer
& % desoiben daamene los agpectos fisioos del prodlema y el méodo e re
solucion. Después, se presentan los resultados mas precisos con el método de
Runge-Kutta de cuarto orden.

Método de Euler modificado. Primero se escriben las Ecs. (C), (D) y (E) en
forma de incrementos:

Focy M= [nd h(h= D0 = (8l ) S ()
_ nd? A
A(x)s = "%;(AZ) (D)

2
A(x), = fz%(Az) (E)

14 Puesto que se conoce la temperatura interior de la pared, se puede evaluar la transferencia de calor
con los alrededores en base a A, (T.—T) |, 7d Az, donde A, es el coeficienie interior de pelicula y 7; es la
temperatura de la superficie inferior. En este caso no se necesita el coeficiente 1o1al U.
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El procedimiento de solucion sera como sigue:

1. A partir del conocimiento de la conversion inicial  [(x,); =Oy (x,); = 0] y de
la temperaura (200 “C), puedn caloularse las velocidades rLyrn alets
del reactor.

2. Se toma en seguida un incremento de la longitud del reactor en forma ar-
bitaia. Ene més  pequefio A ese incemento, mes precsa srd k- solucion
(requiriéndose mas tiempo para los célculos).

3. Para la Az escogida, se pueden obtener los-primeros valores estimados de la
conversién que tiene lugar dentro del incremento, aplicando las Ecs. (D’) y
(E ). Paa heor esto, es convenienie suponer e los valores promedio de s
\elocecks 1y y T, Son igudes a los primercs valores Ya caloulados en el peso L

4. El cambio de temperaturas AT, en el incremento, puede determinarse a par-
tr ¢ o E¢, (C) Paa haer ese cdloulo es necesario esimar el pomedio ce
las diferencias de temperatura (7, ==T),,,, en el incremento, para evaluar el
Bmino e péeida ce calor Uﬁvezq.esemmlwla(bA'l'pgbwrobo
rarse la estimacion de (T, w=T) Por tanto, para evdluar AT ® requiee n
calculo por tanteos.

5. A partir de la conversion y de la temperatura al final del primer incremento,
en la mama forma que les deemineciones heches en los pesss 3y 4, % ca-
uia la velocided e rmeccin en ese punio del reactor Luego pueden repeti-
se los pasos 3 y 4 empleando valores para r, sz basados en los promedios
aritméticos de los valores de las velocidades al principio y al final del incre-
meo. Eso, a su vez, dard valores més precisos e la conversion v de e
peratura al final del primer incremento y permite una tercera estimacion de
los valores promedio de las velocidades. Si este tercer valor estimado con-
cuerda con el segundo, se escoge el siguiente incremento en la longitud del
reactor y se repite el procedimiento.

prom*

Los cloulos acordks on estos pesos son:
Puso 1. Las velooddes b la reaccion a la entach el reactor esn deds por
las Ecs. (E) y (F), con T = (200 + 273)(1.8) = 852 °Ry (x,); = (x.), = O:

r, = 824 000,%61(0.16) = 0.135 mol lb/(h)(pie?)
r; = 46.8,74%(0.16) = 0.129 mol 1b/(h)(pie?)

Puso 2.  Se selecciona un incremento de longitud del reactor, Az = 4.0 pies.

Puso 3. Suponiendo que las velocidades calculadas en el paso 1 son valores
promedio para el incremento, las primeras estimaciones de la conversion en el
incremento estan dadas por las Ecs. (D) y (E’):

rd? mf2\?_ o
4 ‘4(12) - 05 e
nd® 00218

md” _ 0 _ 00257
4F, T 0.85
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Por lo que

A(x,); = 0.0135(0.0257)(4.0) = 00014
(x,); = 0 + 0004 = 00014

En forma similar, para la segunda reaccion se obtien«
Afx,),=0.129(0.0257)(4.0) = 0.0133
(x), =0 + 00133 = 00133
Paso 4. Si se estima que el promedio de la diferencia de temperaturas (7, we
T) rom Para el primer incremento es -20 °F al sustituir en la Ec. (C’) se obtiene
185 AT = n,%(S)(—20)(4)-[0-0135( -48 000)

+0.129(=« 79 200)](0.0218)(4)
. 946 - 210 o
T, =852+ 4 =892°R  temperatura al final del
primer incremento

7T, == Ta la entrada = 0
T, — Tal final del incremento = 852 . 892 = -40 °F

(T, =T) o = (L(z;“o) = —20° contra -20” supuesta

Paso 5. Al find del primer incemento, los primeros valores estimedos e oon
versién y temperatura son

(x.), = 0.0014
(x,), = 0.0133
T, =852 +40=8% °R.

Sidityendo estas condiciones en las ececiones de welodided P) Y (G) s tiee
r; =0.0256 r, = 0.143

S pede hecr dor e gk edimeciin M ea b los valores  prome
dio de las velocidades en el primer incremento.

_ 0.0135+0.0256

F,= 010 + 0143
.

= 001%

=0136
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De les eecdones (C) y (D) y ok estas velocicboks, s obtiere Un segundd valor
estimado de la conversion que se logra en el incremento,
Afx,); = 0.0195(0.0257)(4.0) = 0.0020
(x,), = 0 + 00020 = 0000
A(x,); = 0.136(0.0257)(4.0) = 0.0140
(x), = 0 + 00140 = 00140

El segundo valor estimado de AT se determina a partir de la Ec. (C),
AT = 4F
T,=852 + 41 = 893°R
Con los nuevos velores ce () (%), Y T (@ finel cel primer increment), les ve-

locidades son
r, = 0.0258
r, = 0144
Pieso Qe edos valoes son esncialmente  iguales g los e la edimecion previ,

ls velocidades promedio sdn s mismes también, por lo e o % heon e
cesarios calculos adicionales para este incremento.

Se pueden repetir los mismos calculos para incrementos sucesivos hasta
lograr la conversion deseada.

Método de Runge-Kutta. Existe!® un método para que el procedimiento de
Runge-Kutta pueda ampliarse a cualgaier numero de variables independientes.
Las ececiones (e tabgjo paa ese a0 b tres variables dependientes son iha
atnpliacion del de dos variables dependientes que se analizd en el Ej. 4-7 [Ecs.
@1) a (4-15)]. Cn ls eoeciones e trabejo y ue Seodion e Az & putkn
resolver las Ecs. (C), (D) y (E) para obtener (x,),(x,); y T para cualquier longi-
td de reactor. Los resultedos hesta z = 2 pes esén mpresentados por las o
vas continuas de las Figs. 5-5 y 5-6 y en la Tabla 5-5 (para condiciones no
adiabéticas). Estos datos est4n basados en Az = 1 pie.

la compradin b los resuiedos ce los méodos de Euler muodfid y de
Runge-Kutta para z = 4 pies son como sigue:

Euler modificado RungeKutia
Longitud od reactor, 2 fies |
Comparacion por mol de  alimentacion
(X 00020 00021
(x.); 00140 00142
Temperatura, °R 893 895

15 “Aplied Numerical Analysis ,** de Bruce Carnahan, H. A. Luther y James 0. Wilkes, Pags. 376-
479, John  Wiley & Sons hc, New Yok 1969. Esta referencia incluye programas de computadora para
efectuar los cdlculos de resolucion de problemas de variables mdltiples.
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o3 1

0.7 === Adiabética

2 === No adiabatica
S 06 ! = Conversion complera
- ) P4 de cloro en un reactor*
e 0.5 I = 1Y de 21 pies de largo ]
= X ) : / x + X = 1.0) ]
: 0.4 - Conversién a dicloropropano Xz g
- —
g 03 %
2 ‘_g
£ 02 a7 Y ~
] Conversion a cloruro de alilo x
S o o SRS ' -

: —

-
o
0 4 8 2 16 20 24 28 32

Longitud del reactor, pies

Fig. 55 Cuves de conversidn para la procuocion ce dloro ¢ alilo en un reactor -
bular

La concombcia &5 besiane huens, en especidl @l comsiderar el meyor incemen
to (4 pies) usado para el método de Euler.

Los resuedos b estos calculos indicn dos tendencies. Primero, la veloo-
ted ok la reaccion 1 es relaivamente lenta con respecto a la reaccion 2 a empe
raturas bajas, pero aumenta r4pidamente con la temperatura, mientras que la
velocided el reaccin 2 o es muy sensibe a los cambics e emperata. Eso
® dde a qe la enegla cb adtivaddn e la reacdion 1 es mayor qe la ck la reac
gon 2 la sgunda endencia consise en un amed e fa velocidd e transfe-
rencia de calor a los alrededores a medida que aumenta la longitud del reactor.
Este efecto, que es una consecuencia del aumento de (7 ==T,), contrarresta la
elevacion de temperatura causada por la naturaleza exotérmica de las reac-
ciones, que resulta en dltima instancia en un descenso de la temperatura al
aumentar la longitud del reactor. Este punto se alcanza cuando el calor transfe-
rido el tho del reactor al exterior, es mayor que el calor producido por les re-
aciones. Ls  célculos on inoemens adicondes de la Fig. 56 indican qe el
punto en el que comienza a disminuir la temperatura esta a unos 18 pies de la
entrada del reactor. El punto de temperatura méxima se presenta a un nivel de-
mesch bejo paa e la velocided ok e reaccion 1 A alfa oon gD a la e
la 2 Por tanto, la conversion a douro e alilo nunca llega @ tener n valor alto.
Lla myor pate ce la reaccion foma didorpopano, v la slectivided e o
ro de alilo es siempre inferior a la unidad, tal como se observa en la Ultima co-
lumna de la Tabla §-5. Un reactor de este tipo no es apropiado para la produc-
aon de couro ce alilo. Un reactor adiabdtico eliminafa el méximo de mper
tura y resultaria en temperaturas mas elevadas, lo que a su vez, favoreceria la
fomedn e douo e dilo. Bl Gnico camhio e procedimieno de caloulo p
ra dicho caso adiabatico radicaria en que el término wdh,(T,—T) en la E¢. (C)
serfa cero. Paa propdsitos de comparacion, en les Figs. 55 y 56 y en la Tabla
5-5 se incluyen los resultados de temperatura y conversién para el caso de un
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Tabla 5-5 Conersin en furddn e longitud ol reector para la dloraddn ok propileno.
Operacion o adiabdtica
Volumen Longitud Conversién por mol Conversion de cloro Selec-
del del de alimentacion en la alimentacion tividad
reactor, reactor, S =
pies’ piess (x); (x), T TR X, X2 Total X1/
0 0 00 00 00 & 00 00 00
0.087 4 0.0021 0.0142 0.0163 895 0.0105 0.0710 0.081 015
0.174 8 0.0056 0.0294 0.0350 925 0.0280 0.1470 0.175 019
0.261 12 0.0102 0.0444 0.0546 942 0.0510 0.2220 0.273 023
0.349 16 0.0151 0.0582 0.0733 949 0.0755 0.2910 0.366 026
0.436 20 0.0196 0.0704 0.0900 948 0.0980 0.3520 0.450 028
Operacion  adiabatica
0 0 00 00 00 82 00 00 00
0.087 4 0.0023 0.0145 0.0168 910 0.0115 0.0725 0.0840 0.16
0.174 8 0.0086 0.0318 0.0404 986 0.0430 0.159 0202 027
0.261 12 0.0274 0.0514 0.0788 [I0O0 0137 0.257 039 053
0.349 16 0.0814 0.0688 0.1502 1281 0407 0.344 (| 118
0.436 20 0.1228 0.0739 0.1967 1390 0.614 0.369 0983 16
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reactor adiabatico. La selectividad es ahora superior a la unidad con conver-
soes s,

Induso oo wa operacion  adisbédtica s obtiene Tqa fomedn o cantickoks
considerables del producto indeseable dicloropropano. Esto ocurre en la prime-
ra parte del reactor, donde la temperatura del flujo de mezcla es baja. Un reac-
or e fujo tbulr & menos cessble para esias condiciones Qe ura niced e
e on agicion. En el B 53 ® ilusra e memo Sidema reaccionante para
un reactor de tanque con agitacion.

Cosiéee dhoa e ilusracion  ce dos  rescciones conseautives donce el pro-
dip inemedio & la epece ek Spdngee @mbén qe e podudo  deseado
se forma mediante la reaccién que tiene la energia de activacion méas baja. Para
lustrar €l efecto el fipo de reaccion sobe la selectividad, suponge que el reactor -
bular opera isotérmicamente. Las dos reacciones del Ej. 4-9 que empiezan con  iso-
butileno (B) y acrilonitrilo (A), constituyen una buena ilustracion. Supongase que el
proclcd  ceado €5 moncamina (M) en vz ¢ diamina (D). L dos reacciones ho-
mogéneas irreversibles de segundo orden son

L B+A-M
2. M+A-D

Sponp Qe la cosiced o ssEma & cosane Y qe ks veloddboss especfficas ce
ls recciones  vedhoees  9n

ky=A,e EvReT (5-18)
ky= Ay e EVRT (519)

El problema consiste en determinar la temperatura constante de operacion en un
reactor de flujo tubular, para el que el rendimiento de Msea un maximo. Nos intere-
sa conocer también el valor del rendimiento y de la selectividad total de M con res-
pecto a D en estas condiciones. Para estos objetivos no es necesario conocer los valores
individuales de A, A,, E; Y E, en las Ecs. (5-18) y (5-19), sino Unicamente la relacion
K,/k, . Supdngese que ésta se define como

b2 - 795 x 107 (520)
3t

E,= E,=16 700 cal/molg (5-22)

y que el intervalo permisible de temperaturas de operacion es de 5 a 45 o116, Puesto
que E,< E,, se puede anticipar que la temperatura mas baja de 5 °C, producir el
mejor rendimiento de M. Deseamos verificar esto y calcular el rendimiento méximo
y la selectividad.

Este sisttma representa un tipo comln de reaccion de sustitucion; por ejemplo,
la clorinacién sucesiva de benceno considerada en el Ej. 2-9, pertenece a esta clase de

16 Es probable que las velocidades sean irrealmente altas para este intervalo de temperatura.
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moos  En dicho ejemplo se obtuvieron los rendimientos de productos primarios

y secundarios mara un reactor isotérmico por lotes. Tal como se sefiald en la  Sec. 3-4,
los resultados de reactores intermitentes pueden usarse por unidades de flujo twbular
reemplazando el tiempo por el tiempo de residencia. De hecho, las ecuaciones de
rendimiento del Ej. 2-9 se expresaron en términos de la fraccién de benceno sin reac-
cionar en lugar del tiempo. Para el reactor de flujo tubular se obtienen resultados
idénticos. El rendimiento de M esta dado por la Ee. (F) del Ej. 2-9'7, con el mono-
aducto reemplazando al monoclorobenceno; esto es

[
B (5-22)
o Bn l = [(CB" Cﬂo
donde
ky  Ale”FERT 11,-16,700/R, T Z
ﬂ=k1=m=7.95xl0 € (523)
El rendimiento de monoamina, M, descrito por la Eg, (5-22), tiene un valor ma-
ximo a un valor intermedio de  C,/Cyg, 0 @ un valor intermedio de la conversion (1w
C,/C Primero se procede a determinar este maximo local para expresarlo en fun-
cion de 3. Con esto, es posible obtener ya el valor de 'y, por tanto, la temperatura,
que dé el méaximo total dentro del intervalo de temperatura permisibles.
Para determinar el méximo local se establece que la derivada de Xy con respecto
a C,/CB' (lamando z a este término) es igual a cero; es decir,

dxy | .
7 =0=7_pg Y '=1]

o bien,

1 Lg-1
_) 624
B

Este es el valor de C,/ Cy, para el maximo local Xs. Sustituyendo este valor en la Ec.
(5-22) se obtiene el méximo local en términos de 3,18

(Xathoas = I-i-—B [(%)1.1.*-:»(% - l” = (;)m ’ 629

Con la Ec. (5-23) es posible determinar el valor de § para cualquier temperatura
en el intervalo de 5 a 45 °C. Sustituyendo estos resultados de fnla Ec. (5-25) se
logran los correspondientes rendimientos maximos locales de M. Los resultados

z= CB"“CBn = (

1 En realidad, esta dado por la ecuacion inmediatamente anterior a la  Ec. (F). La Ec. (2-89), de-
sarrollada para reacciones consecutivas de primer orden, también proporciona el mismo resultado. Tal
como lo demuestra el Ej. 2-9, los resultados de este caso son iguales para cinética de primero o segundo
orden.

1§ Este es el mismo resultado que se obtuvo en el Ej. 2-8, Ec. (D), para un reactor intermitente.

=
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se muestran en la Fig. 5-7 en forma de una grafica de (Xax) s €n funcion de la tempe-
ratura. Tal como era de esperarse, el méximo total se presenta a 5  °C y es aproxima-
damente 0.84. El correspondiente valor de 3 es 0.06.

De la Ec. (5-24), la conversion total en condiciones de rendimiento maximo es
_ . _ 1\ ig-1n
xr =1 -.CBKCBO =1 q(ﬁ)

-

1 =005=095 0 95%

1 00611
o

En base a la estequiometria de las reacciones, el balance de masa para el isobutileno es

Cp= CB-)_CM -Cp

0
Cy Cy GCp
€s Ce, Cgg
A C, cCcH .
Xp= 7 =1==2 — == =x — xy (5-26)
CBo CBo CBo l
De donde

Xp=095 = 084= 0.11

De la conversion total de 95%, ‘84% corresponde a monoamina y 11% a diamina.
La selectividad total de monoamina a diamina es 0.84/0.11= 7.6, cuando se ob-
tiene el rendimiento méximo de monoamina. La selectividad no es necesariamente la
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maxima en condiciones de rendimiento maximo. Si la separacionde M y D enla
comiente de producto requiere un proceso  cosioso, puede ser  econdmicamente  Mas
ventajoso operar al reactor a un nivel de conversion al cual M sea inferior a 849%, pe-
ro con una selectividad superior a 7.6. La selectividad puede evaluarse para cuales-
quier valores de 8 y de la conversion usando las Ecs. (5-22) y (5-26); de esta forma, la
selectividad  es

o (=Bl =x) = (L= x)]
S°=x—“; F=TT= FT= X ={r=% (5-27)

La Ec. (5-27) indica que S, disminuye drasticamente con x,. En la Fig. 58 se muestra
esta relacion para 5 °C por medio de la linea punteada. La curva sugiere que, si se re-
quiere una selectividad de 20 para disminuir los costos de la separacion, el reactor
debe disefiarse para dar una conversidon aproximada de 73%, a la cual se tendra un
rendimiento de monoamina de solamente 70%. En este caso, el rendimiento  maxi-
mo se presenta a una conversion de  95%, mientras que la selectividad maxima
comesponde a una conversion cercana a cero. La Fig. 58 incluye también las curvas
de rendimiento total en funcién de la conversion total para diversas temperaturas.

Notese que, al obtener las condiciones de rendimiento  maximo de M, el reactor
resulta bastante largo. A 5 °C, la velocidad de reaccién gera lenta y la conversion
tiende a 100%. La decision de operar 0 no en condiciones de conversion maxima de-
pende de los factores econdmicos de costos del reactor, costos de separacion y precio
de venta del producto monoamina.

1.0 A 100

\ e

\“ aSc;cstéwdad g — 0.06, 5 °C {z
3 08— \\--— 7 80 &
< \ - ]
£ \ : “
5 A 00 k=
s 06 f— "T\ 60 s
E }\\ / /4 0.270 g
3 ‘ / §
o 04 N 4 =3
g \ g
5 \ 2
'E 's\ A
"ﬁ‘: 0.2 \\ A0
@ il Y ‘

/40 °C,8 = 260 N
0 I 0
1] 0.2 04 06 08 I
Covesit 0l X = e Go/Cy,

Fig. 5-8 Redmeb & podoo nemedo (M) exfidn & b onestn ol paa re-

acciones  consecutives.
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Pokmos  preckcir - cualitativamente el efedo que s operaciones no - isotmicas
tnddan en la  selcctividad. Por gemplo, si las reacciones fueran exotfmicas, serfa po-
sble tener tanta tansferencia ce calor como fuee posble a fin de operar a tempera-
turas bajas. Ademas, un reactor de flujo tubular seria preferible a un tanque con
agitacion (conclusion opuesta a la del Ej. 5-2) ya que posteriormente favoreceria la
produccion de diamina. Esto se debe a que la concentracion de monoamina seria
mas alta y la temperatura, probablemente, también seria méas elevada.

5-4 Reactores continuos de tanque con agitacion

El reactor ideal de tanque con agitacion opera isotérmicamente y, por tanto, a velo-
cidad constante. Sin embargo, se necesita un balance de energia para predecir la
epeaia consane aendo el caor de reaccion &5 uficiente (0 el intercambio de
clor ente e reactor y los alrededores &5 inauficiente) paa provocar e diferencia
de temperaturas entre la alimentacion y el reactor. El balance de energia apropiado
es la relacion algebraica representada por la  Ec, (5-4) y el balance de masa es la  Eg,
(3-13). Algunas veces se necesita la resolucion simultdnea de las ecuaciones. Por
gemplo, si ® va a W wn reactr de volumen conocido, el cdlculo de la conversion
y e la tempeaua requieen ura solucion simultdrea por taniecs e ls Ecs (3-13),
G4) y e la ewpdtn de \elooded que expresa la dependencia e rooon respecto a la
emperatra. En contraste, Si el objeivo es el volumen del reactor necesario para o
frer e deemineda  conversion, la Ec. (G4 pueck resolverse  independienemente
paa la evpraa e slid de la uniced, T.. la woodd @ T, pueck deerminarse
en base a la ecuacién de velocidad y aplicarse en la  Ec. (3-13) para obtener el volu-
mn el reactor Qadb & verifica més ce U reaccidn, & necesario conlr con LN
balance de masa para cada una.

Un e on agitacion pueck dar sekctividedes superioss 0 inferioes & les de
un reactor de flujo tubular en sistemas de reacciones multiples. Como siempre, el
o cdave son los valores reldives de s enagiss ce adivedidn e s reaccionss.
Para un conjunto de reacciones paralelas, donde el producto deseado se forma me-
dante la reaccion de meyor enegia ce acivecidn, el rector ce e & nds Aot
sidle. Un cx0 ilusrativo es la produocidn ¢ clouo de dlilo consicerada en €l Ej.
52. A oontinuecion & discue € funcioramiento ¢k un reacr de e o agite
cion pea ese Siema, v los resulados & comparen oon los e la unided e flujp tr
bular.

Egmpo 53 Considérese el  disefto de un reactor continuo de tanque con agi-
tacion para la produccion de cloruro de alilo a partir de propileno, usando los
citos b welocided e reacion o B 52 S empleadn ls mimes conciciones

de alimentacion para poder comparar los dos tipos de reactores:

F, = 0.85 moles/h 236x 1077md kg/h)
T =200 °C (473 K
P =29.4 |b/pliabs (202 k Pa)

Relacion molar de propileno a cloro = 4.0.
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La operacion es adiabética. Ademas, se usaran las boquillas de entrada y deflee-
tores apropiados, de tal forma que, aun trantdndose de reactantes gaseosos, se
obtenga temperatura, presién y composicion constantes.

Utilizando los calores de la reaccion y las capacidades calorificas dadas en el
Ej. 5-2 determine la conversion de cloro a cloruro de alilo que pueda esperarse
para varios tamafios de reactores (es decir, volimenes del reactor).

sorvcrOm:  La elocidad de cada reaccion (formacion de cloruro de alilo y
dicloropropanc) serd constante y deber8 calcularse a la temperatura y  composi-
cion de la corriente de salida del reactor. Para determinar esta temperatura se
usa la Ec. (5-4). Los flujos de entalpia son constantes (operacion de estado es-
table). Pueden escribirse de inmediato para las corrientes de alimentacién y de
salida aplicando la Ec. (5-13) a un reactor de tanque con agitacion. La velocidad
es igual en todo el reactor y F,y ¢, también son constantes. Por tanto, la Ec,
(5-13) puede integrarse entre las corrientes de alimentacion y  efluente para obte-
ner

H, = H} = Fic,(T, ~ T;) * AHg(rV) (5-28)

Se puede usar el balance de masa, Ec. (3-13) para eliminar la velocidad de la Ec.
(5-28) y expresar la variacion de entalpia en términos de conversion

H. = Hy = F,c,(T. = T)) + F AH(x, = x,) (529)
Sustituyendo esta expresion en la Ec. (5-4) se obtiene
Focp(T,=T;) +F AHg(x, = x;) = h, AT, T) (5-30)

donde la \elocidad de transferencia de calor Q° puede expresarse en  términos Oe
la diferencia de temperatura (7, — T) como en la Ec¢. (5-14). La Ec. (5-30) es una
expresion general para el balance de energia en un reactor de tanque con agita-
cion con flujo continuo. Si la corriente de alimentacion no tiene  conversion, x;
= 0. Notese ademés que Fy F, son las welocidades de alimentacion del reactante
y total. En este ejemplo hay dos reacciones y Q’ = 0. Por consiguiente, la  Ec,
(5-30) se transforma en

Fie(T,— T) + F(AHg, x, + AHp, x;) =0

Si, como en el Ej. 52, las conversiones se basan en la velocidad total de alimen-
tacion, el balance de energia es

Ficy(T, = T;) + F(AHg, x,, + AHg, x,,)=0 (A)

Si Unicamente estuviera involucrada una reaccion, este balance de energia
podria usarse para calcular T, para una serie de conversiones seleccionadas en
forma arbitraria. Entonces, cada valor de (x,), fijaria una velocidad r,. La susti-
tucion de estas velocidades en el balance de masa, Ee. (3-13), daria los volime-
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heeh & b déia qima

nes el reactor comespondientss a les conversiones. Sin embagp, en & @0 €
deben satisfacer dos ecuaciones del tipo de la (3-13), una para cada reaccion,

vV

(x) =0=r, F, (B)
() =0=r, “Fli (€)

T

Las expresiones de velocidad se obtienen sustituyendo 7, por la temperatura en
las Ecs. (F) y (G) del Ej. 5-2. De esta forma,

_ 13 200/ 10.8 =(x,);=(x)2][0.2 =(x,),=(x,),]
l'[-824000£’ 00/T, l [l — (x:)z]z (D)

r, =468¢ a60,7, [08 (X -[(;:-)-2}[2);;]; (X)) = (x,)] (F)

La esencia del problema es la solucién de las ecuaciones (A) a (E) para las
cinco incognitas () (x),T.,nY r;a diferentes valores del volumen del reac-
tor ¥/, Un procedimiento que no es muy tedioso es escoger un valor de 7,
Lo, ol cockre ¢k ks Es (B) y (O) tentd () y (B) per "y n, e i
la relacion de conversion (x,),/(x,);. Empleando esta relacion en la Ec. (A), dar8
valores separados para cada conversion. Finalmente, el volumen del reactor
comespondiente pueck obienerse ya s e la Ec. B ockh O S iurad ese
procedimiento, incluyendo los calculos numéricos, para una temperatura de
132 °R @0 “C)

(_x‘ i T 824 00013 70011.302
(X):" 1, 468e Sv60ns v ?

Usando este cociente en la Ee. (A) y notando que la capacided calorffica de
alimentacién, F,C,, se determin6é como 18.5 Btu/(h)(°F) en el Ej. 5-2,

- 677

18.5(7} ~-T.)+ 0.85[6.77(.\’,)2(48 000) + (x,),(79200)]
=18.5(852~ 1302) + 343 000(x,), =0
(x,), = 00243

(x,); = 6.77(0.0243) = 0.164
De la Ec. (B), el volumen del reactor requerido para estas conversiones es

V
0164= .___ (824 -13700/1.302
085 24 000e )

, (B 01640 024)(0.2 = 0164 = 0.024)
(1=0.0243)
= 0.83 pie? (0.023 m?)

y <0.164085)
=T0167
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Tabla. 56 Conversion y volumen ofl reacir paa um unickd adiabdtica ¢ tme poc
an & douo e o
Temp. dd  reacior Conversion/mol Conversion de cloro

(0 de slick) & dimetaiin @l dimetadion Vol i

°R °C (x) (x )k X, X, pies? S, =x,/x;

W A 0008 00237 0049 0119 02 "

1032 300 00282 04324 014 0162 015 0%

12 30 00660 00341 033 o 018 18

1212 400 0114 0028 057 0149 024 3

125 5 0138 00213 069 01% 034 507

1 &) 0164 00243 082 0 083 i

En la Tabla 56 se resumen los valores comespondientes a las conversiones y
vollimenes para otras temperaturas. Comparando estos resultados con los del
Ej. 52, vemos que el reactor adiabatico de tanque con agitacion produce rendi-
mientos y selectividades de cloruro de alilo mucho mas elevados que el de tipo
de flujo tubular para el mismo volumen de reactor. En la unidad tubular se for-
man cantidades considerables de dicloropropano en las secciones iniciales del
reactor, donde la temperatura es relativamente baja. Esto se evita en el reactor
adiabatico de tanque operando a una temperatura constante suficientemente al-
ta para favorecer la formacién de cloruro de alilo. Por ejemplo, si el reactor
adiabatico de tanque se opera a 450 °C, el 82% del cloro se convierte a cloruro
de alilo y el 12% a dicloropropano; la conversion total es 94%. En el reactor
adiabatico tubular del Ej. 5-2, los productos contenian cantidades de  diclo-
ropropano mucho mayores para todos los volimenes de reactor. Estas conclu-
siones se resumen en la Fig. 59, donde se muestra la conversion de cloro  conver-

10 1 1 T T I
09 | = Reactor de 1anque, adiabatico (Ej. 5-3) |
T Reactor tubular, adiabético (Ej. 5-2)

08 i 3 O
2 07 A Conversion a cloruro de alilo
°
- 06 (reaccion 1) -
ol /
e 05 -—-7/ 7
c ,5’
£ . -0
T ® AT

-1 arci i o
:g 0.2 l /f’;ll /'\ Conversion a dicloropropano (reaccion 2)
€ 01 - — . o= |
o] ot
0 =

0 0.1 0.2 03 04 05 0.6 0.7 08 09
Volumen ol rescto, pies’

Fig. 59 Comparacion de reactores tiuer y de tanque para la produccion de cloruro de alilo.
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tido en cxh podudo, en funcidn del voumen del rector paa los reactores f-
bular y de tanque.
En el reactor de flujo tubular del Ej. 5-2 fue necesario resolver simultanea-
mee tres ecueciones  diferenciales, mientes que para el reactor de fangqe sdlo
se requiere una resolucion simultanea de ecuaciones algebraicas.

Los Bs 52 y 53 comesponden a wn par de reacciones exoiémicas pumlelas en
las que la reaccion que forma el producto deseado tiene la mayor energia de activa-
con. Los resuliedos muestn e el reador de e oon agitcion e més aconse-
jable que el de flujo tubular en lo que respecta a la selectividad y a la conversion.
Los factores més imporantes del andlisis ce sclectividad en los reactores o iso-
Bmics sn las enegis e activecion. Supdngee e la enegia ce adivacin e la
reaccion qe fomma el producd deseado s mayor Qe los valoes e B para les ofres
reacciones; entonces, las temperaturas elevadas aumentan la selectividad. Por
gemplo, las operaciones adliabdticss de reactores exoffmicos, ya e de e o
agitacion o de flujo tubular, producen una selectividad mas alta que la operacién
isotérmica. Si se afade energia, la selectividad aumentara por encima de la del reac-
tor adiabdtico para reacciones exomices 0 endotémicas. El Ej. 52 oondtitye una
ilustracién para reacciones exotérmicas. El punto clave es que la temperatura debe
ser tan alta como resulte posible. Para reacciones paralelas o consecutivas se aplica
la mama condision La compaadtn ce Selectividades entre el fangue oon agitacion
y ¢ flujo thular depende e las eregis de adivacion v, en generdl, de la dndica ce
las reacciones, junto con el hecho de que sean exotérmicas o endotérmicas.
Cuando el producto deseado se forma con la reaccion con la energia de activa-
cion mas baja, las temperaturas bajas favorecen la selectividad (pero no la conver-
sion. Por o, la operacion adibdtica para reacciones  endodémicas  produce e
mayor selectividad que un reactor isotérmico. En las reacciones exotérmicas, la
transferencia de energia a los alrededores mejora la selectividad. Nétese que, si to-
s lss Erpedus reulin cemesado bejes, ls \eloddeds muy bejs e & d
tieren resulan en volimenss e readr tn gandes, que quedn fuea de toda reali-
dad practica. Los procedimientos ilustrados en los Ejs. 5-2 y 5-3 son aplicables a la
evaluacion de selectividad y conversion para cualquier tipo de sistema
reaccionante!®, ya sea con reactores de tanque con agitacién o de flujo tubular.

55 Condicones de operaddn estable en reactorss de tangue con agitacion?

En el Ej. 5-3, la temperatura y la conversion a la salida del reactor se obtuvieron re-

solviendo simultdneamente los balances de masa y de energia. Los resultados para

cah Erpeda qe & incyen en la Tabla 56, repesentan e ipo de resolucion
correspondiente a un reactor diferente, esto es, a otro volumen de reactor. Sin ~ em-

18 Véase Octave Levenspiel, “Chemical Reaction Engineering,” 2a. Ed., Cap. 8, John Wiley & Sons,
New York, 1972. También, K. (5. Denbeigh, “Chemical Reactor Theory,” Caps. 5 y 6, Cambrigde  Uni-
versity Press, 1956.

2 para discusiones mas detalladas de este tema véase C. Van Heerden, Ind. Eng. Chem., 45, 1242
(1953); K. G. Denbigh, Chem. Eng. Sci., 8, 125 (1958).
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1.0 [

Balance de
masa [Ec. (5-32)]

Balance de
gega  [Ec, (5-33)]

Conversoén x

Torpeaus, o efuent, T, ————t

. 5-10 Conversion en frdn & b EvEebm pra una Edn ieedbe o piver
%munmaﬁﬁndemconag‘mm

bargo, la solucién numérica por tanteos que se requirié para este sistema de reac-
ciones mdltiples, ocultd algunas caracteristicas importantes del comportamiento  dej
reactor. Consideraremos ahora el funcionamiento en estado estable de un reactor de
tanque con agitacién para un sistema de una sola reaccion.

Supdngese que en un reactor adiabdtico de tanque con agitacion se \erifica una
reaccion exotérmica irreversible de primer orden, tal como lo muestra la Fig. 5-10.
Las temperaturas y conversiones de operacion permisibles o estables para este siste-
ma, pueden describirse analitica y gréficamente combinando los balances de mesa y
de energia. Si la densidad es constante, la Ec. (5-17) representa el balance de masa
para este caso. Puesto que V¥/Q es el tiempo de residencia promedio, la Ec. (4-17)
puede escribirse como

_ kB
T1+kD

En términos de la temperatura toma la forma

X (5-31)

BAe-EnT
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drck E e la enegia de acivacion v A es el factor de frecuencia. A i valor fijo ce 7]
(esb es, para un deferminedo reactor), la Ec. 632 eprea e reliado e la combr

necion e los efectos ce la Emperdua y la concentrecion e resctantss sobre la ve-

locidad, on referencia a la Fig 52 A niveles de conversion bejes, &2 amenia en

foma prcicamente exponencidl con respectd a la emperatura, pues el M0 ex-

ponencial del - denominedor €5 pequefio en compadion oon la unidad. A temperalu

fes elevaes, la concentracion e reactantes y, por tano, la velocided, tience a cero,
entorces, €l Bmino exponencial domira en el denominedor y la conversidn & g

xima a un valor constante. Para una reaccion irreversible, la  Ec. 5-32 muestra que

ese valor & unitio (100% ce comversidn). La cnva en foma ok S, qe £ mea
en la Fig. 5-10, corresponde a la relacién de x en funcion de T.
B e b eega b edado estble [Ec. (5-30)], para una operacion adiaba-

tica sin conversién en la alimentacion es

X~ 0= — —F'c’('r‘ =)
F(AH,)

Para sistemas a densidad constante, F, = pQ yF= GCQ, por lo que

e P :
X, = m(n - Tf) (5-33)

Piesto que el calor de reaccin genelmente varla muy pooo o la temperatura, la
Ec. (5-33) muestra una relacion lineal entre T, -7 y la conversion, y queda repre-
sentada por la linea recta de la Fig. 5-10.

Para un reactor dado y determinadas condiciones cinéticas, la temperatura y la
conversion de operacion en la corriente de salida quedan establecidas por la resolu-
cin simuenea ok s Ecs (532) y (63 L interoacionss e £ muestean en la
Fig. 5-10 indican que dichas soluciones son posibles en tres puntos, A4,ByC. La
operacion a estado estable no puede existir a otras temperaturas. Por ejemplo, su-
péngase que la temperatura inicial es inferior a la del punto A, digamos 7. La Fig.
510 mita qe la convesion requerida por el belane e mem & mayor e la Qe
corresponde al balance de energia. De esta forma, la energia desprendida a la con-
version x;, que corresponde a T de la Ec.(5-32), elevara la temperatura a T. Esta es
la temperatura que corresponde a x,, en la Ec. (5-33). La conversion a T;es X,, de
acuerdo con la Ec. (5-32). Esto quiere decir que se presenta un calentamiento adi-
cional de la mezcla reaccionante. Este calentamiento transitorio continuara hasta
llegar al punto 4. A temperaturas iniciales entre los puntos A4y B, la velocidad de
reaccion es demasiado pequefia para justificar una operacion de estado estable, y la
mezcla reaccionante se enfria al punto A4, Las temperaturas iniciales entre By C
srfan similares a les inferioes @ punto A, por lo qe hbd un calentamientd fransi-
torio hasta llegar al punto C. A temperaturas iniciales superiores a  C, existir8 un
enfriamiento transitorio hasta que la temperatura se reduce a C. La relacion tiempo-
temperatura puede evaluarse estableciendo y resolviendo un balance de energia de
estado inestable. Esto se hace en la Sec. 5-6.
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El punto ges diferentea A y C. Después de los desplazamientos iniciales con
lesecio a B, el sisBma no reyesa a ese punto, miess e las desviadiones para A
y C van seguidas de un retorno a estos puntos estables.

Las posicidnes relativas de la curva de balance de masa y de la linea de balance
ke oega en o g 5-10 ceeckn e ls propieckdes quimicas (A E y AHR), & s
caracteristicas fisicas (0 y c,) el ssema, y ce las condiciores ce operacion 6y G,
e aoedo on ls Es (53R y (-3 Esas propiecedes y condiciones  deteminan
si las condiciones de operacion estable son factibles y cuantos puntos de operacion
estable exisen. Por eemplo, considdree una serie e expaimentos en los gl (ni-

@ popecad e vafa e C;. Pueso qe 6, A y E sn constantes, la relecion entre X
y T, determinada por la Ecg. (5-32), queda fija, tal como lo muestra la curva en for-
ma de S de la Fig. 5-11. Para el experimento 1, que tiene el valor de  C, mas bajo, la
linea del balance de energia tiene una gran pendiente e intercepta a la curva del ba-
lance de masa a un valor de T,—T; bastante bajo. Este punto es la Gnica condicién
estable de operacidn. El reactor operara a una conversion baja y a una temperatura
s6lo un poco superior a la de alimentacion. Para el experimento 2, con un valor in-
emedio e C, hebrd dos condiciones estables ce operacion, los puntos AyCcekh
Fig. 511, y wn punto metzesiable, B. B es la sitecion que desoice la Fg 57, H

experimento 3 tiene una alta concentracion de alimentacion; sélo hay una intercep-
an y & = preena a una conversion casi compleia. Tl como lo muestra la Fig,

5-11, el punto D corresponde a una temperatura muy superior a T,.

Bl compotamiento de esihilidad en las reacciones  hetroginess e similar Por
gemplo, la intraccion ce los procesos quimicos y fisicos (velocidboes e reaccion
tansferencia e mma y e calo) en s reacciones ere geses o particuls Sdlides,

@am ruds adogs a los e ¢ aden de desibin Ese Ema vobe8 a dis
cutirse en el Cap. 10.

En d squiete gemplo % ilustan los clleulos para condiciones estables cB ope-

racion.

1.0 Byaimgn 2 P
\dor inemedo e G

Bhne &
masa(Ec. (5-%2)] / &
Experimento 1
Vr b & G = EXperimento 3

\dor do & G

Conversion, x

0 T,=T, . .

Fig. $-11 Conversién y temperatura en funcién del calor de reaccion en un reactor
adiabético de tanque con agitacién.
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e & b odia qima

Ejmpo 54. Uma reacdion homogfren (en fase liuide) de primer otkn & lle-

va a o en wn resctor iceal de tngue oon agitacion. La concentracion e reac-
tante en la dimentacion s ce 30 moks k/m? y la velocidd volumética e fijo

es 60 x 10-*m3/s. La densidad y el calor especifico de la mezcla reaccionante
son - consantes e iuaks a 10° kg/m®y 419 kJ/kg K (0 10 cal/g K), respectiva-
mente. El volumen del reactor es 18 X 10-*m3. La corriente de alimentacién no

coriene producto y el reactor opera adiabaticamente. H clor y la velooded ce
la reaccion irreversible son

AH, = -2.09 X 103 J/mol K (0 — 50,000 cal/mol 9)

r =448 x 10° (* exp (-— 6}228(;)), mol k/(m3)(s)

g
doce C es la conceniracion el 1 2actante @ M k/m3: T e en gados Kein
y R, = 8.314 J/(mol g)(K). La ¢nergia de activacion en estas unidades Sl es

6280 J/mol g Silacomene e alimentacion e a 28 K, ycudles sn les oo
versiones y temperaturas de estado estable en la corriente de producto?

soructON: Las condicones estables e operadion comesponden @l resolucidn
simultanea de las Ecs. (5-32) y (5-33). Puesto que A = 4.48 x 108571, la canti-
dad adimensional 64 es

_18x107°
60x10"¢

Enoness, 2 Ee, (32 ® tasfoma en

JA (4.48 X 105) = 1.34 X 10°

1.00
0.80 }———+ | . //
g A
- 0.60 -
g / ¥
& r=2s. 7/
£ 040 . / i3’
S A 20
.,0/
o20f——1 P
‘ 10_v
o
| or |
0

T Ty

Fig 512 Conversién en funcibén (e la elevacién e la empeatra
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1A x 10°exp | -2 800/R,T)

Xe= T+ 134 x 10° exp (— 62 800/R, T) (A)

Esta relacion de balance de masa entre X, y 7, corresponde a la curva en forma
de S de la Fig. 5-12. Con los valores numéricos disponibles, la  Ec. (5-33) se
transforma en

(103 3
% g (T = T) = th(T.~ ) (®)

Este Balance de energia es la linea recta que se muestra en la Fig. 5-12.
mtemqnmthlasdnwrvasmlaﬁg 512 dn las poshles temperar
ras y conversiones de operacion. Las intercepciones en ambos extremos de la
curva son puntos de operacion estable y dan los resultados de la Tabla 5-7. El
punto BaT =298 + 48 = 346 K(73°C) representa una condicion metaestable,
tal como se describié para la Fig. 5-10. Si la reaccion se hubiera iniciado en la
forma usual afiadiendo la alimentacién a 25 °C, el punto A seria la condicion de
operacion estable a 25 + 3 =28 °C y la conversion seria de 1.5% solamente.
Para lograr una conver5|on alta, la temperaturatendrla que ser superiora 73  °C
(punto B). Emonﬁes la temperatura de reaccion se elevaria a 25 + 146 = 172
°C y la conversion serfa 9% En el Ej. 55 % evalla el comporamiento dindmi-
co del reactor (curva punteada), que muestra la relacién tiempo-temperatura a
medida que se tiende al estado estable.

5.6 Reacorss  smicontinuos
Bdisen mudes fomes e operacion ok reactrss semicontinuos.  Las Welocidedes  de
flujo de masa o las temperaturas de alimentacion pueden variar con el tiempo. Ade-
més las velocidkoks b tansferencia cb cdor entre el reador y los alededores puece
ser una funcion del tiempo. Estas condiciones dinamicas se originan involunta-
fiamente tal como Swede en los periodos e inicio 0 supensidn e la operacion, en
reactores de flujo continuo, o pueden planearse para lograr el funcionamiento de-
e ol ractr En Sec. 48 £ ook la operacion semicontinua c - readiores
& tomque wn qgiadon pera condiciones isotémicas. Nos  limiremos  nuevamenie
al tratamiento de tanques con agitacion para estudiar los diferentes tipos de opera-
donss mo iofmics on rgimen semicontinuo.

Cosickree pimeo in genplo simpe cel periodo e amange paa N reactor
e flyo contino (Fig. 5-13). Les welocideces ce flujo de mesa y la temperaura v la

composicin de la comiente de alimentacidn no varfan oon el tiempo, pero la tempe-
Tla  §.7
Intercepcion T.-T,°C T.K Conversion, %o
A ! KUl 15

c 47 445 980
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Alimentacion R
= |__Teave
C,.\T;

At r= 0, T= TD,C: Cu

Fig. 5-13. Periodo de arranque para un reactor de tanque con agitacion de flujo continuo (C
= concentracion del reactante)

ratura inicial, T, del contenido del reactor, es diferente a la temperatura de alimen-
tacion T;. En estas condiciones, la temperatura del reactor y la composicion de la
comiente de producto cambiaran con el tiempo hasta lograrse las condiciones de es-
tado estable. Supdngase también que el reactor opera adiabaticamente. Entonces, la
Ec. (5-5) se transforma en

(Hy =H.)dt= dH ]

Ya hemos desamollado las expresiones para la variacion de entalpia. La  Ec. (56) pa-
ra un reactor por lotes proporciona el cambio de entalpia del contenido del reactor
en el tiempo dt. La Ec. (5-29) es aplicable para la diferencia de flujos de entalpia de
las comientes de entrada y salida de un reactor de flujo de tanque con agitacion. Por
tanto, la Ec. (5-34) se puede escribir como

dT, -
Foc(T,=T,) +FAH g(x; = x,) = mc, et AHg(rV) 31

El término (r V) del lado derecho es la velocidad de desaparicion del reactante en el
recipiente. Se puede expresar en t&rminos de la conversion usando el balance de ma-
sa para un reactor por lotes. Supdngese que el volumen de la mezcla reaccionante es
constante. Entonces, se puede aplicar la Ec.(3-8),con lo que la Ec. (5-35) se trans-
forma en

- , dT, . odx
Fic(T,=To) +FAH (x, = x) = mc, ¢ + AHVCo'

donde C, es la concentracion widal de reactante en el reactor. Las formas adecuadas

del balance de energia para este problema de amanque son las Ecs. (5-35) o (5-36).
Una de ellas, junto con el balance de masa apropiado desarrollado en el Cap. 4 [por
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ejemplo, la Ec. (4-22)]*' y las condiciones iniciales de concentracion y temperatura
del reactante, bastan para determinar la forma en que la conversion  X. y la tempera-
tura del efluente, T, varian con el tiempo.

En Uima insanoia & logra un esado estable en el que las ecuadiones dindmicas
s redoen a ls Es (532 y (539) k | Sec. 55. Td como & seflald en esta seccion,
es posible que exista mas de un estado estable.

El Ej. 5-5 muestra el uso de las Ecs. (5-36) y (4-22) para evaluar el comporta-
miento dindmico que nos lleva en ultima instancia a las soluciones de estado estable

discutidas en el Ej. 5-4.

Ejemplo 5.5, Considere el comportamiento dindmico del reactor y del sistema
reaccionante del Ej. 5.4, El reactor contiene inicialmente 18 L (18 x 10-3m?) de
solucién con una concentracion de reactante de 3.0 mol/L (3.0 mol k/m?). La
temperatura inicial es 373 °C. Determine la concentracion y la temperatura del
efluente’ en funcion del tiempo. ¢Cuales son la temperatura y la conversion
del efluente en estado estable? La temperatura de alimentacion, la concentra-
cion y la velocidad de flujo son iguales a las del Ej. 5-4.

SOLUCION: Puesto que la densidad es constante, Q y |/ son constantes. Enton-
ces, el balance de masa del reactante [Ec. (4-22)] se simplifica a

, dC,
CymComr(V10) = (V/0) ¢

donde r es la velocidad de desaparicién del reactante. En términos de tiempo
promedio de residencia, 8 = ¥/Q y de la ecuacion de velocidad de primer or-
den, esta expresién se transforma en

1 o -
=izt @

donde k es una funcién de la temperatura. Puesto que la conversion en la ali-
mentacion es cero, la relacion entre C,y X, es

= Cr At C‘.
=<t (B)
¥
dc, dx,
It - = Cf Hi: (C)

Sustituyendo las Ecs. (B) y (C) enla Eg. (A) se obtiene,

dx, 5 5
5 =filke, T)= =7 +k(1 - x,) ()
N Paad @ e fuos de mem consantes ge © considka @ esa sooon, o & recuiere fa Ec.

(4-22), e & ¢ bene e me e la espece, y 0 ® necesiia el bekne ot Ec. @B
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En este ejemplo, Cy = C,, por lo que Cydxen la Ec, (5-36) es igual a C,dx,, Con
esta igualdad, la Ec. (5-36) se transforma en

. dT, dx,
F,c,(T,-'I,)—F(AHQx,:m,c,-dr + AH, yC,- = (E)

Para densidad constante, F,=Qp,F =QC,y m,= Vp.Por tanto, la Eg, (E)
puede escribirse como

dT, T, (AH ) [x .
= hire, T) = L5 - ¢, 1 [6 drl (F)

Sustituyendo dyx, /dt por la Ec. (D), la Ec. (F) toma la forma

“T-Ir.gl-—-"kc,l-x) (G)
con las condiciones iniciales
T,=T, v C~=C~=C wnb ;=0 W

ls Bs © y (F) pedn resohere numéicamee on (H). Si wsamos el

método de Runge-Kutta para dos variables dependientes, X,y T,, las ecuaciones
de trabajo para el elemento pde tiempo At son (siguiendo el procedimiento del
Ej. 4-7):

ko = (At)fl (xc.. ' e.)
my = (At)f2 (xc.s Tc.)

etc., para k;, k,,ky Y M., my, my, COMO en el Ej. 4-7. Entonces,

Y aery = Xey ¥ blko+ 2k + 2k + k)

Te.H =T, t &mg* 2m + 2my + my)
Los valores numéricos de las constantes son:

C,;=30+=10"*mol g/cm*3.0mol k/m?

T, = 373K
T, =298 K
(C)AH, _(Bx1073)(=5x10) _
oC, Toio) - 150K

d= V/Q-M_soo
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Ademés,
62 800 25
S

k= 4.48 x 10¢ exp (

donde R,=8.314 J/(mol 9)(K).
Usando estos valores y seleccionando A = 10 s, la  Ec. (D) indica que el pri-
mer incremento  es

= 0071

—62 800 '
= = 6 -
ko =10 fy(x,,, T.,) = 10 [0 +4.48 x 10°exp (R,(373) yl 0)J

y de la Eg, (F),

_ _ T -T. C,AH|x, dx,
mo—IO_fz(x,o,'I;o)—lolfa 2 ;C (5+71§')J

209 373

-5

= 10]~——

| 300

Continuando los  c4lculos para obtener k, k, ¥ ky Y m, m, Y my [usando

ecuaciones andlogas a las Ecs. (4-12) a (4-15)] se obtienen los siguientes resulta-
dos para el primer incremento de tiempo:

=82K

+ 107

t ¢, =0+ {0071+ 2(0.084) + 2(0.088) + 0.1121 = 0.088
Por tanto, la conversion después de 10 s serd 8.8% y la temperatura es
T, =373 + 482+ 2(103) + 2(108) + 14.41 =373 + 1 = 386 K

Aplicando célculos mas precisos, tomando At= 0.1 s, dan valores de X, =
0.091 y T.= 384 K después de 10 s. Célculos similares para incrementos de
tiempo adicionales dan los resultados que se muestran en la Fig. 5-12 por medio
de la curva punteada. Esta curva sugiere una conversion de estado estable que
corresponde al punto C, tal como se determind en el Ej. 5-4. Estos valores
pueden comprobarse considerando  las formas de estado estable de los balances
de mesa y energig, Ecs. (D) y (F). Las derivadas con repecto al tiempo seran ce-
ro, por lo que las dos ecuaciones se reducen a

_ kb _
*=Tikp )
y
=22 (1,-T) ()
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B eqoresiones son iquakes a ls Es (531) y (533) desarolldes en la Sec.
5-5 para la solucion de estado estable. Por consiguiente, la resolucién simulta-
naentmnsd T,yxddMKI2 °C)y 98% de conversion, tl como &
calculé en el Ej. 5-4. El estado estable corresponde al caso en el que la energia
desprendida por la reaccidn balancea exactamente la energia requerida para ca-
lentar la alimentacion a la temperatura T, de la reaccion. En este ejemplo empe-
zamos con T,=Ty= 373 K, por lo que la temperatura de estado estable de 445

K es mayor que T.Si T hubiera sido inferior a 73 + 273 = 344 K, el valor de
estado estable hubiera sido menor (301 K), tal como lo muestra el Ej. 5-4.

Como una segunda ilustracion de la operacién semicontinua, considérese un
fangue on agitacion en €l e la caga inicial coniere U0 de los reactantes v ol s
gundo se alimenta continuamente a la unidad. Este sistema permite tener flexibili-
td en ¢ conrol de la Emperara Es muy (il aendo el calor ce reaccion s alto y
resulta necesario controlar las temperaturas en limites muy estrechos. Al reducir la
velocidad de alimentacion, la variacion de temperatura en el reactor puede mante-
nerse a cualquier valor deseado. Sup6ngase que no hay corriente de producto. En-
tonoss, la desoripcion del reactor comesponde a la Fig. 4- 18y el E 415 comesponce
a los calculos de disefio para condiciones isotérmicas. Aqui estamos considerando
Un 80 especial e operacion o isotérmica. la Ec. (55 resta aplicale con H,.=
0 La Ec. 56 ns da di Paa evaluar H', & conveniene tomar como referencia de
la entalpia una conversién de cero y la temperatura del reactor T, (variable). Supon-
e e la conesidn en la comene de aimentacion es cero. Entonoes, el valor ok
H', por encima del estado de referencia es

H:l '-—-FI‘CP(TI —7:-) (5-37)

Sustituyendo estos resultados en la  Ec. (5-5) se obtiene

F’CP(TI Laad ’l‘,) dl + L“,‘qh(?;'— 1:,) dt = m,Cp dT + AHR(I'V)dI

dT

l"rcp('[.] "'Tr) + UAh(T.‘- 71‘) = m!CPE

+ AH(rV) 39

donck el calor transferido de los alecedores d racor eR eqresado en Bmins ¢k

un coeficiente total de transferencia de calor U'y del &rea de transferencia A4,.
Cuando el control de temperatura es critico, la velocidad de reaccion suele ser

afa oon e a la velodided b transferencia b calor. Entoroes, los facores que

deeminen e diseflo sn la velodded e inercambio cb energla oon los alredkdores,

la temperatura de alimentacion y la velocidad de alimentacion. Bajo estas circuns-

tancias, solamente se requiere el balance de energia. Se puede suponer que la reac-

cion esta en equilibrio termodinadmico, por lo que no se necesitan ni la ecuacion de

velocidad ni el balance de masa. La velocidad de reaccion en la totalidad del reactor

es igual a la velocidad de adicion del reactante en la corriente de alimentacion. La

cantidad r¥ esigual a C,Q;,y la Ec. (5-38) se tranforma en
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dT, - p s . .
me, T Fie (T, =T) T UA(T=T) = 8HKQ,C) 6%

la olcion cb esd expresion muesta oo varfa la temperatra oon el tiempo para

varias combinaciones de velocidades y temperaturas de alimentacion, y velocidades
Gt inerambio #mico. La comversion obtenida bgo eses condidones & sempre
valor de equilibrio correspondiente a las condiciones al final del proceso. Esta apli-
cacion se ilustra en el Ej. 5-6 con un problema practico.

Ejemplo 5-6. Dee podudre hexameflenteramina (HMT) en un reactor semi-
continuo, anadiendo una solucién amoniacal (25%, en peso, de NH,) a una ve-
locidad de 2 gpm (1.26 x 10°¢ m3/s), a una carga inicial de 238 gal (0.901 m®)(a
25 “C) de una solucion de formalina que contiene 42%, en peso, de
formaldehido. La temperatura de la solucién original de formaldehido se
aumenta a 50 °C para iniciar la reaccion. La temperatura del NH,OH es de 25
°C. El calor de la reaccidon en fase liquida puede suponerse independiente de la
temperatura y de la concentracion y tomarse como -960 Btu/lb (-2.23 x 10°
J/kg) de hexametilentetramina (HMT). Si el reactor puede operarse a una  tem-
peratura de 100 °C, la velocidad de la reaccién es muy rapida, en comparacion

oon la velocidd e la tansferencia mica al exterior Lss tefperaturas mayo-
s e 100 °C no sn deseables, ckbich a la vaporizacion y alidi;nento & la pe

Se ha propuesto enfriar el reactor mediante serpentines internos por los
cuales circule agua. El coeficiente total de transferencia entre la mezcla reac-
conante y el aga ce enfiamiento sed de &5 Btu/(h)(pie?)(°F)[483 JEm*K)

0 048 kJ/(s)(m,)*(K)]. La welocicd bl aga en el sepenth es @l e su &
peratura no varia, utilizandose un valor promedio de 25°C. Considerando los
siguientes datos, calcule la longitud de un tubo de 1 plg de DE requerido para
los  sepentines.

Densidad de la solucion amoniacal = 0.91 g/cm?® (0.91 x (-3 kg/m?

Densidad de la formalina (42%) a 25 °C =1.10 g/cm® (1,10 x 10-kg/m?)

Calor especifico de la mezcla (supuesto constante), ¢ = 1.0
Btu/(1b)(°F)[4.19 kJ/(kg)(K)]

Calor especifico de la solucion amoniacal al 25% de concentracion, ¢, =
10 Btu/(Ib)(°F)[4.19kJ/(kg)(K)

La velocidad de la reaccién inversa es insignificante.
sorvczdn: Puesto que la velocidad de la reaccion es muy rapida y la reaccion
es irreversible, el amoniaco en la corriente de entrada se convertira completa-

mee a HMT tn pono como & aitada a resctor, b aedo on la siguierte
reaccion

4NH; + 6HCHO - N4(CH;)s + 6H,0

Puesto que se necesitan 4 moles de amoniaco por 6 moles de formaldehido, la
caticed total ce amonaco requerido para reaccionar on toda la cata de solu-
cion de formalina serd
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238(8.33)(1.10)(0.42)4

% £ (=3 1b (57 k)

(NH,),=

A partir de la velocidad de alimentacion de amoniaco igual a 2 gpm, el tiempo
total de la reaccion sera

346

b = 3 I09N023) = 1 min

La superficie de transferencia térmica debera ser suficiente para evitar que
la temperatura exceda 100 °C, Por tanto, a 100 “C, dT/dten la Ec. (5-39) sera
cero. A temperaturas inferiores a 100 °C, la fuerza motriz(7,—T;)sera insufi-
ciente para transferir la energia necesaria al serpentin para mantener constante
la temperatura. Asi, al iniciarse la adicién de amoniaco, el primer término en el
numerador de la Ec.(5-39), que es positivo para una reaccion exotérmica, sera
mayor que la suma del segundo a tercer términos, y, por tanto, la temperatura
delareeoumanmlaraDafempnﬂadewslapmao&stepambdec&
lentamiento debera reducirse a un minimo, mediante la suspensién de flujo de
agua de enfriamiento hasta que la temperatura llegue a 100 “C.

Pea  determinar € aea e tansfrenda requeice, dee usre la Ec. (539
cuando la t.®peratura es 100 °Cy dT./(dt = 0. De esta forma,

UA(T, = T,) = —AHR(QC ), + Fic,(Ty=T.)

854,(100 = 25)1.8 = —AH(Q,C i, * F,(10)25~100)18 (A

El calor de reaccion es -960 Btu/(Ib de HMT). En base al NH,, sabiendo que el
peso molecular del HMT es 140,

960(140) _
AH = ——7—

= — 33 600 Btu/(mol Ibde NH,)
0 -78 000 kd/mol k

Las velocidades de alimentacion total y de NH, son

F,=2(60)(8.33)(0.91) = 910 Ib/h (0.114 kg/s)
Q,C,= Fw,/17=910(025)/17
=13.3mol |pde NH,/h (0.00168 mol k/s)

donde y, es la fraccion de NH, en peso en la alimentacion.

Sustituyendo estos valores en la Ec. (A) y calculando el area de transferen-
cia, se obtiene

—(—33600)13.3 + 910(10)(—T5)1.8 _

= 28 3 pie?
85(75)1.8

An=
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En unidades SI,

— (— 78000)(0.00168) + 0.114(4.19)( — 75)

A= 0.483(75)

=262m?

Si el coeficiente de transferencia de calor es de 85, basado en el rea exterior
de los tubos, la longitud L de un serpentin de 1 plg de DE sera

L 53.)3 28.311112)___ -

Se puede determinar el tamafio aproximado del reactor observando que la masa
total de la mezcla del proceso serd

?;(')3)+ 238(8.33)(1.10) = 3 560 b

910(
Suponiendo que la densidad de la solucion de HMT sea de 72 1b/pie?, €l volu-
men minimo del reactor sera de 50 pies?, Un recipiente cilindrico de 4 pies de
didmetro y 6 de altura tendria un volumen con un 33% de capacidad en exceso.
Si con el tubo de 1 plg se hiciera un serpentin de 3 pies de didmetro, se
necesitarian aproximadamente 12 vueltas.

El tiempo necesario para aumentar la temperatura de la reaccion de su valor
inicial de 50 °C a 100 °C, puede obtenerse mediante la integracion de la  Eg,
(5-39). Teniendo al agua cemada, [UA,( T, = T,) serd despreciable, y la expresion
se transforma en

3 dT; ’.r dt
TU F,C’,(T!-’I‘.) AHR(Qfo) = "0(m70+ F,(k,

en donde , ha sido reemplazado por o " Fi. La condicion inicial es m, =

y T,=T.SiAH,y ¢, no varian con la temperatura la ecuacion puede integrarse
para obtener

1 —AHQ,Cp) + Fie(Ty = T), ‘Img + Fit
- L — LB-F— _— B
Fyep " AHR(Q;CJ) Fiel(Ty =Ty) tCp My (B)

La Ec. (B) relaciona la temperatura y el tiempo durante el periodo de calenta-
miento. Sabemos que T, = 50” + 253°y que T, = 25°+ 273°,
Ademés,
AH 4(Q,C ) == 33 600( 13.3) = =449 000 Btu/h
mgy = 238(8.33)1.10 = 2180 1b

Usando estos valores en la g (B), el tiempo requerido para que T llegue a 100
°Ces
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1 449000 + (910)(1)(25 = 100)(18) 1@+ ot
1(910), #9000+ (910)(1)(25 S0)(1.8) =910(I) "~ 1B
326 000
1 = _qp XY
In (1+0418f) = ~In gors
1+ 0418 = 15

0 bien
t =060 h 0 36 min

En resumen, la temperatura de la reacciéon aumentaria de 50 °C en 36 min
después que se iniciara la adicién de amoniaco, siempre que no se haga pasar
aa por e sepentn de enfiamiento. Desués de 6 min Bed inicase la dr
culacion del agua por el serpentin para mantener la temperatura a 100 °C, Des-
pués de un tiempo total de 91 min se habra agregado suficiente amoniaco para
convertir todo el formaldehido en HMT.

5-7 Perfiles dptimos de temperatura

B ls secciones anteriores caloulamos la conversion, la selectivided Y las  temperair

ras de diversos reactores en condiciones de una secuencia de temperaturas fija. ES
decir, estas cantidades se determinaron por medio de los balances de energia y de
mesa aplicables a  conciciones B opercion epedfiondas O o ce problema en

ls macoes o isotérmicos e e cdolo ce la soenda b EmpeEUE QB % e

quiee paa un fundoramieno Gotimo el rector. Paa Ssemes ce reacciones mik

tiples, esto significa generalmente que la secuencia de temperaturas debe producir
una selectividad maxima para el compuesto deseado. Al final de la  Sec. 5-4 se ofre-
cleon  algunes  conchsiones  relatives a estes  temperdres  Gptimes.  Para  reacciones

nics (en la préctica, esto comesponce a uma situacion en | Qe las reacciones -

cundarias no son importantes), el problema consiste en determinar la secuencia de
temperaturas que reduzca al minimo el volumen de reactor (en un reactor de flujo)
para una cierta conversién. Aunque discutiremos aqui los reactores de flujo, el
poblema. andogo en W reactor por lotes consise en redcir al minimo el tempo per

ra una conversion dada.

El volumen minimo se lograré cuando la velocidad de reaccion sea méxima en
cualquier posicion del reactor [por ejemplo, véase la  Ec,(3-18)). La temperatura
Optima en cualquier posicion serd aquella para la cual la velocidad sea méaxima a
cualquier nivel de conversidn. Por tanto, la informacion basica para determinar las
temperaturas optimas es la relacion ¢(7, X). Esta relacion depende del orden de la
feeccion  (Cinétic) y e la enega de activacion.

Paa U reaccion inevasble la Ec. (217) popociona la velocided e desg-
ricion del reactante

r(7,%) = Ale™ "7 f(x) (5-40)
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donde f(x) el sr ua fudin deoeciente de x 22 Pedo e E es positive, la velo-
cced amea oon la temperaira paa cualuier composicidn. Por o, la secuen
cia Optima de temperaturas correspondera a la temperatura mas alta posible en la
pracica.  Esia conclusion s aplicable  tanto @ reacciones  exatémicas  como - enclotér-
micas. Las propieckdes b los materidles ce comsucion v la posble  importancia de
las reacciones secundarias pueden limitar la temperatura.

Para una reaccion reversible, la Ec, (5-40) se transforma en

(T, x) = Ale ®RT)f(x) = A'(e E""T)g(x) (6-41)

ok E’ y o)) son qlicables paa la resccion inversa La fundidn gx) es wna fun

con creciene de X, pus les concentraciones e los produciss amenn con la con-

version. Paa una reaccion endotémnica, E > F (e la Fg 2-1). Nevamete la
velocidad aumenta con la temperatura para cualquier conversion. Podemos estable-
o la ocondsion e que pea reacciones endommicas reversibles, la secuencia dpti-

ma de temperaturas también corresponde a la temperatura maxima permisible.

Para una reaccion exotérmica reversible,® E” debe ser mayor que E. Por tanto,
la velociced ¢k la reaccién inversa aumera nés r@picemente oon la emperat g la
de la reaccion directa. La Eg, (5-41) también muestra que la reaccion inversa sera
knta a conversiones bgjas, mientres que la velodided e la reaccion direca e rpi-
da. Para que la velocidad sea maxima a cualquier conversion, la temperatura debe
% afa on convesiones bejas, para ulilizar la venigja de la velocided  precominante
de la reaccion directa, y mas baja con conversiones altas, cuando la velocidad de la
feaccion  inversa e considerable.  Por  consiguiernte, pera reaccionss  exatemicas  re-
versibles, la secuencia éptima de temperaturas sera aquella en la que la temperatura
disminye conseniemente. Eso & ilusra en la Fig. 514, donck grafica la \eloc
dad neta de la Ec, (5-41) en funcidn de la temperatura, con cada curva correspon-
diendo a una conversion constante. El programa de temperaturas 6ptimas se deter-
mina conectando los maximos de las curvas de velocidad y femperatura de la Fig.
5-14, que se muestra como linea punteada.

Supéngase que la corriente de alimentacion a un reactor de flujo tubular no
tiene conversion (x = 0) y que su temperatura maxima es T,. La velocidad a la
entrada el reactor comesponce a  punto A & hFg 54 S ® muiee ua e
sién xs, la velocidad a la salida del reactor corresponderia al punto B. El requeri-
miento de un maximo en las curvas de velocidad-temperatura no puede lograrse en
la primera parte del reactor debido a que la temperatura maximaes T,, Por tanto, lo
meor Qe puee hecere es operar isoimicamente a TAmstaIIegaralaouwsm
del punto C, para después seguir la linea punteada hasta la conversion deseada. La
frayectoria  Optima e epeates s ACB en la Fg 514 Soen lgar ¢ usx la
aeca Opima de Emperatres, e reactor & opea isoEmicamene a la emper-

A e la aimenacin, la souencia ce velooidedss e reaccion sea la correspondien-
2 oy gamplo, para ua feaccion e PAMer o o0 we comentcion e alimenion g reactan-
te G, i) = G(1 = %),
33 Esta descripcion de las reacciones exotérmicas reversibles esta basada en K. G. Denbigh en “Chemi-

cal Reactor Theory,” Cambrigde University Press, 1965.
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.\'h> Xy > X4, Cte

Velocidad neta de reaccion ———+
N

B
X4
L 4,"\
// X rsw
'S g Iy

Temperatua ~ ——m

Fig. 5-14 Suewa Giva & Enpedus e UNA reaccion  exotérmica  reversible.

te a la linea vertical 4. Estes velocidades serian més bajas que las de la secuencia
Optima para cualquier conversion, excepto desde x = 0 a x en el punto C. Por tanto,
el volumen de reactor seria mayor*

Un reactor de tangue con agitacion opera a temperatura y conversion constan-
tes. Si la conversion requerida es s, la condicion optima, esto es, la velocidad méxi-
ma, requeriria que se operara a una temperatura 7. Puesto que la velocidad en el
punto B es inferior a la del punto A, el volumen del reactor de tanque con agitacion

seria mayor que el de tipo de flujo tapdn. Estas conclusiones se demuestran en el Ej.
5,

Ejemplo 5-7. Existen muchas reacciones industrialmente importantes que son
del tipo exotérmico reversible: la oxidacién del SOz, la hidratacion del etileno
para producir alcohol etilico y las sintesis del amoniaco y del metanol. Todas es-
tas reacciones requieren un catalizador y la cinética de las reacciones cataliticas
no se discuten sino hasta el Cap. 9. Sin embargo, podemos ilustrar el problema
de temperaturas Gptimas considerando una reaccion gaseosa reversible de pri-
mer orden de la siguiente forma:

HE| pobema ce Empedus Gimes en dvesos pos e reecores ha sido estdido oon gn -

tlle v por garpb ROAiS “The Opimel Desn of Cremid Reactors” Academic Press, New
Yok 1961
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A=B
r = kC, « k’ Cy, mol k/(m*)(s)
donde
e __E 1
k-Aexp( R,T) 0.02 ex ( )()
i g B E’ _ 46 ;
k= A cxp( .T,) =033 exp( 3 T) (s)”

Si la constante de equilibrio K es igual a k/k’ (véase la Sec. 2-7),

k

K:?:0.061exp‘_5_€ =

16700
P RT
[

A 873 K, K = 0.61, mientras que a 473 K, K= 4.3. Para una temperatura  méxi-
ma permisible de 873 K para la alimentacion y una velocidad de la mismade F,
(mol k/s) de reactante con una concentracion Cy,, ;cudl es el perfil éptimo de
fempeaues en un ractr de fiujo Bpd? Se requiee e conversidn de 60% y

la concentracion de alimentacion de A es Cy, Y Cyy = 0. ;Cudl seria el volumen
e reactor requerido? Si el reactor opam isomicamente a 873 K icudl e d
valor de V//F, que se requiere para una conversion de 60%? Para simplificar los
calculos, desprecie el efecto de la temperatura sobre la concentracidn (esto es,
suponga densidad constante).

sorvczdn: Primero expresamos la velocidad en términos de la conversion (de
A) observando que

x= 4= G4 Co
‘ Af Cay
Por lo que,
r=C A(l—x)exp(-—i —A’xexp(—-—— (A)
o R,T
Si s dfeencia la Ee. (A) on respecd a T (a conversion constante) y s estable-
ce que la derivada es igual a cero, se obtiene el siguiente requerimiento para la
velocidad méxima:
X EA .
9= £a P -E-EVRT] (B)
0 bien,
" - 2000
. K =lE_—EJR, _ ©

. [AE XY . %
In (71-31 -~ x) In (20.2l - x)



30 Ingenieria de la cinética quimica

Tba 5.8 Soeda ptima ce temperaturas pera d Ej 5.7,
Conversitn Temperatura Velocidad maxima Velocidad a 873 K
X °C 0/C . (s) " r/C,, ()™

0 32w Wox g
0 25 259 x10°* 20x 1074
02 99 2 xi10* W xiwt
03 604 0.73 x10°* 0B »x 10+
03 600 0.45 x10°* 046 %1074
0% - . 0
04 35 0.23 x10 *

05 39 0.18x 10-*4
06 39 0.037 x10*

Resolviendo esta ecuacion en términos de 7 para diferentes valores de x, se ob-
tienen los resultados que se muestran en las dos primeras columnes de la Tabla
58. La temperatura dptima excede el limite de 873 K hasta llegar a una conver-
sion de 0.33. Por tanto, la secuencia de temperaturas sera una trayectoria isotér-
mica a 873 K hasta 33% de conversion, seguida de temperaturas decrecientes de
la Tabla 5-8 hasta x = 0.60.

El volumen de reaccion esta dado por la Ec. (3-18). Parax = 0.33, la veloci-
dad se obtiene con la Ec. (A) sustituyendo T = 873 K:

o 29300, 46 000
r=0C,, [002exp ( R,(873))“ x} - 0.33 exp (— Re? )(x) (D)
r=C,[352x107%(1=x) =5.78 x 107 *x] (E)

Para x = 0.33, los valores comespondientes de x y T aparecen en las dos prime-
ras columnas de la Tabla 58, que se usan en la  Ec, (D) para calcular r. Todas es-
tas velocidades se muestran en la tercera columna de la tabla. Entonces, ¥/F,
puede obtenerse integrando la Ec. (3-18) con métodos graficos, trazando 1/r en
funcion de x, de acuerdo con la ecuacion

_V__ O‘de, -
FA_-O r (F)

Los resultados indican que V/F, es igual a 0.23 x 10%/C,, para X = 0 hasta
0.33, y 2.35 x 10%/C,, para x = 0.33 a 0.6. El valor total es

V
= 2.58 x 104',-(‘-"[ » m¥/(molk/s)

" ra

Para un reactor isotérmico operando a 873 K, se puede aplicar la  E¢, (F)
con los valores de velocidades determinados a 873 K con la Ec. (E). Estas veloci-
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dades ® fuln en la ciarta comma ce la Tebla 58 y muesran i valor e oe-

o en el momed en que la conversion llega a 038, En otras palabras, la conver-

S0n de equilbio a 873 K es 3% Independieniemente el volumen el reactor,

no es posible lograr la conversion de 60% requerida. Esta situacion
comesponceria @ ura conversidn Xg o kb Fg 514 S podia logr ua mayor
conversién operando isotérmicamente a una temperatura mas baja que 873 K.
Sn embao, o vaor e V/F, rqeio paa 60% de oonversion, sempre seria
mayor de 2.58 x 105/C,,.

Una variacion continua de la temperatura como la que indica el Ej. 5-7 no es
practica. No obstante, se puede tender hacia el punto 6ptimo operando diferentes
partes del reactor a diferentes niveles de temperdura (st es, oo cambios ce tempe
ratura discontinuos). Una de las formas de lograr esto consiste en dividir el reactor
en secciones con interenfriadores entre las mismas (véase la Fig.  1-7f). Un aspecto
importante de los calculos 6ptimos es que, de esta manera, se conoce el volumen
minimo del reactor para una serie de condiciones especificas. Estos resultados
pueden ser muy Utiles para comparaciones de los funcionamientos reales.

PROBLEMAS

51 La hiddiss en fe liopich cb soludiones aouoses diluides de anhickido aodtico &5 n
proceso de segundo orden (e irreversible) indicado por la reaccién

(CH,C0),0 +H,0 - 2CH,COOH

Un reactor intermitente para efectuar la hidrolisis se carga con 200 L de solucién de anhidrido
a 15 °Cy a una concentracion de 2.16 x 104 mol g/cm?. E1  calor especifico y la densidad de la
mezcla reaccionante son esencialmente constantes e iguales a 0.9 cal/(9)( °C)y 1.05 g/cm?. El
calor de reaccion puede suponerse constante e igual a -50 000 cal/mol g. La velocidad de la
reaccién ha sido investigada en cierto intervalo de temperaturas; los siguientes son algunos re-
sultados tipicos:

t, °C Il 15 4 40

r , mol &/(cm*)(min) 00367C 0.0806C  0.1580C  0.380C

donde Ces la concentracion de anhidrido acético, en moles g por centimetro clbico. (a) Expli-

que por qué la expresin ce veloockd puede escribirse como se muestra en la tabla, aun siendo

la reaccion de segundo orden. (b) Si el reactor se enfria de manera que la operacion sea isotér-
micaa 15 °C, ;qué tiempo se necesitaria para obtener una conversion de 70% del anhidrido?

(© Determine wna equesin andlfica pra la velocidad de la reaccion en términos de tempera-

Ry ooetedn  (d) ;Qué o  reuiee para una conversion del 70% si el reactor se
opera adiabaticamente?

52 Sedesea disefar un reactor para la produccion de aceites secantes por medio de la des-
composdon de aceite de ricino acetilado; se desea una conversion del 70%. La carga inicial

serade 500 by la temperatura,inicial de 340 °C como en el Ej. 5-1. De hecho, se seguiran to-

das las condiciones del Ej. 5-1, excepto que en lugar de operar en forma adiabética, se sumi-
nistrara calor eléctricamente, mediante una bobina ““‘Cal-red” de 1 plg de DE, sumergida en la
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mezcla reaccionante. El suministro de potencia y la agitacién en el reactor sera de tal tipo, que
la temperatura de la superficie del calentador se mantendra constante a 700 K. El coeficiente
de transferencia de calor se puede tomar como igual a 60 Btu/(h)(pie*)(°F).;Qué longitud de-
bera tener el calentador si la conversion deseada de 70% debe obtenerse en 20 min?

53 Se estudia la descomposicion térmica (no catalitica) de acetaldehido,

CH,CHO({g)~ CH(g) + CO(g)

en un reactor ideal de flujo tubular a una presion total constante de  p, atm. Suponga que al
reactor entra vapor de acetaldehido puro a T, K'y un estado estable de F g/s, El calor de reac-
cién y el calor especifico de la mezcla reaccionante pueden suponerse constantes e iguales a

AH cal/mol gy ¢, cal/(mol g)(°C). La velocidad de la reaccion esta dada por la ecuacion de se-
gundo orden

r=Afe "*)p 2 g mol/s)cm’) (A)

donde E es la energia de activacion en calorias por mol gramoy p, es la presion parcial del
acetaldehido en atmdsferas. Si el reactor opera adiabéticamente, exprese la velocidad de reac-
cién en términos de la conversién como Unica variable.

54, Sedesea disefiar un reactor de flujo tubular para la produccion de butadieno a partir de

buteno por medio de la reaccion de fase gaseosa

CHy-=CH,* H,

La composicion de la alimentacién es 10 moles de vapor por mol de buteno sin butadieno ni
hidrégeno. El reactor opera a 2 atmdsferas de presion con una temperatura de entrada (ali-
mentacién) de 1200 “F. La velocidad de reaccién corresponde a una ecuacion irreversible de
primer orden, para la que la constante de velocidad K en funcion de la temperatura es:

T.K 922 (1200°F) 900 877 & w

{ 10 490 204 15 032

[(k = mol g de buteno que ha reaccionado/(h)(L)(atm)].

El calor de reaccion puede considerarse constante e igual a AHj = 23 360 cal/mol g. Ana-
logamente, el calor especifico de la corriente es constante e igual a 0.5 Btu/lb °R.

A. ;Cuél sera el voiumen requerido para una conversion (de  butenos) de 20% si el reactor
opera isotérmicamente a 1200 °F con una velocidad de alimentacion de la corriente de bu-
teno mas vapor de agua de 22 mol 1b/h?

B. Se desea determinar la conversion en funcion del volumen de reactor (pie®) para operacion
adiabética cuando la velocidad de alimentacion es 2.0 mol Ib de buteno por hora y 20 mol
Ib de vapor de agua por hora. Demuestre su habilidad para resolver este tipo de problema,
calculando el volumen de reactor para conversiones (de butenos) de 10 y 20%. ; Qué cam-
bios se deben hacer en las condiciones de operacion y asi reducir el volumen requerido para
una conversion dada?

55 Reconsidérese la planta piloto discutida en el Ej. 5-2 para la produccién de cloruro de
alilo. Se ha propuesto reducir el grado de verificacion de la reaccidon secundaria que forma
dicloropropano, por medio de un precalentamiento de la alimentacion a 300 °C, Para obtener
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un perfil de temperaturas axiales mas uniforme se aflade nitrogeno, que es un gas inerte, a la
alimentacion, para obtener una composicion que corresponde a 5 moles de N, 4 moles de
C,H; y 1 mol de Cl,. La velocidad total de alimentacion sera 0.85 mol 1b/h. Si todas las demés
condiciones permanecen iguales, calcule los perfiles de temperatura y conversion para un tubo
de 20 pies de longitud. Coméntese este método de operacion en comparacion con el del Ej.
§-2, con respecto a la selectividad y a la velocidad de produccion del cloruro de alilo.

§.6, Considérese la secuencia de reacciones irreversibles a densidad constante

L3
A‘B—’(‘ rz:k1C4Cn
&y
c-b r=kC.
Las constantes de velocidad son
ky= A e BRI
k.= Ae” &7

El componente C es el producto deseado. La alimentacion no contiene Co Dy G, = Ca, G

(a) Sf'se emplea un reactor tubularsotérmico, desarrolle las ecuaciones para calcular la con-
versidén de A para la cual se obtenga un rendimiento maximo de C, y para la temperatura cons-
tante a la que debe operar el reactor para lograr el valor mas alto posible del rendimiento  ma-

ximo de C. (b) Desarrolle ecuaciones para predecir la conversién de A4 para la que se obtenga

una selectividad maxima de C con respecto a D.

57. Repita el Prob. 5-6 para un reactor de tanque con agitacién.

58 La descomposicién de fosfina en fase gaseosa, que es irreversible y de primer orden,
corresponde a la reaccion

4PH,(g) = P,(g) +6H,(g)

A un reactor de flujo tubular se alimenta fosfina pura a 1 atm y adiabaticamente con una tem-
peratura de alimentacion de 953 K. La reaccion es endotérmica, AH, =23 900 J/mol de fosfi-
na a 25 °C. Las capacidades calorificas molares [J/(mol)(K)] son

Pfg)  C,= 251+ 000407
PHylg) (C,=28.0+0027T
Hfg) ¢~

La constante de velocidad k, 87, es la siguiente funcion de la temperatura:
k= =2794+2 T «3 672

¢Qué relacion volumen a velocidad molal de alimentacion (¥/F) se requiere para obtener
una conversion de 10% en una pasada por el reactor? ;Cudl serfa la conversion para el mismo
valor de V/F si el reactor se operara isotérmicamente a 953 K?
5-9. El cracking en fase gaseosa de hidrocarburos ligeros es un proceso térmico (no catalitico)

que requiere altas temperaturas. Puesto que las reacciones son endotérmicas, se debe sumi-
nistrar energia para mantener estas temperaturas altas. Esto puede lograrse en parte afiadien-
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do vapor de agua a la alimentacion pero, ademas, es aconsejable adicionar calor de los alrede-
dores. Esto se lleva a cabo comercialmente construyendo el reactor en forma de una serie de
tubos instalados en un horno (alambique de tubos).

Un estudio de laboratorio de este proceso de cracking indica que la conversién requerida
puede obtenerse con un tubo de longitud [, , diémetro d; para una velocidad de alimentacion
de hidrocarburo F, y una media diferencia de temperaturas (7, —T),. T, €S la temperatura de
la pared del tubo y T es la temperatura global de la mezcla reaccionante.

Es necesario ampliar el disefio de laboratorio a tamafio de planta piloto. Una ampliacion
exacta requerirla que los perfiles de temperatura radiales y axiales, que son adimensionales,
fueran iguales en el laboratorio y la planta piloto. En forma aproximada, suponga que esta si-
militud es suficiente para que los balances adimensionales de energia del Cap. 5 sean los mis-
mos.

;Queé relaciones se requieren entre el diametro del reactor, su longitud y la velocidad de
alimentacion, para que se obtenga la misma conversion en el reactor de la planta piloto y en el
del laboratorio? Base la ampliacion del disefio en los balances de masa y energia. No considere
la caida de presion en la ampliacion y desprecie el efecto de la presion sobre la velocidad de
reaccion.

510, Reconsidere el Ej. 5-3 para el caso en el que la composicion de la alimentacion sea N,
= 50 mol %y, C, H, 40 mol %o, Cl, = 10 mol %, La temperatura de la alimentacion sera 300
°(, con todas las demas condiciones iguales alas del Ej. 5-3. Determine conversiones y tempe-
raturas para volimenes del reactor hasta de 0.5 pie’.

51 Una reaccion irreversible de primer orden (en fase liquida) se lleva a cabo en un reactor
continuo de tanque con agitacion. La densidad es 1.2 g/cm® y el calor especifico es 0.9
cal/{g)(°C). La velocidad volumétrica de flujo es 200 ¢m?/s, Y el volumen del reactor es 10 L.
La constante de velocidad es

k=18 x 0% 12 0007 !

donde T esta en grados Kelvin. Si el calor de reaccion es AH, =46 000cal/mol gy la tempera-
tura de la alimentacion corresponde a 20 °C, ;cuéles son las temperaturas y conversiones po-
sibles para una operacion adiabética estable a una concentracion de la alimentacion igual a 4.0
mol g/L.?

512 La reaccion entre el tiosuifato de sodio y el peréxido de hidrogeno en solucién acuosa
diluida es irreversible y de segundo orden con respecto al tiosulfato.?* La constante de veloci-
dad es la siguiente funcion de la temperatura:

18300
k=685 x 10" exp { - ) cm?/mol)fs)
R, T

La estequiometria de la reaccion indica que 2 moles de 0, reaccionan con una mol de
NaS,0,. El calor de la reaccion a 25 ©C es AH, = — 131 000 cal/mol g.

Los estudios experimentales de Kearns y Manning en un reactor de tanque con agitacion
se basan en las siguientes condiciones:

\olumen del reactor = 2790 ¢m?
Temperatura de alimentacion = 25 °C
\klocidad de alimentacion = 14.2 ¢mi/s

2s Kears, D. L y Maming F s. AIChE J.15 680  (1969),
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Considere una operacion adiabatica y concentraciones de alimentacion de 2.04 x 103 mol
g/cm?®y 4.08 x 10 mol g/cm? de tiosulfato y peroxido de hidrogeno, respectivamente.
:Cudles serian la conversion y la temperatura del efluente del reactor?

513 Los gases de escape de un motor de combustion interna contienen algo de combustible
sin quemar y monoxido de carbono. La combustién puede continuarse si se instala un post-
quemador en la linea de escape. Suponga que dicho postquemador opera como un reactor de
tanque con agitacion en forma adiabatica con un tiempo promedio de residencia de 9 s. Consi-
dere solamente la oxidacion del CO y suponga que, con un exceso de aire, la oxidacion es de
primer orden e irreversible con la siguiente constante de velocidad:

o) =1 w0 22)

E)
E =272 kJ/mol

Si los gases de combustion (considere que sus propiedades corresponden a las del aire) entran a
1073 K, ;cu4les son los valores de estado estable de la temperatura y la conversion de CO enel
efluente del postquemador?
514 Se desea evaluar el comportamiento  dinamico de la reaccion y del sistema de reactor del
Ej. 5-4, con una condicién inicial diferente a la del Ej. 5-5. Suponga inicialmente que el reac-
tor contiene 18 x 103 m? de solucién, con una concentracién de reactante de 3.0 mol k/m?* a
una temperatura de 308 K. Determine las curvas de temperatura del efluente y conversion en
funcion del tiempo. Calcllense ademas la temperatura y conversion de estado estable.
5.15. Tal como se sefiald en la Sec. 5-7, para reacciones reversibles exotérmicas, la elevacion
de la temperatura reduce la conversion maxima (de equilibrio), pero aumenta la velocidad di-
recta. Para obtener la conversion maxima se necesita una temperatura alta a conversiones ba-
jas (cuando la reaccion inversa no es importante) y una temperatura baja a conversiones altas.
Considérese la reaccion reversible de primer orden A « B, para la cual, a 298 K,

AF3es =-2500 cal/mol g
AH%ey =-20000 cal/mol g

La mezcla reaccionante es una solucion liquida ideal (densidad constante) a cualquier tempe-
ratura. (g) Suponiendo que AH® sea constante, trace una curva de la conversion de equilibrio
en funcion de la temperatura desde 0 hasta 100 °C. (b) Si la constante de la velocidad directa
&

l\'=5i ]0"{, 12500 &, T min 1

determine la conversion en el efjuente 0 un reactor isotérmico de flujo tubular, para el que la
velocidad volumétrica de flujo es 10° L/min y el volumen corresponde a 1500 L. Calcule
la conversion para una serie de temperaturas de 0 a 100 ey grafique los resultados en la figu-
ra preparada para la parte (). (C) Suponga que la temperatura maxima permisible es 100 °C, y
que la concentracion de 4 en la corriente de alimentacion es 2 moles g/L (la alimentacion no
contiene B). Determine la conversién maxima que se puede lograr en el reactor de la parte (b),
suponiendo que la temperatura puede variarse a lo largo de la unidad. Prepare primero las
curvas (similares a la Fig. 5-14) de la velocidad neta en funcion de la temperatura a conver-
sion constante para varios niveles de conversion. Después grafique el perfil de temperaturas
optimas, primero en forma de temperatura en funcion de la conversidn y después como tem-
peratura en funcion de ¥/Q
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516 Considérense el mismo sistema reaccionante, la misma ecuacién de velocidad, y la mis-
ma velocidad de alimentacién y composicion del Prob. §-15, La reaccion se va a llevar a cabo
en dos reactores de tanque con agitacion, cada uno con un volumen de 750 L. ;Cuél debera ser
la temperatura (dentro del intervalo de 0 a 100 °C) en cada reactor, para obtener la conversion
maxima en el efluente del segundo reactor? Puede ser Util usar el método gréfico (descrito en
la Sec. 4-6) para reactores multiples de tanque con agitacion.

517.  El reactor de HMT descrito en el Ej. 5-6 tiene que  redisefiarse para que la temperatura
aumente de 50 a 100 e tan uniformemente como sea posible, a medida que se anade la solu-
cion de amoniaco. Para lograr esto sera necesario variar la velocidad de adicién de amoniaco.
El agua de enfriamiento fluira a través de los serpentines durante todo el curso de la reaccion.
Determine la velocidad de alimentacion en funcién del tiempo, y el tiempo requerido para
afladir todo el amoniaco, de tal manera que se cumplan estos requerimientos operativos. To-
das las demés condiciones son iguales a las del Ej. 5-6.
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DESVIACIONES CON RESPECTO
AL COMPORTAMIENTO IDEAL
DE LOS REACTORES

B e Cqp 3 = desamollaon las ecusciones paa caleular la conversion e dos cases

extremos de mezclado: el reactor ideal de tanque con agitacion, que equivale a un
mezclado completo, vy el reactor ideal de flujo tubular, que corresponde a una si-
tuacién en la que no hay mezclado axial y a una velocidad uniforme en la direccion
ke fiuo. Tambén sefialaron ls rzoes e s desviaciones on regpecd al com-
portamiento ideal (véanse las Figs. 3-3 y 3-4). El objetivo de este capitulo es el de
evauer cuantiativamente el efecto de s desvidiones obre la conversion. Si la v

locidd y la velocidad locll e mezdado (micomezoldd) son velores conocidos Y %

peke integrar el belance diferencial B mesa, & posble obener u oo exada

paa la convesion. Pueso qe en los reaciores reales no s dispore ce - informe

cién tan completa, se hace necesario aplicar métodos aproximados, usando datos
facilmente obtenibles y modelos de mezclado. Es dificil medir velocidades y con-
centraciones Cento e Un reactor, pero s pueden obiener detos en las comientes de
alimentacién y de salida. Este tipo de datos finales o de respuesta consiste en medir
el efecto observado en la corriente  efluente cuando se varia la concentracion de un
componente inerte en la alimentacion. En este capitulo, el tratamiento quedara
fesringido a una sola readion en wn reactr  homogfneo  operado  isoEmicamente.

El comportamiento no ideal en reactores heterogéneos se discutira en el Cap. 13.

6-1 Conceptos y modelos de mezclado

Las desviaciones oon respecto @ flujo idkal puedkn clesificase en dos tipos. En uno

e elios, los dementos del fluido pueden mowee a través del reector a diferents Ve

locidades causando canalizaciones y “zonas muertas”. Para que ocurra este com-
potamiento, los  elementos del fluido no deben mezdare por  complei  localmente,

S0 Qe ftieren Qe pemanecer segregados, cUando mencs en forma parcial, a medi

da que se mueven en el reactor. El otro tipo de desviacién se refiere al grado de
mezclado local o micromezclado. Por ejemplo, puede haber algo de mezclado o di-
fusion en la direccion del flujo en un reactor tubular.
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B la Sec, 63 £ wa qe ls medidons ok respueses pueden Lsare paa deter-
minar la distribucion del tiempo de residencia (DTR) de los elementos del fluido en
n rector. Sin embago, la DTR o & suficiente paa caloular o e gadb b fl
jo segregado como la cantidad de micromezclado en el reactor. Por consiguiente, la
informacion de tiempo de residencia no es suficiente, por lo general, para evaluar
la conversion en un reactor no ideal. Dicho de otra forma, la DTR es afectada por
ambos tipos de desviaciones. Puede haber un gran ndmero de diferentes estados de
mezkco, eso es e divesos gados ok flujo segregedo, e den kh msm DIR 12
sin embargo, para cinéticas de primer orden, la diferencia entre los estados de
mezckdo no afecta a la comversion (Sec. 67). En ese caso, la DTR proporciona to-
da la informacién necesaria para calcular una conversién correcta. Se puede usar
cualquier modelo de mezclado que dé la DTR real, para calcular la conversién con
una cinética de primer orden.

Se consideraran cuatro métodos para estimar las desviaciones con respecto al
comportamiento ideal de los reactores. EI primero consiste en determinar la DTR
rel en bee a dios eqeimentles ke repuesh, paa caloulr despuls la conversin
suponiendo que el flujo esta totalmente segregado  (Sec. 6-8). Este modelo debe ser
una buena aproximacion para, por ejemplo, un reactor de flujo tubular, donde el
flujo es laminar. No describiria un reactor de tanque con agitacion casi ideal, pues
en ese ca0 el fiuido esta casi compllamene mezddo cuando enra d reacior. En
esfes cirounstandias o % introduce LN emor on la apradmedon ce la DTR, pus &

a la diibucion real. Bl emor peck ognae en la uposiddn de flujo segrececo
aendb hay agin micomezclado; Bl como sefiald, ese enor desyoarece paa G-
néticas de primer orden.

Los ofos tes méodes esin SUjetss a estos dos tipos b enores, puesb Qe %
qpoen o la DTR como el gacb de micomezdedo. S venta consise en e
pemien wa olucion analiica para la conversién. En el modelo de dispasion ial
el reactr s represenia considando Qe hey wna difusion axial en un reactor de fiv-
jo tubular que, por lo demas, se comporta idealmente. En este caso se usa la DTR
para el reactor real para calcular la mejor difusividad axial para el modelo  (Sec.6-5),
y esta difusividad se utiliza para predecir la conversion  (Sec. 6-9), Esta es una buena
aproximacion para la mayoria de los reactores tubulares con flujo turbulento, pues-
D qe s desviadonss on e a funconemiento e fijo o s peouelies.

En el tecer mocdlo, el reactor & representa por medio ce une serie de fnques on
agitacion ickales cl migo voumen. Los cbios b respuesia obl readtr el U
@ deemingr el nimeo de Bes en e (Sec. 66). Con es0 = pueck proceckr

1 Una buena parte del desarrollo de los conceptos de mezclado y tiempo de residencia en los reactores
se debe a P. V. Danckwerts,  (Chem. Eng. Sci., 8, 93 {1958), y T. N. Zwietering, Chem. Eng, Sci., 11
(1959). a
Z Aun cuando el flujo esté completamente segregado dentro del reactor, existira u na'nicromezclado
completo en la salida. La conversion y otras propiedades del efjuente de salida son valores promedio, ba-
sados en una corriente de mezclado completo. Zwietering ha usado el concepto de la ]OCaszacibn en un
reactor en el que¢ hay mezclado completo, como pardmetros para describir el estado de mezclado. Por
ejemplo, en un reactor ideal de tanque con agitacién se presenta un micromezclado completo a medida
que entra la galimentacion, En el caso extremo, cuando hay un flujo completamente segregado, existe
micromezclado a la salida del reactor.
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a evaluar la conversion con el método para tanques con agitacion multiples en serie
(Sec. 6-10).

El modelo final es el reactor de flujo tapdn con recirculacion que se muestra en la
Fig. 4-19 y se analiz6 en el Cap. 4 (Sec. 4-10). El reactor se comporta en si mismo co-
mo de tipo tubular ideal, pero la comiente de recirculacion produce mezclado. Cuan-
do la velocidad de recirculacion es alta, se logra un funcionamiento ideal de tanque
con agitacion y cuando la recirculacion es cero resulta una operacion de flujo tapon.
Los datos de respuesta en el reactor real se usan para evaluar la velocidad de  recircu-
lacién, para después estimar la conversion para un reactor de flujo tapon con esta
velocidad de recirculacion. Los calculos de conversion para un reactor no ideal usan-
do este modelo se ilustran en la  Sec. 6-11.

En todos estos modelos, a exogpcion del de flujo segregado, que utiliza los datos
de respuesta reales, esto es, experimentales, se usa un solo parametro para describir
los datos. Un parametro no siempre proporciona una descripcion adecuada. Si no es
posible describir los datos experimentales de respuesta, por ejemplo, por medio de
una sola difusividad axial, el modelo de dispersion puede no dar una conversién
exacta. Se han propuesto” muchos otros modelos que, por lo general, son mas
complicados. Algunos emplean mas de un pardmetro para describir con mas  exacti-
tud tanto la DTR como el grado de micromezclado en el reactor.

En la siguiente seccidn se discuten las funciones de la DTR, y en las  Secs. 6-3 y
6-4 se evalla la DTR en base a datos de respuesta con ilustraciones para reactores
ideales.

62 Fundon de distribucion de tiempos de  residencia
El tiempo que transcurre para que una molécula pase por un reactor recibe el
nombre de tiempo de msidedia 13. Son dos las propiedades importantes de 0: el tiem-
po transcumido desde que la molécula entrd al reactor (su edad) y el resto del tiempo
gue estara en el reactor (su vida residual). Interesa principalmente la suma de estos
dos tiempos, que es @, pero es importante observar que el micromezclado slo puede
verificarse entre moléculas que tengan la misma vida residual; no es posible que las
moléculas se mezclen en un cierto punto del reactor para después volverse a separar
en un punto posterior y tener vidas residuales diferentes. La definicion més conve-
niente de la funcién de dstibucon de tiempos de residenia €S la fraccion J(O) de la
corriente efluente que tiene un tiempo de residencia inferior a 8. Ninguna parte del
fluido puede haber pasado por el reactor en un tiempo cero, por lo que, cuando @ =
0, J=0. Anélogamente, ninguna parte del fluido puede permanecer indefinidamen-
te en el reactor, por lo que Jtiende a 1 a medida que @ tiende a infinito. Una gréfica
de J(8) en funcion de @tiene las cardcteristicas que se muestran en la Fig. 6.1a.
Las variaciones de densidad, tales como las causadas por los gradientes de tem-
peratura y presion, pueden afectar al tiempo de residencia y se adicionan a los efec-
tos debidos a las variaciones de velocidad y micromezclado. En este capitulo se  dis-

3L A Spillmany 0. Levenspiel, Chem. Sci., 20, 247 (196); R. L. Curl, AICKE 3. 9 175 (1963);
S A Sen  AICHE J., 1286 (1966); H Wensen y R J. Adr, Chem. Eng Si, 265 (1967); D Y
Ngy D. W. T. Rippin, Chem.Eng.Sci., 22, 3,247 (1967).
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cutira el micromezclado, por lo que se supondra que la densidad de cada elemento
del fluido permanece constante a medida que pasa por el reactor. Bajo estas condi-

ciones, el tiempo medio de residencia, promediado para todos los elementos del
fluido, esta dado por

V
",
Q

donde Q es la velocidad volumétrica de flujo. Para densidad constante, Q es igual
paa ls comentes e alimentacion y e slid Bn bese a la definiciébn & J(6) pode
mos decir también que dJ(f)es la fraccion de volumen de la corriente efluente que
tiene un tiempo de residencia entre §y @ + d.Por consiguiente, el tiempo medio de
residencia también se puede expresar como

[loase) )
0:%‘_=L()JJ(0)=6 (6-1)
e -

=0
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El 4rea sombreada de la Fig. §-]¢ representa a §,

La DTR también pueck desorbirse en minos e la pendiene ¢k la ana en fa
Fig. 6-1a. Esta funcion J'(8) = dJ(0)/db, tendré la forma tipica de las curvas de
distribucion, tal como se muestra en la Fig. 6-lb. La cantidad  J'(#)d6 representa la
fraccion e la comiente efluente con wn tiempo € resicencia. entre Oy 0 +do. s
tuyendo dJ(6) por J'(6)d8 en la Ec.(6-1), se obtiene una expresién para @ en térmi-
nos de J'(f),

b= 6J0)do (62)
‘0

6-3 Distribuciones de tiempos de residencia
a partir de mediciones de respuesta

la DTR de wn cdpmiredo reactr y ure ciefa velodided ce flujo puece  esiablecer-
® a patr de eqeiments de resuesa En estos exerimentss s pertuba la oon
centracion de un trazador inerte en la corriente de  glimentacion Yy se mide su efecto
e la comete efiuente. Las tres perturbeciones 0 Variaciones més  COMUNES N U
funcion escalonada, una pulsacién (onda cuadrada) y una onda sinusoidal. Se pro-
cedera a analizar las relaciones entre las curvas de tiempo-concentracion y la DTR
paa s funciones excdoneds v las pukaciones. Bl andliss e les perturbecionss S
nusoidales es mas complicado, aunque puede estudiarse en la literatura.’
Entraca de funcion escalonada Supdngee Qe ua comiene con uma conoANrE:
cion molecular G fluye por un reactor a una velocidad volumétrica Q constante.
Imagine que a 6 =0, todas las moléculas que entran a la alimentacion estdn marca-
das para distinguirlas de las moléculas que entraron antes de @ 0. Puesto que este
proceso de identificacion no cambia la concentracion total, su valor serd & a cual-
quier nivel de f. No obstante, la concentracion C de las moléculas marcadas en el
efluente s vaiara con @, pus agues de ellas pemmenecerdn més tiempo en el reac-
tor. En la Fig. 6-2by c se muestran las relaciones generales de concentracion C/G
de entrada y salida (respuesta) para esta situacion. La forma exacta de la curva de
respuesta depende del estado de mezclado del sistema.

A wn fempo @, aad la conentecion ce lss mokoulas maacs en el efluen-
e C la welodced ce flujo de estss mokdouies s¥d CQ Todks les mokouks marca
das habran entrado al reactor en un tiempo inferior a 8. Por definicion, J(f) es la
fraccion del total de moléculas que tienen este intervalo de tiempo de residencia.
Puesto que la velocidad total de flujo de las moléculas es G, Q, el producto C,QJ(6)
también describira la velocidad de flujo de las moléculas marcadas. Igualando estas
s eqresones & dbtiee

CQ=CoQJ(0)

J(0)= Cgo) o (6-3)

4 H. Kramers y (G, Alberda, Chem, Eng. Sci., 2, 173 (1953).
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Fig. 62 Respuesia a una entrada de funcidn escalonada:  (a) aparato para estudios de
entrada-respuesta, (b) entrada de funcion escalonada, (C) respuesta en el efluente.

En la practica no es posible empezar a marcar en el instante en que las moléculas
empiezan a entrar al reactor. Lo que se hace entonces es afadir una cantidad de una
sustancia inerte miscible en la coriente de alimentacion, utilizando un aparato como
el de la Fig. 6-2a. Suponiendo que el trazador puede afiadirse rapidamente, las molé-
culas trazadoras se mueven en el reactor en la misma forma que la corriente de ali-
mentacion, y cuando la deteccion del trazador en el  efluente es rapida, los resultados
experimentales son satisfactorios. En este tipo de experimento, la concentracidn del
trazador en la alimentacion toma el lugar de G en la Ec.(6-3),y C es la concentra-
cion de moléculas trazadoras en un efluente. La descripcion matematica de esta
entrada de funcion escalonada es

para t<0

C=ic, parats0

az=0 (6-4)

La Ec. (6-3) muestra que la respuesta de C/Cy a una entrada de funcién escalo-

nada proporciona directamente la funcion  J(#), Este enfoque constituye un procedi-
miento experimental simple para medir la DTR para un reactor real.
Entrada de pulsacion (onda cuadrada). Supdngese que el experimento de marcado
se lleva a cabo en una forma diferente. En este caso, todas las moléculas estaran
marcadas solamente para un intervalo de tiempo muy cortoa @ 0. El total de mo-
léculas marcadas seria
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M= C,0 At, (6-5)

donde At, es el intervalo de marcado y G, es nuevamente la concentracion total de
mokculs. Esa enrach & muesia en forma grafica en l Fig 63 y ® defie mae-
maticamente como

(0 para ¢ <0
¢, m0 <f <A, a z=0 (6-6)
‘0 para t > At,

La vaiaodn ce fempos de msidencia ce ls mokoules en el readtr dispesaa la
pulsacién de entrada, dando una curva de respuesta como la que muestra la Fig.
63 Paa evaer la DTR % poece como aes y & fomulan dos eqresionss pe
ra les moléouls marcades a wn cierto tiempo 8. o g C & la oonoentracion ce
ks mokous a @, el nimeo e dices mokouks que slen del reactor en el periodo
de @a @+ db sera CQdf. Todas las moléculas marcadas en el efluente tendran un
tiempo de residencia #a @ + @f, pues solamente se introdujeron a @ = 0. Por defini-
con, la fraccion ce la comiene de <lida que conda ce dides Mokl s dJj® o
J' (0)df. B rureo de eses mokoues srd MJ' (6)df. lgelando s dos expresiones
para el nimero de moléculas marcadas, se obtiene

CQ df=MJ'(0)dl

J0)= (—C);l—Q (6-7)

la Ec. 67 mesa qe g (§) pueck oberese a patr & kb ana de respuesa medk
da para una entrada de pulsacion. En la practica, en lugar de marcar las moléculas,
esta curva se obtiene introduciendo en la alimentacidn, tan rapidamente como sea

At, ‘

b ol

(]

T et 517 JE—

{a) (b)

Fig. 6-3 Respuesta a una entrada de  pulsacion: () entrada de pulsacion a la alimentacion,
(b) respuesta en el efluente.
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posible, una pulsacion de un trazador miscible, para detectar su concentracion en el
efluente (véase la Fig. 6-2a). La velocidad volumétrica de flujo seria conocida y
puede calcularse M, Puesto que es dificil medir At, y C, con precision, es preferible
determinar M en base al area de la curva de respuesta; esto es,

M=0| C,,db (6-8)
"0
Esto se basa en el hecho de que, en Ultima instancia, todas las moléculas trazadoras

apareceran en la corriente de salida. Con esta expresion para M, la Ec. (6-7) se trans-
forma en

J(0) =g C o (6-9)

J Cone

Con este resultado podemos evaluar J* () para cualquier reactor, usando Unicamen-
te la curva de respuesta a una entrada de pulsacion. Puesto que dJ(@) = J' (6)d, la
Ec. (6-9) puede integrarse desde O hasta @ para obtener J(f) en términos de C,,,. De
esta forma,

N

9 ‘ Cpl.l\ do

JO)= | dJ(0)do=—"—- (6-10)
‘0

Lo

| € puudO
‘0

La relacion entre C_ ep funcion de gy Cop, 0 funcion de ¢ puede obtenerse con las
curvas de las Ecs. (6-3) y (6-7). La diferenciacion de la Eg¢, (6-3) nos da

aJ(0)_

< 0= /Cq)... /dO
dU J (0) ‘I(Ct C O)l“ / d(

Sustituyendo el valor de J* () de la E¢, (6-7) se obtiene

A
plus Q[ (" O)Jd()]

Reemplazando Az en términos de Q y G de la Ee. (6-5),
Cnul‘/CO) = AIOId(C/CO)m/dﬁ] (6'1 l)

Por tanto, la curva de respuesta a una entrada de pulsacion es proporcional a la deri-
vada de la curva de respuesta a una entrada escalonada.
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6-4  Distribuciones de tiempos de residencia para reactores
con estados de mezclado conocidos

la ana o repuesa y la DTR para reactores oo caracteristices de mezckdo oono-
cidas pueden predecirse sin necesidad de experimentos. Como ilustracion, se de-
smollad la DTR paa wn rector e flujo tpon, wn reactor ideal e tanque oon agi-
tacion y un reactor tubular con flujo laminar.
s caracterisicas ce un perfil uniforme de velocidaoes v la asenc ce mezck:
do axal en n reador de flujo tapn recuieen Qe el fempo e resideca s COS-
tante, #= ¥/Q. La curva de respuesta a una entrada de funcion escalonada corres-
ponck a les cuves continues e la Fig. 64. En hee a la Ec. 63 * de qe la ana
de respuesta es igual a J(#). Entonces, para 6<V/Q, J(6)=0y para §=V/Q, J(6)
= 1. La curva de entrada y respuesta para una entrada de pulsacién corresponderia
a picos estrechos a =0y @ =¥/ Q, tal como lo muestra la Fig. 6-5 (lineas conti-
nuas). De acuerdo con la Ec.(6-7), la curva de respuesta es proporcional a J” (0).
Para un reactor ideal de tanque con agitacion, (C/()... puede calcularse apli-
cando el balance de masa, Ec.(3-1), para una entrada de funcion escalonada. El ter-
cer término es cero, pues no hay reaccion. A un tiempo @ después de que la con-
centracion de trazador en la alimentacion se aumentaa G, los otros términos de la
Ec.(3-1) dan

CoQ AR —CQ AG =V AC

donck C es la concentracion el efluente 3 @Y AC & € carbo de conoentracion ol
trazador en el reactor durante Ag. Dividiendo entre A6 y tomando el limite como Aé
— 0 se obtiene

ic @

1
a0 V(CO -C)= 7 (Co —C) (6-12)

Con la condicion inicial C=0a g< 0, la solucion de la Ec, (6-12) es

(C'IYCO)QW J(ﬁ' = ‘-C“'Colw.‘
Entiietia Respuesta
10 > ST NS —
— FlUjO tapon ’__,—""
} == ogADRHE OO e
o 0.631
P i
0 0 ViQ
o - o)

Fig.54 Qna e repusa a e enrach escllonac. para. reactores  ickeales.



6 Ingenieria ¢k la cindlica quimica

r , Respuesta
s §' ﬁaﬂﬂ%fmc]on agitacio
) o n
o = ,',0’ r\‘\\‘ H
0 0 —vQ
86— §—

Fig. 6-5 Curvas de respuesta a una entrada de pulsacion para reactores ideales.

(.%)cs. = J(O)= 1= e (6-13)

La curva descrita por la Eg. (6-13), que corresponde a la linea punteada en la Fig.
64, indica una amplia dispersion en los tiempos de residencia. El extremo asintdtico
muestra que unas cuantas moléculas permanecen en el reactor por un tiempo prolon-
gado. A un tiempo medio de residencia de 6 = V/Q, J() = 0.631; es decir, el
63.1% de la corriente de salida tiene un tiempo de residencia inferior al valor medio.

Un analisis similar para una entrada de pulsacion daria una curva de respuesta
de C,,,, en funcion de @, pero es mas facil obtenerla diferenciando la curva  J(f) de la
Fig. 6-4, o su equivalente, la Ec. (6-13). De esta forma, y en base a la Ec.{6-13),

J(0)= lée““' (6-14)

Sustituyendo esta expresion en la Ec. (6-7) se obtiene la respuesta para una entrada
de pulsacion:
CPuls - %lﬁe-w'ﬂ - CO(AIO) % e—‘mo'

Esta ecuacion muestra que C,, serd maxima cuando 6’ = 0, y disminuira conti-
nuamente hasta cero a medida que aumente #. Esta curva de distribucién, que se
representa por medio de la linea punteada de la Fig. 6-5, indica que, paraun reactor
de tanque con agitacion, el tiempo de residencia mas probable [el mayor valor de
J' (0)db) estd situado a 6 = 0.

La Fig. 6-4 es util para determinar qué tan cercanamente concuerda un reactor
real con una de las dos formas ideales. La curva de respuesta medida puede superpo-
nerse en la Fig. 6-4 para mostrar el grado de desviaciones con respecto al comporta-
miento de flujo tapén o de tanque con agitacion.

Se ha mencionado que un reactor tubular con flujo laminar es una buena apro-
ximacion de flujo segregado. Si se desprecia al dispersion debida a la difusion mole-
cular, la aproximacion es exacta. Puesto que el flujo es segregado y se conoce el
perfil de velocidades, es posible calcular la  DTR.3 Resulta instructivo comparar los

5 B compotamid e e fpo cb reectr fie considrado por pimea vez por K G Denbigh, J.
Ap.  Chem., 1, 27 (1951), y H Kamss y K R Wesatap “Elements of Cemicd Reetior Desin
and Operation,” Pag. 85, Academic Press, Inc., New York, 1963.
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caios caloulados on los de les formes idedles qe % dn en la Fg. 64, La velocidd
en direccion axial para flujo laminar es parabdlica,

u(r)=2- = [ ] (6-15)
de pesl posicion didy ryesel ro dd tubo. Peso qe y & ua fnddn ck
r, € tempo de residencia también varia con r. S la longitd od reectr s L, el valor
de @ a cualquier nivel de r es
L nr L
i 6-16
d 1=(r/ro)’] &9
Puesto que Lxr? =V, esta expresion toma la forma
V/
L — (6-17)

= 2[T=(r/ro)" ] 2AT=(r/r,}]

Primero determinamos e¢6mo varia la fraccioén de volumen del efluente con el radio
r.Dgpuis s la Ec. (617) paa reemplazar ron 6.la fraccibn &d efluente cn
un radio entre ry r + dr sera

u(2nr dr)
Q

Notese que la fraccion g j(r)tendra tiempos de residencia entre gy g + g4g, Por tan-

to, dJ(r)= dJ(6).
Sustituyendo el valor de uen la Ec. (6-15) y simplificando se obtiene

dJ(r)= dJ(9)= (6-18)

dJ(O):j—% [1 = (r'o ”rdr (6-19)

Para reemplazar r con @ en esta expresion, diferenciamos la Ec. (6-17) y resolvemos
para r dr para obtener

rdr= 6 '° 0 do il

Sustityendo 1 —(r/, )3 dela Ec.(6-17)y rnd dela Ec6-20)enla E¢6-19)se ob-

tiene

\? d0 1,,d0
dJj(0) = 5 ( 0 =3 6 g (6-21)
0
dJ(6) 1P
o =J(0)= 595 (6-22)
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La integracion ce la Ec. (621) dara J(#). B! tevpo de residencia minimo no es cero,
sino que corresponde a la velocidad maxima en el centro del tubo. De la  Ec.(6-17),

& comesponde  a

v
O = 20=7 0 (6-23)
La integracion de la Ec. (6-21) desde @, hasta € nos da
? dO 1(6\°2
i 7 -24)-
J(0) = m | : ( 0) (6-24)

la Ec. 62) o la (624) popociona la funcin de DTR para un reactor tubular oon
flujo laminar.

En la Fig. 6-6 se ha graficado J(#) en funcion de 6/8;se muestran también las
cnves paa los dos reactores ideales, tmedks ce la Fg 64, La compaadon pone
de relieve algunos puntos pertinentes al comportamiento de reactores. Aunque el
reactor de flujo tap6n puede ser una mejor representacion del caso laminar que
el racr ce e oon agitcion, la DTR paa ese (limo conoerca més cercaner
mee on kb ana del reactor laminar paa velors e 0/8 & rodmedamene 06
al .S, Snemag, no e posble e @ sa inferior a 05 en ¢ ca0 ok fijo laminar
Por fanto, la foma de tanque oon agitacion 1o e dlicble en la region e bejos var
lores de §. A niveles altos de @, las tres curvas tienden a coincidir. Las conversiones
para estos reactores y los diversos modeos ce n parameto & compaan en las Secs.
6-8 a 6-11.

1.0 -l—--- — -
| Pt pren
| P ~
0.8 Flujo laminar | |
2 IEc. (6-24)) o o) ‘Tanque con agitacion
P [ J/e a I (6T3))
‘:_:c; 0.6 //';
2
] H I
- /)
= p4f 1
/ Flujo tubular
/ (flujo tapon)
0.2 7 — =y
2
/ i
Y AT (RSSO
0 0.3 1.0 3 FAY 25 30 35 4.0

lh'l-l

Fig 66 Distribucion ddl tiempo de residencia en un reactor wbular de fujo laminar (fujo
Syept)



Desviaciones con respecto al comportamiento ideal de los reactores 39

6-5  Interpretacion de datos de respuesta
mediante el modelo de dispersion

En este caso se desea determinar la difusividad axial a partir de mediciones de res-
puesta, como primer paso para usar el modelo de dispersion para calculos de conver-
sion. De acuerdo con este modelo, el reactor real puede representarse por medio de
una unidad de flujo tubular, en la que la dispersion axial ocurre de acuerdo con la
difusividad efectiva I),. Se supone que la velocidad axial & y la concentracién son
uniformes a lo largo del didmetro, tal como sucede en un reactor de flujo tapdn.
Supongase que, a @ = 0, se introduce una funcion escalonada de concentracion
(, de un trazador inerte en la alimentacion. Resolviendo el balance transitorio de masa,
es posible determinar la respuesta C/C, en funcion de § y en términos de D,. Al
escribir la Ec. (3-1) para el balance de masa se omite el término de la reaccion, pero
se incluye la dispersion axial en los términos de entrada y salida. El resultado es

00 \
Ab — [( ——D,_% + u(‘)nrf, A0 = nrl Az AC

:+Az

l( —DL%(: + uC)nr(z,

Cancelando "02, dividiendo entre Az Af y calculando el limite cuando Az — 0, se
obtiene

ALC ACAaC
DSy — U= €5
[ 0¥4 oz o0

La condicién inicial es

az>0para =0
C={éo < 0=

Si no hay dispersion axial en la linea de alimentacién pero si se verifica en el lecho, la
condicién limite para z = 0 es

0C

—-DL( ) +u(C), o =uC, az=0para >0 6-27)
>0

0z

donde > O indica la posicion dentro del reactor a z = 0. Se ha demostrado® que la
condicién correcta en la salida es

‘{Ec= az=Lpraf>o0 629

6 p. V. Danckwerts, Chem. Eng.Sci., 2, 1(1953); J. F. Wehner  3R. H. Wilhelm, Chem. Eng. Sci., 6,
89 (1959). Las condiciones limite para este tipo de problema han sido el tema de muchos reportes. Para un
andlisis del problema general, véase G. Standart, (Chem, Eng. Sci., 23, 645 (1968); C. Y. Choi W. D.
Perlmutter, Chem. Eng. S¢i., 31, 250 (1976); W. D. Deckwer ¥E. A. Mahlmann, Chem. Eng.  Sci., 31,
1221 (1976); E. Wicke, Chemical ~Reaction Engineering Reviews, Adv. Chemn. Ser. (|48)‘ 75, American
Chemical-Soc., Washington, D.C., (1975); K. B. Bischoff, Chem. Eng. Sci., 16, 13 (1961).
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la slion on edas condiciones limite s dificil, peo s pueck cbiener ua buera

goroximecion,  especiamente cLendo D, & pequeiia, ssityedd en ks Es (62)
y (628) la exrsion
_ICo az=—ooparafl>0
C= 0 az= gopara > 0 62)
La solucion se obtiene mas facilmente efectuando la sustitucion
Z=ufl
o= 22 630)
\," 4DLO

Entonces, la ecuacion diferencial parcial (6-25) se convierte en la ecuacion diferen-
cial normal

d*dc* | dC*
: " - 631
G T2 =0 63

donde C* es la concentraciéon adimensional C/C,. Las condiciones limite son ahora

para a = — 00

*
¢r= |0 para g = co

(632)
ls Es 63 1) y (632 ® pueckn resolver facimente para obener C* en fundidn ok

«,0de zvy @, por medio de la Ec. (6-30). Sustituyendo z= 1 se logra la respuesta al
final del reactor en funcion de §; esto es

C 1 1 [ul 1 - 8/(Lju)
* = [= ==l —fer|; [——r—== )
et (Co) 12 [' 2 (2 v Dy \/0/(Lju) | €39

El terpo medo de residencidd es V/Q, 0 L/u. Por consiguiente, la Ec. 633) pek
esribire e tal merea Qe C/C, a ua funcidén & D), /ul. (€ reciproco del nime-
ro Peclet) y 6/8,

€V U e[t [uE1-68) 634
(CO)m:_zl‘ fl.r(2 D, VW)J 63

7 La funcion de error, fer, se define como

2

fer (y)=—=| e dx; fer(t+o)= +1; fer(0)=0; fer(~y)= —fer(y)
\f’l ‘0

los valores de fer(y) pueden buscarse en tablas mateméticas; véase, por ejemplo. “Handbook of Che-

mistry and Physics,” 4a. Ed, Pag, A-113, Chemical Rubber Publishing Company, Cleveland, Ohio,
1964,
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En la Fig. 6-7 se grafica la Ec. (6-34) con las curvas para varios valores de
D, /uL.Cuando D, /ul = 0, no existe difusion axial y el reactor llena los requisitos
de comportamiento de flujo tap6n. La curva en la Fig. 6-7 para este caso es la res-
puesta de funcion escalonada que es de esperarse para un reactor de flujo tapén
(véanse las Figs. 64 o 6-6). El otro extremo, D), /ulL = oo, comesponde a una difusi-
vidad infinita (mezclado completo) y se obtiene ¢] funcionamiento de tanque con
agitacion. La curva para ), /ul = o en la Fig. 6-7 es idéntica a la descrita por la
Ec. (6-13) que se muestra en las Figs. 64 y 6-6. Las curvas entre estos dos extremos
representan grados intermedios de mezclado axial. El uso del modelo de dispersion
presupone que, en un reactor real, el estado de mezclado, que probablemente consta
de flujo segregado y mezclado axial, puede representarse por medio de un determi-
nado valor de D, /ulL.,

Enel Ej. 6-1 se evalia D, /uL con la curva de respuesta para el reactor de flujo
laminar descrito en la Sec. 6-4 (Fig. 6-6). El Ej. 6-2 trata el mismo problema, pero
con otros datos de respuesta.

Ejemplo 6-1. Determine qué tan bien concuerda el modelo de dispersion con el
reactor de flujo laminar (flujo segregado) de la Sec. 6-4.

SoLuciON: La Ec. (6-24) proporciona la DTR, 0 (C/() .. para el reactor tu-
bular de flujo laminar. Esta ecuacion, que se muestra como linea punteada en la
Fig. 6-7, constrasta notablemente con las curvas de dispersion.

Es evidente que la introduccion de difusion axial no puede justificar la DTR da-
da por el flujo segregado. La forma de la curva punteada es tan diferente de las
del modelo de dispersion, que no puede seleccionarse un valor de D, /ul. que sea
siquiera aproximadamente comecto. En la  Sec. 68, Tabla 6-1, se ilustra el efec-
to sobre la conversion del uso de un modelo que no prediga la DTR correcta.

1.0 T
DI. g =
ul = Do f,/’ =3 /
0.8}— el _Flujo tapbn ,,J/ ]

0.6f— 2k = o

ul s
Tanque N ot Reactor de flujo laminar
con asilacio;l\ / (segregado) [Ec. (6-24)]
0.4 ! - + —
T |
| |
0.2 = :
y’ /0.025
| 0.002

0 0.5 1.0 LS 20

(C/Co) e =J(3)

Fig.6-7 Curvas de respuesta para el modelo de dispersion.
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Tabla 64 Conversién en funciéon de DTR para cinéticas de primer orden.

(k=01s, 6=105)

Tipo de reactor Conversion DIR
Reactor de flujo tapon 063 6 10 s. Fig. 6-6, linea punteada
Reactor tubular real 061 Fig. 6-9b
Reactor tanque

con agitacion 0.50 Fig. 6-6, curva punteada

Ejemplo 6-2. Las mediciones experimentales de respuesta en un reactor tubu-
lar continuo arrojan los siguientes resultados de DTR:

6@ 0 05 070 087 i 5 20 1i 30

1(9) 0 010 022 040 057 084 094 098 099

Determine qué tan bien concuerda el modelo de dispersion con la DTR de este
reactor y evalle una D, /ul apropiada.
SOLUCION: La Fig. 6-8 muestra los datos y curvas de DTR para dos valores de

D, /uL, calculados con la Ec. (6-34). En contraste con el Ej. 6-1, el modelo
de dispersion concuerda con la DTR razonablemente bien. Para D, /ul. = 0.085

10

08

06

J(#

|

043

Fig. 6-8 Concordancia entre el modelo de dispersion y los datos de DTR (Ej. 6-2).
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la concordancia es buena para valores altos de @/, mientras que la curva para
D, /ul. = 0.15 concuerda con valores bajos de /. En la Sec. 6-9 se usarad un
valor promedio de 0.117 para los célculos de conversion.

6-6. Interpretacion de datos de respuesta con el modelo
de tanques con agitacién conectados en serie

En o moko de tnoues oon agitacion coneciados en serie, el reactr redl % simula
con p reactores ideales con agitacion en serie. El volumen total de los tanques es
igual al del reactor real. Por tanto, para una determinada velocidad de flujo, el tiem-
po medo ce_resiencia toiales tambkén el mismo. Bl fempo medio de resicencia por
tanque es @ /n. La Fig. 6-9a describe esta situacion. El objetivo consiste en determi-
ner el vdor e ¢ pea el Qe mgor concerce la ana e respuesa del moddo on la
curva de respuesta de la unidad real. Para lograr esto se debe desarrollar la relacion
entre (C/G) . Y 1.

En la Sec. 6-4, Ec.(6-13), se encuentra el resultado deseado para n = 1. Se
puede emplear el mismo método basado en un balance diferencial de masa para de-
eminar (WC,),, paa cualquier valor ce n. B reuado (e o B 63 & la e

H+3 ‘ ' (n—l)'(a) ]

(3)

(CR/CO)&‘ (9) =1 - e

El nimero de términos en el paréntesis rectangular depende de 1, siendo el dltimo
#mino el que comesponce a la potencia ce nb/6 gala pwm 1L Porgemplo, s n=
1, el Uimo ®mino seria 1, esto es, el mETO primer #mino el parériesis rectan
gular. Este resultado seria igual a la  Ee. (6-13).

laFg 69p sungdiackla  Ec. 63) paa diversos valores e n. La simil-
d ente ls Figs. 67 y 6-9h idica qe los mocHs ce dispersion axd y ce tnoues
con agitaciim en serie dan la misma forma general para la curva de respuesta. La
analogia es idéntica para # = 1, pues esta curva de la Fig. 6-95 concuerda exacta-
mente con la de la Fig. 6-7 para una dispersion infinita, [, /ul. = ec;ambas repre-
sentan el comportamiento de un reactor ideal de tanque con agitacién. La concor-
dancia también es exacta para el otro extremo, es decir, el reactor de flujo tapén  (n
= ®en laFig. 6-9by D, /ul =0 en la Fig. 6-7). Las formas de las curvas para los
dos modelos son mas parecidas mientras més alto sea el valor de n.

Bl moo ce fanques on agitacion conecladss en serie o podda represenar la
DTR del resctor ce flujo lminer ¢k la Fg 66. Sin embato, los daios qe & dn en
gl B 62 pedn smuae en foma aoroximech. La anva puniesck ok la Fig, 6-9h
& na gdfica ce esa DTR Aume no exise un valor entero® & 71 qe coindick con

4B, A. Buffham y L. @G, Gibilaro [4JCHE J"l4, 805 (1968)] hay Mostrado la forma en que se

puede usar € moddo e tnques con agitacion conectados en sere con velores no enteros de n, paa obe
ner concordancia con los datos de DTR.
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C=¢ para >0 y C;
Sl 0
|
I
Vi=Vy=Vy-eml)j—u= |,
V=¥,
0,=nV;7Q=V¥,/Q
(a)
1.0 e
=ia—
2 =
~
¥
g OS]
S ———— Datos experimentales
N / (Ej. 6-2)
< n=1 A
<10
5 %’:/"
0 0.5 1.0 15 1
]
(b)
Fig. 69. (3) Reacores ¢k tangue on agitacion en srie; (b) curves de respuesa para Une -

fie de tanoues oon agitach

esta curva para todos los niveles de '0/6, la curva para p = 5 proporciona en forma
aproximada la forma correcta. La comparacibn de las Figs. 6-8 y 6-96 indica que
existe préacticamente la misma desviacion entre la curva de DTR experimental y Ja

calculada para cualquiera de estos modelos.

Bempo 63 Desarole la Ec. 63) deniendo (¢, /). R p=2Y3y
neralizando los resultados.

SouaOn: La Fig. 6-94 describe una entrada de funcién escalonada para una
conoantracion ce - trazador C, & Un e (e readors icedes de e on agi-
fecion. De acedo an la Ec. (3-1), ¢ baane de mea en e reactor j (& Un &

rie de n,es
dC.
Ci-1Q-C;i0= V;d_el
0
dC, n
{+3C=5C, (A)

'dé'+5, =g



Desviaciones oon regpecio a comportamierto ideal de los reactores 3%
puesto que @, = nV,/Q. La condicién inicial es C, =Oa ¢ = 0. Integrando for-
malmente la Ec. (A) con esta condicién inicial, se obtiene

n ]

Ci=ge™* [ C; e dp (B)
' ‘0
la Ec. B) pek inegae pea eges Ucshes en n Ssema ok n eaes.

Para la primera, C,.,= G, por lo que

g; —1 el (©)

Qb o hay ura e (n =1 e * tasima en el resuffado ya conock-
do de un solo tanque. En general, la Ec. (C) da la respuesta en el efJuente de la
primera etapa de un sistema de # etapas.

Continuando con la segunda etapa, C., = C.,Y esto esta dado por la Ec.
(C). Por consiguiente, la Ec. (B) se transforma en

C;= Bﬁe-'m ‘ Cofl — e™"4)e" dg (D)
] 0
Inegando e obtiere la respuesta en el efluente ¢ la sk e en ure Uk
dad de = etapas,
G- e-ﬂ’fﬁ(l + 56) (E)
co ]

Para la tercera etapa (j = 3), G-yenla Ec, (B) pasa a ser G, tal como esta
dh en la Ec. (B) Pocdendo oo anes, & et o la respuesa en el
efluente de la tercera etapa es

Ca y_ cony o™ l(ﬂ’)z .
S=1-e" it g (F)

Por analogia @0 ls Es (G, € vy (F), la respuesia en la cuara ey s
Co_y_pmomfy 10 16} 1 (n6)° G
Gt ,”0. +7) +3il7) )

Por consiguiente, la Ec. (6-35) describe la respuesta en la etapa »de un sistema
de netapas.
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6-7 Conversiones en reactores no ideales

La comparacién de los reactores de flujo tubular y de tanque con agitacién pone en
pvidencia el méximo efecd e la DTR sobre la conversion. La Fig. 415 muestra esta

compardion para U cinéica ce primer orden v &5 evidene que las diferencias son
considerables a altos niveles de conversion. Por ejemplo, cuando k,@ = 4.0, la con-
version en el reactor de tanque con agitacion es 8%, mientras que en la unidad de
flujo tubular es 98%. Las diferencias serian mayores para una cinética de segundo
orden y mas pequefias para cinéticas de medio orden. Estas diferencias correspon-
den a los extremos de DTR descritos por los dos reactores ideales. Para un reactor
Qe o tnga ningo ce esos comporamientos ideales, Sno qe mueste wa DTR
intermedia, la conversiéon quedaria situada entre los dos extremos.

Bl oo efedo asociado oon wn flujo no ideal depence del grado ck micromezcla-
do. Tl como & mendiond en la Sec, 61, este emor no existe para cinéticas e primer
orden. Esto puede demostrarse en forma simple. Considérense dos elementos del
fluido, de igual volumen, gue se desplazan por un incremento AV de volumen
del reactor: Se verifica una sola reaccion con una velocidad igual a  kCiy, Supdngase
que la concentracion de reactante es C en un elemento y C; en el otro. Es facil ima-
ginar los dos extremos de micromezclado. En uno, los elementos estan adyacentes
enre i y s mezdan compldamene a la entrda a A V, dndo e concentracion (G
+ () 2. Zespués, esos elmenios fluyen a taves del inemenio A V' el ractor en
i est:2lo de mezckoo complen. En el oo caso los dos elemenios no & mezdan en
lo ghs;ute, sino que fluyen por el incremento con el mismo tiempo de residencia,
reteniendo S5 oonoentradionss  individuales. La velooded e reeocion por unided e
volumen para un micromezclado completo es

C, +C,\*
n= k(=]
Sl
Para el caso de que no exista micromezclado (flujo segregado) es

r, = }kCq + kC3) (6-30)

La necesidad del factor Y4 se origina en el hecho de que cada elemento ocupa la mi-
tad del incremento de volumen. Para los mismos tiempos de residencia, el valor de
V/Q, esto es, la relacion de velocidades, basado en la  Ec. (3-18), es igual a la rela-
cion de conversiones. De esta forma,

Axm-rm {(Cl t CZ)Q]:
Ax, 1, (Ci+ C;irz 637

]

La evaluacién de la Eg, (6-37) para diferentes valores de ¢ muestra que

%;‘(,. . para = 1 primer orden 639)
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Dns1 paraact (6-39)
X,
‘—iﬁ' <1 para a> 1 (6-40)
Ax,

Por consiguiente, para cinéticas de primer orden, la conversion es siempre la
misma cualquiera que sea el grado de micromezclado. Si la cinética es de segundo or-
den o mayor, entonces Ax, < Ax, por lo que el micromezclado reduce la conver-
sion. Para obtener una conversién maxima para un determinado tiempo de residen-
cia con una cinética de segundo orden, es preferible contar con un reactor de flujo
segregado. En contraste, para reacciones de medio orden, un reactor con micro-
mezclado daria una conversion mas elevada. El efecto del micromezclado sobre la
conversion, cuando se trata de una cinética que no sea de primer orden, es general-
mente inferior al efecto de la DTR, aunque pueden presentarse excepciones. Ade-
mas, debe recordarse que las diferencias de temperatura en los reactores pueden
afectar a la conversién isotérmica en mayor grado que las desviaciones causadas por
la DTR o el micromezclado. En ejemplos posteriores se ilustrara la magnitud de es-
tos efectos en casos representativos.

6-8 Conversiones de acuerdo con el modelo de flujo segregado

En el flujo segregado, la conversion en cada elemento esta determinada por la rela-
cién tiempo-conversién, x(f), a medida que el elemento se desplaza en el reactor. Es-

ta relacién estd dada por las ecuaciones para un reactor por lotes del Cap. 2 (véase
por ejemplo, la Tabla 2-10) de acuerdo con la cinética apropiada. Puesto que la con-
version en cada elemento depende de su tiempo de residencia, para obtener la conver-
sion en cada uno es necesario dividir el efluente en elementos en base a sus tiempos

de residencia, esto es, de acuerdo con la DTR. La conversion en el elemento i es
x(6,)dJ(8,) o x(6,)J'(8,)d8. Por tanto, la conversion promedio en el efluente del reac-
tor serd

x=[ x(0)d10)= [ x(en©)do (6-41)

‘0

Para ilustrar el uso de la Ec. (6-41), imagine que se utiliza la DTR para un reac-
tor de tanque con agitacion [Ec. (6-13)], pero suponiendo flujo segregado. Se desea
calcular la conversion para una reaccion irreversible de primer orden. La funcion
x(f) es, en base a la segunda linea de la Tabla 2- 10,

- C — ~kq
Y(()) =] Z_[;n =1l=-p¢

Usando esta funcion en la Ec. (6-41) y el valor de J" () de la Ec.(6-14), la conversion
media es
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+0

1 - k,0
. k& D 88 gg 1T 5
% "o (L=abtoer ¥ dia ey (6-42)

En contraste, imagine que se supone un micromezclado completo. Entonces,
pa la mema DIR s obiene un reactor ideal e tnoue oon agiiacion. En ese &
so, la conversién para una reaccion de primer orden esta dada por la  Ec.(4-17), que
es idéntica a la expresion anterior para flujo segregado. Esto verifica la conclusion
& la Ec. 63) & qe & gab de micomezkdo no afecta a la conversin para -
nétices e primer otkn (Gempre v alndb & we la DTR comectd). Se ha llevado a
cabo? et memo desarollo pea cindtics e oten medo Yy sgundo, Y los resulir
dos comoboren s Ecs (639) y (640). Por gemplo, la convesion rexultd 8% paa
uB O & s oten on flujo sgegd Y 72%, paa un micomezokd
completo, ambas en base a una DTR correspondiente a un reactor ideal de tanque
oon agitacion. Etes cifias son para kG =10 qe e € valor qe da précicament
el efcto méimo del micomezclacd. Para reecciones ce okn medio, e efeo mé
ximo es casi el mismo, pero invertido. Estos resultados proporcionan una idea de la
magnitud de las desviaciones causadas por el micromezclado.

Ejemplo 6-4. Considérese el reactor de flujo laminar descrito en la Sec.6-4y

calole la conversin paa e reaccion e primer orckn para. la el ky =01 st
y6@ =10s.
SOLUCION:  La DTR paa este reactor esth dack por la Ec. 62 ola Ec. 629

El flujo es segregado, por lo que la Ec. (6-41) es vélida para calcular la conver-
sién. Puesto que x(f) para una reaccién de primer orden es

xX(0) =1 =g~
la Ec. (6-41) se transforma en
, @ 102
Y = P § ) Vit
x__lu(l e ')20540

Noee qe el limie inferior pera el tiempo ce residencia o es 00 en este caso,
sino que %28 = 5 s. Insertando los valores numéricos e integrando numérica-
mente se obtiene

=50 (1—e °~“~’)‘;2

= 052

Para los mismos valores de 8 y k, el resultado para un flujo tapon [Ec.
(4-17)] es

9 H. Kramers y K. R. Westerterp, “Elements of Chemical Reactor Design and Operation”, Pag. 87,
Academic Press, Inc., New York, 1963; K. G. Denbigh, J. Appl, Chem., 1, 227 (1951).
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F=1lw?=0063

y para el tanque con agitacion, Ec. (4-17) es

k. B
1 +k,

X =050

Paa caloular la conversion en ese rmactor e flujo laminar, la DTR e wn reac-
tor de tanque con agitacion es mas apropiada que la de un reactor de flujo ta-
pon. Edo no resulta evidee en la comparacion e las tres DTR e la Fig. 66.

Ejemplo 6-5. Calcule la conversién para una reaccion de primer orden (k =
0.1 s71,F =10 s) usando la DTR del Ej. 6-2 y suponiendo un flujo segregado.

soruczén: la Eg, (641) paa e a0 &

3= |'1(1 ~ e~ %19 dJ(0)

-0

donde J(f) esta dada por los datos del Ej. 6-2. En la Fig. 6-10 se muestra una
gafia de 1 emm @0 en furciin e J(). De aedo on la anterior ecuacion pe-

ra x, el érea bajo la curva, desde J(8) = 0 hasta J(6) = 1, es igual a la conver-
sion. La evadin & esa dea da Xx = 06l Eso es muo més apodmedo d

10

08

06 ]

e—O IO)
)
m
o=
i
)

(1

“f

0 —
0 02 04 06 08 (.0
J(6)

Fig.6-10 Géia ma o cdo ce kb conversion & acuerdo con el modelo e fiuo segre-
grado.
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resultado de 0.63 para flujo tapdn, que el valor de un solo tanque con agitacion
de 0.50.

En la Fig. 6-9b se muestra la DTR para este caso. Esta figura indica que, pa-
ra obtener una concordancia con los datos de DTR, se tendria que contar no con
uno, sino con cinco tanques con agitacion. Por tanto, la comparacién de DTR
confirma que un solo tanque noproporcionaria una buena simulacion del reac-
tor real. A partir de esto y del ejemplo anterior, es posible tener una idea de los
efectos de la DTR sobre la conversién para cinéticas de primer orden. Los resul-
tados se resumen en la Tabla 6-1 (Sec. 6-5).

6-9 Conversiones de acuerdo con el modelo de dispersion

En la Sec, 6-5 se us6 un balance de masa de estado no estable para un reactor de flu-
jo tubular (flujo tapén excepto para dispersion axial) para evaluar una difusividad
efectiva. Se considerara ahora el problema de calcular la conversién cuando se veri-
fica una reaccion en un reactor de modelo de dispersién operado en condiciones de
estado estable. Se escribe nuevamente un balance de masa, esta vez para estado es-
table, incluyendo los términos de la reaccion y la dispersion axial. Como de cos-
tumbre, en este capitulo el tratamiento es para condiciones isotérmicas. Se considera
ahora que se conoce la difusividad axial.

La Fig. 6-11 muestra una seccion de Az del reactor con un flujo ascendente de

velocidad uniforme y, En base a la Ec. (3-1), un balance de masa alrededor de esta
seccién sera

: dC ; ?
nra(—DL T +uC’ —nrf,(—l),_‘j—i-(‘- +UC) —rargAz=0
\ Pt Iz & fz2+Az

donde r es lavelocidad de reaccion. Dividiendo entre Az y calculando el limite cuan-
do Az — 0 se obtiene

D,,?,——u—.mr:O (6-43)

Notense las similitudes y diferencias entre esta ecuacion de estado estable y la del ca-
so transitorio, Ec. (6-25). Las condiciones limite de estas expresiones son iguales, es
decir, las Ecs. (6-27) y (6-28). Para una cinética de primer orden, la solucién es direc-
ta. Introduciendo r = k,C y usando una concentracion adimensional C* = C/Cy Y
una longitud de reactor z* = z/L, se obtiene lo siguiente para la ecuacion diferen-
cial y las condiciones limite:

DL(FC* dC* L 0’

" =
ul dz=**  dz* £ 0 (6-44)
+ Ddc*
Crgao™ = (6-45)
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Fig.6-11 Switn ad ¢ w e & fjo Lo

dc* \
d:-‘= o a*=1 (6-46)

donde @ = L/u. La solucién de las Ecs. (6-44) a (6-46) da C en funcion de z. Eva-
luando esta funcion al final del reactor, z= L, se encuentra que

C 48
'Coz l-x= 1+ B)Ze T WLDT =71 e (] ﬂ)zf,-u.-zuut..w.mﬁl (6-47)
donde
1,!'2
p= 1+ 4k,aD_L) (649
ul

Si se conocen D, /ul Y. desde luego, kﬁ, la Ec. (6-47) da la conversion pronosticada
por el modelo de dispersion, siempre y cuando la reaccion sea de primer orden. Para
la mayor parte de las demas condiciones cinéticas se requiere resolver numéricamen-
te la ecuacion diferencial.!?

Como se menciond al principio, el modelo de dispersion, como otros modelos,
estd sujeto a dos errores: representacién inadecuada de la DTR y una tolerancia
inapropiada para el grado de micromezclado. Podemos evaluar el primer error para
un caso especifico usando el modelo de dispersihn y asi obtener una solucién alter-
nada para el Ej. 6-5. El segundo error no existe para la cinética de primer orden. Sin
embargo, en la Sec. 6-8 se indicé el valor maximo de este error para las cinéticas de
medio y segundo ordenes.

10 A. Burghardt y T. Zalesky [Chem. Eng. S¢i., 23, 575 (1968)] han estudiado las soluciones de la ¢
(6-43) para diversas formas de la ecuacion de velocidad.



3 Ingenieia e la cindtica quimica

Ejemplo 6-6. En el Ej. 6-2 se encontrd que D, /uL = 0.117 proporcionaba la
mejor concorckncia entre el mocklo e dispersion y la DTR reportach. U este

resultado para evaluar la conversion para una reaccion de primer orden, con K,
=01sly#=10s.

SoLucion: De la Ec. (6-48),
B = [1+ 40.1)(10)0.117)F = 1.21

Entonces, de la Ec.(6-47),

|- x = 4(1.21)
4880997 —0.0445¢ 4

7= 040

x = 0.60

Este resultado difiere poco del valor de x = 0.61 obtenido con la DTR real (Ej.
65). S peck deor qe la conoodencia del modklo ce dispersion oon la DTR real &
adecuada para célculos de conversion.

6-10 Conversiones de acuerdo con el modelo de tanques
con agitacion conectados en serie

Bl beace cb mesa del comporene reaccionante para el primeo ce ue e de e
actores ideales de tanque con agitacion [véase la Ec.(3-5)] es

Co=kB,C3=C, (649)

donde @, = tiempo medio de residencia (¥/Q) para el primer reactor
C, = concentracion del reactante en la corriente de salida del primer reactor
o = orden de la ecuacion de velocidad

Si los demas reactores que estan en serie con el primero tienen el mismo tiempo de
residencia, el balance para el segundo reactor serd

C, —kU,C3=C, (6:50)
y para el Ultimo

Co-1 —kOCE=C, (i)
Independientemente el valor e «, b e & bbes & mm pek rohee
méricamente para obtener C, y la oonesin, sempe y aendo ® conoxa k0. y n.
Paa wsar € moddo ok fanques en agjtacion, n % demina e los daios ok U

ta, tal como se ilustra en la Sec. 6-6.
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Para una cinética de primer orden, la solucion analitica de las Ecs. (6-49) a
(651) s ddtiere faciiment; e hecho, la soluion estd e por la_ Ec. (416). Paa
tiempos de residencia iguales en todos los reactores, @, = 8,/n, el resultado es

C 1
X = - ——" - I | —
el e (T + kB, /ny’

Ese moddo e compotamiento de wn reactor % ilusta en el Ej 67, al precear
la conversion a partir de la Ec. (6-52) para las mismas condiciones utilizadas en los
Ejs. 65 y 66.

6-52)

Eppmpo 67, Usando el modelo de tanques con agitacion conectados en serie
pra smdlar la DTR cel reactor cescrito en el Ej. 62 obenga la conversion per
ra una reaccion de primer orden en lacual k=0.1s1y# =10s.

SOLUCION:  En la See, 66 ® vio qe cnoo tngues con agitacion  conedtades en
srie conoen con la DTR del reactor. Con n =5 la onesiin en bae a la
Ec. 6%) &

1 1
"=1- = | - -
X 3 =1= (1

1 — 040 = 080
[+ 0.1(10)/5]

Ese reado s e memo qe $ divo on el moddo e dispersion.  Adends,
® desvia muy pooo ol valor ok X = 061 determinedo con la DTR real (B, 65).
En ese a0, la DTR esimaca obtenida on el moddo de dispersion o el de
Qs en e & U repesentacion satisfactoria ce los cdloulos e conversion.

6-11 Conversion de acuerdo al modelo del reactor con recirculacion

En ese mocko, el gado de mezkdo en el reector real s Smula oon i reactor e

flujo con recirculacion (véase la Fig. 4-19), con una relacion de recirculacion R =
Q:/Q.. L2 eduadn e R a patir e ciis de repuesd paa N SEma o reacivo

requiere la obtencién de una ecuacion que relacione la concentracion del  efluente
(C.) con el tiempo, con R como parametro. Esta deduccién se basa en la resolucion
Ge U ecuacion diferencial parcial, tal como e comsickra en el Prob. 6- 18 La eqpre
sion resultante es andloga a la Ec. (6-34) para el modelo de dispersion y a la  Ec.
(635) paa el moko e tnoues con agitacion en serie. En la aplicacion del mocklo

para célculos de conversién podemos usar la  Ec. (4-43) de la Sec. 4-10, que da la
oncentracion - C, B efluente en tmines de la relacion e recirculacion. Por tanto,

S % se qe wn deo valor de R repreenta la DTR ol reactor redl, resulta posible

calcular la conversién. llustraremos la aplicacion de estas ecuaciones en el Ej. 6-8.

Eppmpo 68, Calole la reeocion ce reciculacion en in readtor e flujo on re-
circulacion, que se requiere para obtener una conversion del 61 9 en el reactor
real del Ej. 6-5.
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soLucion: Para la reaccién de primer orden del Ej. 6-5, la integracion de la
Ec. (4-43) nos da

V Ce dC R+1, (C
= R + 1 —_— - ") A
QI ( ) .‘(.‘ k|C X In ((.1 ( )
Sustituyendo ¢, por la Eg, (4-44) y observando que ¥//Q,= @, se obtiene
k.0 1+ R(C,/C)) B
R+1="PC/C)R+ D (8)

La relacion ¢,/C, es igual a €/C, en la nomenclatura de este capitulo. Re-
solviendo la Ec. (B) en términos de C./C,, el resultado es

C_¢C _ 1 (653)
Ci y(RH 1) eXp [k, 0/(RT1)] = K
la Ec. 659 & ¢ resultado [andlogo a les Ecs. (647) (6-52)] qe eqre

C/C, en términos del parametro R del modelo.
Puesto que X, =1 ==(C./C)),la Ec. (6-53) en términos ce oonesin &

1

= TR Dep kIR T IT-R

X

(€)

¢

Para x, =061y f§ = 0.1(10) = 0.1, la gc. (C) nos da:
R = 0.20

Podemos decir en conclusién que, un modelo de reactor con recirculacion
con una relacion de reflujo de 0.2, corresponde a un modelo de dispersién con
D,/ul =017y a un mocko ce tanques en serie con 5 tanques. Tods los mo-
los dafan wa conversion cercana a valor real e 61% per ese a0 de com
portamiento muy aproximado al de flujo tapén.

Los resutacos e los Ejs. 66 a 68 sn paa n ca0 especfficn, peo son repre-
atives e la situacion para mudhos reactores. En les Secs. 67 y 68 = vio qe los
extremos de la DTR pueden tener efectos considerables sobre la conversion, espe-
cialmente a niveles de conversién altos. Sin embargo, con modelos relativamente
simples para estimar la DTR, el error involucrado es pequefio. Expresado de otra
forma, si un ingeniero utilizara un reactor ideal de tanque con agitacion para simu-
lar una unidad casi ideal de flujo tubular, la conversién pronosticada tendria un
error considerable. Sin embargo, si se empleara la DTR medida o un modelo razo-
neble, el resuliedo sefa gorodmechmene cometo. Bl emor residial % ckbea a la
incertidumbre en el grado de micromezciado.

Td aomo lo muestran les Figs. 33 y 34, en ¢l flujo ton o en el tnoue oon agi-
facin pueckn repreetare distibuciones e tempo  ce residencia muy  diferents a
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las de la situacidn ideal. Por ejemplo, considérese un reactor de tanque con agitacion
para polimerizar un liquido viscoso, con dos serpentines concéntricos, tal como lo
muestra la Fig. 6-124. En este tipo de situacion, el fluido situado entre los serpenti-
nes, o entre los serpentines y la pared del reactor, puede estar casi estacionario,
mientras que el de la seccion central estara bien agitado. En este caso, ni el modelo
de tanques con agitacion en serie ni el de dispersion concordara con la DTR real. Sin
embargo, cuando se obtienen datos de respuesta, generalmente es posible desarrollar
un modelo especial que concuerde con la DTR. De esta forma, una combinacién de
reactor de flujo tap6n y de tanque con agitacion ideal, tal como se muestra en la Fig.
6-12b, puede simular el reactor real. Las velocidades de flujo a cada reactor y sus vo-
limenes, proporcionan parametros ajustables que pueden seleccionarse para con-
cordar con los datos de respuesta. La conversion en la corriente de salida de una uni-
dad de simulacién puede calcularse combinando los resultados de cada reactor, ob-

Flecha de la hélice

Alimentacién- ]
< Efluente
(a)
Efluente
= 5N
Alimentacion
by

Fig. 6-12  Reactor de tanque para una polimerizacién y modelo de simulacién: (g) reactor de

polimerizacion, con dos serpentings concéntricos para enfriamiento, (h) modelo de reactor de
unidades de flujo tapén y de tanque con agitaciéon en paralelo.
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tenidos de las Ecs. (4-17) y (4-18). Si este modelo es inadecuado, se pueden afadir
otras unidades de flujo tapdn o de tanque con agitacién de volimenes ajustables.
Aunque en este capitulo s6lo se han discutido reacciones homogeéneas, la presencia
de una segunda fase puede causar una DTR poco usual. Un ejemplo somprendente es
el reactor de lecho fluidificado (Sec. 10-6), en el que las particulas solidas introducen
caracteristicas no ideales en el flujo de la corriente gaseosa.

Aunque la influencia del flujo no ideal sobre la conversion puede ser solamente
un porcentaje pequerio, cuando el nivel de conversion es alto, el efecto sobre las sub-
siguientes unidades de separacion puede ser considerable. Supdngese que la  conver-
sién con un modelo aproximado es 99%, pero al tomar en cuenta el flujo no ideal se
reduce a 95%. Supdngese también que el producto debe tener una pureza de 995%.
Los sisttmas de separacion que se usan después del reactor, serfan considerablemen-
te diferentes en ambos casos. Un sistema estaria  diseftado para reducir la impureza
de 10 a 05%. Claro estd, los emores en las estimaciones de conversion, cualquiera
que fuera su origen, tal como variaciones de temperatura, tendrian el mismo efecto.

Conviene recordar que en todo el Cap. 6 se ha supuesto una operacion  isotérmi-
ca. El problema no isotérmico es de tratamiento  analitico dificil. Se puede decir que
los efectos de la operacion no isotérmica pueden ser mucho mayores que los efectos
de mezclado considerados en este  capitulo.

Denbigh!! y Levenspiel’? han descrito criterios Utiles para decidir la importancia
de las desviaciones (de conwersion) con respecto al comporiamiento ideal de flujo tu-
bular. En el flujo laminar, la difusion molecular en direccion axial causa poca des-
viacion si el reactor es razonablemente largo con respecto a su didmetro. La difusion
molecular en direccidn radial puede ser importante, especialmente para gases, pero
sirve para contramestar la desviacion con respecto al comporiamiento ideal, causada
por la distribucion de velocidades. Es decir, la difusion radial tiende a hacer que el
reactor se comporte mas como una unidad ideal de flujo tubular. Para flujo turbu-
lento, la difusion axial (que incluye ahora difusién turbulenta) puede ser importan-
te. Su efecto puede despreciarse i el nimero de Reynolds es superior a 104 vy la longi-
tud es cuando menos 50 veces el didmetro del reactor. En el flujo turbulento, al igual
que en el laminar, la difusion radial tiende a mejorar la exactitud del modelo de flujo

tapon.
PROBLEMAS

6L Se quee demier l DTR e un reectr por medio & mediciones e concereon ck
i temdor Con (n sdema oémio b cosidd oo, & odfenen los siuienies datos
M EpEh a una pkon b tamdr addoedh a ko dimeneoin

t, min 0 | 10 15 20 % 20 %

Concentracion 0 30 50 50 40 20 10 0
del trazador g/cm?

K. (G, Denbigh, “Chemical Reactor Theory”, Pags.  §-51, Cambridge University Press, New York,
1965.

12 Octave Levenspiel, Chemical Reaction Engineering, 2a Ed., Cap. 9, John Wiley & Sons, New York,
1972,



Desveiores con  mpeod A comportamiento il & ks rxoes W

(a) Crfique &0 J(6) como  J' (@) en fndn ol tiempo en wna misma figra (o) (Cull s d
tiempo medio b msceda pa kb veoockd b fuo

62 S len a cabo mediciones B Eues a una etah b fon ek & wn

recr o e S dieen ks Sguees s A um ddemiech  \eoodd ol

métrica de flujo:

LS 0 ) 5 % 5 5% 6 sl %

Concentracion o B 1w 0 4o B 0 U
del trazador g/cm?

(@) Crafique la DTR expresada como J(0) o fn & ferpof) Trace kb ana ce J'Oe
firan o tiempo en la misma fiua () (Cull s d vdor & 6 paa eda veoodd & fiujo?
63 Considere la DTR del Prob. 6-1 y determine (g) el valor de D, /uL que proporcione la
conochca més eecd ol modelo B cipsn conjos s y () e wor e n e
& mayor pecsn cuando ® w@ el modelo b B e e

64 Una mecin en fae fuich & leva a cabo comercialmente en una S e RS reeces

& b on aiecn d volimenes igeks oe geen BoEmiamee S¢ ph M

pozr efos eectores con Un oo redor cb fjo bk (Qué gab & dypesin & necesi-
e o mectr thur a deer ko omisma conesn ge e o o B BOES on &g

ot paa n mismo valor & V,/Q? Es o cdamie d ar ck D,/ul e e
g fuo o rdor thur pueda mpemle con el modelo b desin

65 Repita ¢]Prob. 6-3 para la DTR determinada en el Prob. 6-2.

66 Determine | DTR e un rectr kdémio e fijo thulr en el adl hay un flujo &
mir ol fiuido en wn anio kb radio inemo ryy edo 8@ ry(r/r, = o). Demece b d-
mmLa\embdmladmamlwaamrador( rnyn)
Cada por

o= ap- (i ]

Boee b DR om0 J(B), e #mis & tenpo medido b resicercir 8.
67 S popore como modelo pra la DTR ol sdema &l Prcb. 61 tn reactor 0@l & &
Qe on ajecion egidd ¢ um wickd & fuo gn La wveoocd voumitia & fiio y
el volumen comhinado b los o5 readores sdn ks qe en € Pab 6L (Que mxin

volimenes cb ks uwhds & fo gn y b Gme con agieon qece mejor  rEpEEN
h pr b DTR? Dk lo akoeh dd mocko
68 La dypestn add e un racr e fljo thuer & wehe menos impotre a medida
ae amenta lk logtd dfl tho (e b Fg 67). En wn ko empacado oon patiouls ine-
B pra wmentr B whdeck ® effia una ot homogénea en fe o H mode-
b & dyestn  (Sec. 65 concuerda con el fuo & kchos empacados & como el b hos
vacios, pero el parametro adimensional del modelo es D, /ud, en lugar de D, /uL (d, es el
daeto b ks particuias). Con la eoockd o fo qe ® s e numero & Reynolds es 0.
Con ek valor ck Re paa (ps D/ud, & aproximadamente 1 O. B didmetro ¢ ks patis
es1.0cm.

Suponga e queremos oberer wn fljo o BN y ge e ® loya cuando la DTR
corresponde a b & 10 s an geoh e srie (Qué bgd & tho ® requeid?
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;Cuanto més corto podria ser el tubo si nos conforméramos con més dispersion axial, lo
Que corresponde a una DTR de cinco tanques en Serie?
69, Se planea usar un sistema en serie de un reactor de tanque con agitacion y un reactor de
flujo tapdn para una polimerizacion isotérmica homogénea. Los dos reactores son de igual vo-
lumen. Se requiere tomar una decision: (debe ir el reactor de flujo tapon antes o después del
de tanque?
(a) Trace la DTR [en forma de (C/(),,.en funcion de @para ambos casos.
(b) ;Sera la conversion de mondmero igual en ambos casos si las reacciones son de primer

orden?
(©) ¢Seran las conversiones iguales si las reacciones son de segundo orden?
610. Calcule la conversion en un reactor tubular de flujo laminar para una reaccion de se-
gundo orden 4+ B—Cmakad k, =10 cm¥/(molgf y@ = 10 s la concbectn ce
alimentacion de ambos reactantes es la misma, 10 mol  g/cm?, Desprecie la difusion molecu-
lar al considerar que el flujo es segregado.
611, Calcule la conversion para el reactor de flujo laminar del Prob. 6-10, usando el modelo
de dispersion para representar la DTR real y calcular la conversion. La solucion que se re-
quiere para la ecuacion diferencial no lineal estd dada por Burghardt y Zalesky, Chem. Eng.
Sci., 2 55 (199)
612 Calcule la conversion para el reactor de flujo laminar del Prob. 6-10, usando el modelo
de tanque con agitacion en serie para representar la DTR.
613 Reconsidere el sistema del Prob. 6-10 con las mismas condiciones excepto que s com-
pararén los volimenes de diferentes reactores para obtener las mismas conversiones (con igual
velocidad de flujo). Calcule la relacién de voldmenes requerida para wn reactor de flujo lami-
nar y uno de flujo tapon para diversos niveles de conversion entre 0y 100%. i Dependen los
resultados de las concentraciones de alimentacion y de la constante de velocidad?’
614 Repita el Prob. 6-13 para una reaccion de primer orden para la cual  k, = 0.7 s7!
615 Se estudian las caracteristicas de flujo de un reactor continuo, introduciendo repentina-
mente una cantidad de un trazador miscible en la corriente de alimentacion. Las concentra-
oones dd trazador en el efluente a dvess inevalos cb tempo dequés ol isane b la adk
cion son:

{, mm 01 02 10 2 50 n K

Concentracion 1l g1 05 0 007 0 0.001
del trazador, mg/L

(a) ;Con Qué tipo de reactor ideal concuerda mejor el recipiente real? (b) Si se verifica una re-

accion isotérmica de primer orden (k, = 015 min~*)en el recipiente, £qué conversion  puede
esperarse?

616. Se va a estudiar otra reaccion de primer orden con la misma velocidad de flujo indicada

en el Prob.  6-]9, Las mediciones para esta reaccion en un reactor de flujo tubular operando

con el mismo tiempo medio de residencia, dan una conversion de 75.2%. (a) Calcule el valor

de la constante de velocidad para esta reaccion. (b) Calcule la conversion esperada para esta

reaccion en el reactor del Prob. 6-15. (c) . Se hacen algunas suposiciones para obtener la. res-
puesta en (b)? Si la reaccion fuera de segundo orden | .S€ requeririan suposiciones adicionales
para usar el mismo procedimiento de la parte (b)?

617. Una de las fuentes de etileno para productos petroquimicos es el cracking térmico de

propano para obtener etileno y metano. En una planta se usa propano que se hace pasar por
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sooones (e thos ce 16 pes e longitd Cah soddn e ooneckdh @l siguiene por medo
de tubos en U y la totalidad del sistema se introduce en un horno.
Se desea estimar la posible influencia de flujo no ideal. Para este estudio aproximado, su-
ponga que la temperatura en los tubos es constante y que los gases de la reaccion se mezclan
por completo en las U al final de cada seccion.
Las reacciones de cracking son de aproximadamente primer orden y los datos cinéticos in-
dican que se requieren tres secciones de tubo para obtener un 9% de conversion del propano
para un flujo tapon en todas las secciones. La velocidad de. flujo es tal que el nimero de Rey-
nos en los thos es 10 000 Paa ess condicones e padmeo ce dieritn axid, D, /ud s
aproximadamente 100 (d, = diametro del tubo).
Spoiech qe ¢ modo b dipesn oma e aeda e eecd e o o ided cdue
(@) la conversion final de tres secciones
(b) el nimero de secciones requeridas para un 9% de conversion.
618 A Determine la DTR para un reactor de flujo con recirculacion & funcion de la rela-
cion de recirculacién R. Esto significa que es necesario obtener una ecuacion de C./C, en fun-
cion del tiempo para un trazador de entrada escalonada que se introduce a un aparato como el
de la Fig. 4-19. Suponga que Q.= O,y que al tiempo cero, se introduce una funcion escalona-
da de la concentracion C, del trazador. Antes de =0, a través del aparato pasa un fluido
inerte de concentracion cero.
Se sugiere que la ecuacion se obtenga en la siguiente forma:

(1) Escriba un balance de masa para el trazador en un elemento de volumen AV en el reactor
de flujo tapdn.
(2) Escriba la condicién limite a la entrada del reactor para  f=0. Para encontrar la con-
centracion de entrada al reactor, escriba un balance de masa en el punto de mezclado e la
corriente de recirculacién y de la alimentacion nueva (punto A de la Fig. 4-19).
(3) Escriba una condicion inicial para la concentracién de trazador en cualquier punto del
reactor.

(@) Transforme la ecuacion diferencial parcial obtenida en el punto  allcorrespondiente lapla-
ciano. Después, resuelva la ecuacion diferencial comun resultante.

(5) Invierta la solucion transformada del punto 4 para obtener C(t,  ¥),donde C es la con-
centracion del trazador al tiempo £y \es el volumen en cualquier longitud del reactor

(6) Evalte C(t,V) para aplicarla a la salida del reactor donde ¥ ¥ Esto proporciona el re-
sultado deseado, c,(t). Exprese el resultado en términos del tiempo de residencia = §
V./0,.

B Tee wn gédia C/C afnind  ¢/p, 6 com b sepalalh oldon  obtenida e A
C D ¢hmo € podia o n valor ce mion e refjo a patir e dios b res

puesta, esto es, de mediciones de C, en funcion de  para una entrada de funcion escalo-

nada del trazador.
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PROCESOS HETEROGENEQS,
CATALISIS Y ADSORCION

PROCESOS HETEROGENEOQS

Las velocidades de reaccion y el disefio de reactores que se han considerado hasta
ahora corresponden a reacciones homogeéneas. El resto del libro estard dedicado a
ssemes heerogfnecs, en expecil a los e fases fluidks y SOlides Estos Siemes he
Bogfess SN my importanies pues la meyor pate ce los procsos e reacciones
quimicas requieren un catalizador s6lido. De acuerdo con esto, el principal objetivo
(e los tres capitlos siquiees s el estdo de la cndlica ce ks reaociones e fiLiclos
e calizadores SOlidos. En e pimeo de estos tres capitlos e presertan las
(ifrencies  esencidles  ere les velocidedes  homogfness y helogess. Deuis
discuten los agpectos generales b la catdliss v la aosomin El Cap 8 e dedicadd
a los catalizadores sdlidos, especialmente sus propiedades fisicas, pues estas pro-
pededes afeden al tenpoe e me y ce emegia en las particules catalficas.  Ade-
mg en el Cp 8 % indwe ua dsasion ce las teodas del compoamiento e los
catalizadores Olidos y e aspectos  préctioos tales como preparacion, duracion,  €fc.
Después, en el Cap. 9 se estudian la cinética y las ecuaciones de velocidad para las
reacciones (e fae fluida qe * weificn en la supefice de los catalizadores sdliccs.
Con esios temes esemos ya en posicion e considerar los efecios cB transpore en
los procesos heterogéneos (Caps. 10 y 1) y el  disefio de reactores para los mismos
Cp. 1)

Exiden ores reacciones heteroginess abes e ls Qe % besn en caldlizado-
res solidos, por ejemplo, las reacciones entre gases y solidos como la reduccion de
minerales  metflioos.  Esias reacciones gesSlido o catalices e estudian en e Cap.
14 Ademes exisen procesos  heferogénecs importantes en los que o participan fa-

ses sdlidas. Algunos ejemplos son la alcohilacion (sistemas liquido-liquido) y los

PrOceSs Ok adkordion - reaccion como la- seperacion de CO,; y H,S & los g5 por
medo ce ldones e amines. AU % foman en cuenia esias cases e proce-
S5 heteroginecs,  oentaremos  nuesta aencion en s reacciones - catalficas fluido-

sdlido.
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Los limites de fases inherentes a los sistemas heterogéneos requieren que el dise-
fio de reactores tome en cuenta los procesos de transporte (transferencia de masa y
de energia) asi como la velocidad intrinseca de reaccidn. Considérese el caso de una
mezcla gaseosa reaccionante y un catalizador sélido. Resulta conveniente usar las
mismas ecuaciones de conservacion que se estudiaron en los Caps. 3 y 4 para el disefio
de reactores. De esta forma, podremos aplicar una buena parte del trabajo desa-
rrollado para los sistemas homogéneos (Caps. 3, 4 y 5). Esto puede hacerse expre-
sando la velocidad de reaccidn en términos de la concentracion global y de la tempe-
ratura de la fase gaseosa. Estas velocidades incluiran los efectos de los procesos de
transporte. En la Ec. (3-1), el término de velocidad estd basado en un elemento
de volumen del reactor. Si el elemento de volumen incluye una regién heterogénea de
fluido reaccionante y particulas cataliticas sélidas, la velocidad apropiada incorpo-
rard las transferencias de masa y de energia del fluido a la superficie sdlida y en el
interior de las particulas (las particulas cataliticas suelen ser porosas). A estas veloci-
dades se les llama velocidades globales 0 totales y su uso permite aplicar muchas de
las ecuaciones de disefio estudiadas en los Caps. 3 a 5. Para expresar la velocidad
global en términos de propiedades totales o globales, es necesario formular expre-
siones para cada una de las etapas del proceso total. La secuencia de eventos en la
conversion de reactantes a productos es como sigue:

1 Transporte de los reactantes del fluido global a la interfase fluido-sdlido (superfi-
cie externa de la particula catalizadora).

2. Transporte de los reactantes en el interior de la particula (si ésta es porosa).

3. Adsorcién de los reactantes en puntos internos de la particula catalitica.

4. Reaccidén quimica de los reactantes adsorbidos formando productos adsorbidos
(reaccion superficial).

5. Desorcion de los productos adsorbidos.

6. Transporte de los productos de los puntos internos a la superfice externa de la
particula de catalizador.

7. Transporte de los productos de la interfase fluido-sélido a la corriente de fluido
global.

En condiciones de estado estable, las velocidades de las etapas individuales seran

idénticas. Esta igualdad puede usarse para desarrollar una ecuacién de velocidad

global en términos de las concentraciones y las temperaturas del fluido global. La

obtencidn de dichas ecuaciones se considerara en detalle en los Caps. 10 a 12, pero a

continuacién se discutird un tratamiento sencillo para ilustrar la naturaleza del

problema.

7-1 Velocidades totales de peaccion
Considérese una reaccion irreversible en fase gaseosa

Alg) — B(g)

que requiere de un catalizador sélido C. Supdngase que la temperatura es constante
y que la reaccién se lleva a cabo haciendo pasar el gas sobre un lecho de particulas no
porosas de C. Puesto que el catalizador no es poroso, no intervienen las etapas 2 y 6.
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El problema consiste en formular la velocidad de reaccion por unidad de volumen’
del lecho -esto es, la velocidad total para una particula de catalizador, ~ ¥,— en tér-
mincs e la emperara v la conentracion de A en la comene del ges global. Noe-
® (e ‘s I ls catideoes qe puedn medie 0 especificare  (Como  requisitos
de disefio), en lugar de la temperatura y la concentracion en la interfase gas-
paticula. Las velocidades tolles de las reacciones  calfficas geredlmente s e
san por unidad de masa de catalizador, esto es, como 1. Estas se convierten facil-
mente a velocidades por unidad de volumen, al multiplicarlas por la densidad global
P5 del lecho de particulas cataliticas.

La conversin tolal de A aB ene g god ® weifica e aoed on ks el
ps 1,3 a5y 7 en sie H poblema s simplifica aln més suponiendo que las elgpes
3 a5 puedn mpreemare por medio B wa ecuadidn B velooided e primer orden.
Enionces, e proceso e la reaccion tofal pueck desoribire oon tres etges: el gs A
& tangoorado cel ges global a la superficie Olida, la reaccion s verifica en la infer
fase y, finalmente, el producto B es transportado de la superficie catalitica al gas
global. Puesto que la reaccion es irreversible, la concentracion de B en la superficie
catalitica no afecta a la velocidad. Esto significa que r, puede formularse conside-

rando (nicamere les dos primeras elpes Qe imvoluoran a A. Peso qe las veloc
dades de estas dos etapas son iguales en condiciones estables, la desaparicion de A
pueck expresare en dos formes. como la velocided e trangpore de A a la wperfice

del catalizador,
I, = kya,(Cy=C,) (7-1)
0 bien como la velocidad de reaccién en la superficie catalitica,

r, = kC, (7-2)

En la Ec. (7-1), k.. es el coeficiente usual de transferencia de masa basado en una

unidad de superficie de transferencia, esto es, una unidad de 4rea externa de la
particula catalitica. Para poder expresar la velocidad por unidad de masa? de catali-
zador, se multiplica k,, por el area externa por unidad de masa, @,,.Enla Ec.(7-2),k

& la cstute de vloddad de wacion por wiced de wperfice. Pt qe ® e
quiere una diferencia de concentracién positiva entre el fluido global y la superficie

1 Td como 2 ha definico, e dlemarid ce vomn en e e ® b r, e incir aedo mes ua
paticula catalitica; de 10 contrario, no es posible considkrar los efecios fisicos e la inefase. No obsn
te, eda velodded % s en las B (348) y (3-18a) como un  expresion lcdle a i vouman diferen
ualeanacomommd(bmesaesuaa(mnmqusemgmalwsdaarlarmm
@ doed ke n koo de paticuss cadltifs como si fuem conno. Es aproximacion necesaia
pes todvia o es posble omer en cuenia s variadones en los coeficientes c tansferenia de mem
¢k e on FEED a la posicién e la upefide te wa la patica caaliica. Deoh a eso, &n la
fomuieotn ce veloodedkes toiales & uan valors pomedo o estos coeficentes en - uperfice ck fa
patioula. B & ¢ valor qe  represania como k. el Ec. (H)

2 En lugar de U@ velocidad por nickd de mea e catalizador, s Ecs (1) y (7-2) podan eqresar-

s como velocidedes por wnided ce perficie extema, en Ao G0 MO % neoesiaria a:. ol Ec )y«
o b Ec (72 wfa por wikd de wpefice catalftica También podia usare ue veloodd por par
ficla. Por o gened, % emplead ki velodced por unided b e



34 Ingenierla de la cinética quimica

solida para transportar A4 al catalizador, la concentracion superficial -, sera inferior
a la conoertracion en el ges global, C,. Por tanto, la  Ee, (72) muesta qe la veloo-
dad es menor de lo que seria para C, = C,. En este caso, el efecto de la resistencia a
la transferencia de masa consiste en una reduccién de la velocidad. La Fig. 7-1
mesta  esquematicamente la foma en qe varfa la concentracin entre el ges globel
y la superficie catalitica.

La velocidad total puede expresarse en términos de  C, obteniendo primero la
expresion para C, en las Ecs. (7-1) y (7-2); de esta forma,

i
2w i

Entonces el resultadc; se sustituye en la Eg, (7-1) o en la Eg, (7-2) para obtener

———Cp (7-3)

kk_a_
pi k.a, +k

r Cb Cb (7-4)

1/k + 1/k,, a,

Esta es la expresion para la velocidad total en términos de la concentracion global
del reactante. La segunda igualdad muestra que los efectos de la reaccion y de la ve-
locidad de transferencia de masa son aditivos. Puesto que los términos  estan en el
denominador, son resistencias a la velocidad. De esta forma, se habla de una resis-
tencia a la reaccion (rmino 1/k) y de una resistencia a la transferencia de masa (tér-
mino 1/k..a.).La linea continua de la Fig. 7-1 muestra el perfil de concentraciones
para este caso. Se trata de una ilustracién muy limitada de la velocidad total, pues
no se consideraron los efectos de la transferencia de calor y sdlo interviene la trans-
ferencia externa de masa (las particulas cataliticas no son porosas). Estas restric-
ciones se eliminan en el tratamiento detallado de los Caps. 10y Il, pero este ejemplo
simple ilustra el significado de las \elocidades totales de reaccion para sistemas hete-
rogeneos.

La reaccion ~ \
controla, C, = C, Y

C,

controla C,=0 \

SRR

DiStanCia e

Fig. 7-1 Transferencia de masa entre el fluido y la superficie catalitica.
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Para desarrollar estos resultados se ha empleado una  reaccion hipotética. Resul-
ta interesante conocer la magnitud de la velocidad total para situaciones reales.
Afortunadamente se dispone de un numero considerable de datos experimentales.
Las mediciones par la oxidacion de SO, con aire en un catalizador de platino, depo-
sitado en forma de granulos cilindricos de !/, x 1/, plg,* dieron una velocidad total
de 00956 mol g/h)(g de catalizador). La temperatura global del gas fue de 465 °C y
la velocidad del gas en el lecho catalitico era de 350  Ib/(h)(pie?). La composicion glo-
bal corresponderia a una presion parcial de SO, de 0.06 atm. En estas condiciones,
tanto la resistencia a la transferencia de masa como a la transferencia de calor entre
el gas global y la superficie de las particulas cataliticas tienen importancia. Los
caloulos con la Ee. (7-1) indicaban que la presion parcial del SO, se reduciria a 0.040
atm en la superficie solida, con respecto a 006 atm en el gas global. Esta diferencia
relativamente grande significa que la resistencia a la difusion era considerable. Si se
evaluara la velocidad sin tomar en cuenta esta resistencia -esto es, si se determinara
para pso, = 006 atm a 465 °C— seria 0333 mol g de SO, reaccionando/(h)(g de ca-
talizador). A pso, = 0.04 atm seria 0.0730. Por consiguiente, el error resultante de
despreciar la resistencia a la transferencia de masa seria alto; es decir, la velocidad
calculada de esta forma resultaria  (0.33370.0730)(100), o 350% més alta que la velo-
cidad total.

En realidad, la temperatura en la superficie del catalizador es aproximadamente
15 °C superior a [a temperatura del gas global (véase el Ej. 10-2), debido a la resis-
tencia a la transferencia de calor. Por tanto, la reaccion se verificaba en la superficie
del catalizador a 480 “C. De acuerdo con la energia de activacién de esta reaccidn,
una elevacion de temperatura de 15°C aumentaria la velocidad en 3 1 %. Por consi-
guiente, al despreciar la resistencia a la transferencia de calor se obtiene un valor pa-
ra la velocidad, que es 3 1% inferior al de la total. Si no se tomaran en cuenta ambas
resistencias, la velocidad seria  (0.333/0.0956)(100), o 250% superior a la global. Pa-
ra esta reaccion exotérmica, las resistencias a la difusion y térmica tienen efectos
opuestos sobre la velocidad. El ejemplo es un caso extremo en cuanto a que la resis-
tencia a la transferencia de masa es relativamente alta en comparacion con la resisten-
cia a la reaccion. A temperaturas inferiores y/o a velocidades del gas mas bajas
sobre el granulo catalitico (un valor de  k, més alto), el efecto de la transferencia de
masa es menor.

Con frecuencia, las resistencias a la transferencia de calor son mucho mayores
que las resistencias a la transferencia de masa, lo que contrasta con el ejemplo ante-
rior. Como ilustracion, considérense los datos de Maymo y  Smith® para la oxidacion
del hidrégeno con oxigeno en un catalizador de platino sobre alimina. Se midieron
las velocidades y temperaturas para un solo granulo catalitico poroso (de 1.86 ¢cm de
didmetro) suspendido en un gas bien mezclado, conteniendo primordialmente  hidrd-
geno con un pequefio porcentaje de oxigeno y vapor de agua. Debido a la turbulen-
cia en el gas, la diferencia de concentraciones entre el gas global y la superficie del

R W Okn R W Shik; y J. M. Smh Chem. g Progr., 2 614 (1%0)
Las paticuls ean e almina poos, peo ¢ plaino estba deposiedo en la superfice extema, por

& hecho,  utilizd i caalizador mo poroso.

A Maymo y J M. Smith AICHE J., 12, 845 (1966).

TIRW
‘
lo que,
5
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granulo resultaba despreciable. Sin embargo, existia una resistencia térmica signifi-
caive, por lo que la Emperdtura b la superfice del grdnulo era superior a la el ges

global. El granulo era poroso con una distribucion uniforme de platino. Por tanto,
exidian resisencias intemes o a la transferencia de mesa como @ la de calor En

una determinada corrida, la velocidad medida de produccién de agua fue 49.8 x
106 molg ce catalizador)(s). Este es el velor totdl e incluye los efectos ce les resis-

tencias fisicas internas y externas. Las temperaturas del gas global, de la superficie
el galo y dd oo del mismo, ean 899, 101 y 77 C, respectivamente S

midio fambén la velocided e la elpa quimica en la superficie, por medo de exper

mets oon particules  catalfticas fires, oon las cudes o s presentben  diferencies

de temperatura o concentracion entre el gas global y la superficie o el interior de la
particula. La velocidad intrinseca se expresé mediante la ecuacion

r = 0.655 py20te$230RT (7-5)

donde p esta en atmoésferas y Ten grados Kelvin. Es posible evaluar el efecto de la
residencia edema en la siguiente fome: & caleula pimero la velocided @ la tepe

ratura de la superficie (101 + 273 K) y po, = 0.0527 atm, que es la presion parcial
del oxigeno, tanto en el gas global como en la superficie del granulo. Sustituyendo
estas cantidades en la Ec. (7-5), se obtiene r, = 54.3 x 107 mol/(g de

cadlizador)s). Si e evdlera la velodded en s condiciones del ges globel (899 w
y Po, = 00627 am), el resultado e la Ec. (75) sia 436 x  107% molg ce cataliza-

dor)(s). Por tanto, al despreciar la diferencia en las temperaturas externas se
obtendria una velocidad igual a [(54.3 = 43.6)/(54.3)](100), 0 20% menos Qe € V&
lor  cormecto.

Ese gemplo muestra mbién los efedos de las resisiencis a la tansferencia de
me y e eegl en d intrior o ganulo cataliico. La emperaira amena hacia
el centro del granulo y lo mismo sucede con la velocidad, pero la concentracion de
oxigeno disminuye, lo cual tiende a reducir la velocidad. El valor total de 49.8 x
107 es el resultado del balance de ambos factores. Por consiguiente, el error neto
que resulta del uso de las condiciones globales para evaluar la velocidad es  [(49.8 —
43.6)/49.8] (100) 0 12%% En ese caso, el inoemento neto cebido a los efecios 8-
mics edtemes e inemos pracicamente contramesta el efecto adveso de la resisten
cia interna a la transferencia de masa. En el Cap. Il se presenta el procedimiento pa-
ra calcular los efectos de los gradientes internos sobre la velocidad.

Considérese un interesante ejemplo adicional. Esta ilustracién se refiere al trata-
miento de granulos de UQ, con &cido fluorhidrico gaseoso de acuerdo con la reac-
cion.

UO,(s) + 4HF(g) — 4UFy(s) + 2H,0(g)

Se trata de un tipo diferente de reaccidn heterogénea que se puede describir como
gesido no catalica. Bxaminee el proceso en condiciones  iniciales (t = 0), prlo
que no ha habido oportunidad de que se forme una capa de UF,(s) alrededor del
gido &  UQ,. B poeo es muy smilr a de las reacciones catalfficas  gessdlich.

El fluoruro de hidrégeno gaseoso es transferido del gas global a la superficie de los
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gaus & UQ,, reccioa en la inefae granloges y el H,0 fomab = difunce
en el ges globel. Si e gdnulo no es poroso, toda la reaccion e verifica en la superfi-
cie exterior del granulo de UO, y solamente es posible un proceso de transporte ex-
terno. Costa® estudid este sistema suspendiendo granulos esféricos de 2 cm de
didmetro en un reactor de tanque con agitacion. En una corrida, a una temperatura

e gs globdl e 377 “C, la empeta e la superfice e e 462 °C vy la velocidd
observada resultd r = 6.9 x 10-¢ mol UQ,/(s)(cm? de superficie reaccionante). En
estas condiciones, las concentraciones de HF gaseoso fueron 1.12 x  10°% mol g/cm?
en la superficie del granulo, y 1.38 x 10-% mol g/cm? en el gas global. Se encontr6
que la velocidad intrinseca de reaccidn estaba determinada por

£ = 40Cyee~ 7R T mol g/(cm?)(s) (76)

donde T esta en grados Kelvin y €, en moles gramo por centimetro cibico. Si se
evallia la velocidad en condiciones de gas global, la  Ec. (7-6) da 5.0 x 10" mol
g/(s)(cm?). Enoness, los efectos combinedos e uma diferencia edema de tempera

tura y concentracion sirven para aumentar la velocidad de 5.0 x 107% a 6.9 x 10¢
mol g/(cm?)(s), o 38%. En este caso, la temperatura en la superficie del catalizador
s % °C nés aa qe la dd ges global, y eso tiene un efectd dominere sohie la ve-

locidad de reaccion. El efecto de la resistencia a la transferencia externa de masa
consiste en reducir la velocidad en un valor correspondiente a la relacién de con-
centreciones de HE 112 138 o 1%

72 Tipos de reacciones  heterogineas

Tods los eemples e la Sec. 7-1 comesponden a gessdlido. Ese es quizd, el fipo de
sistema heterogéneo mas importante; debido a su gran utilizacion en la industria
quimica. La mayor parte de los productos quimicos comerciales se preparan por la
convesion e maias  primes  mediare  reacciones quimicas.  Diches  reaccionss g
neimente  requieen  calalizadoress Y &fos sudken s Olides. Puesh qe s Empe
raturas deben ser altas para que las velocidades sean rapidas, el fluido reaccionante
ek esir en fae oo Ee s geplos ce reacciones catalficas gessdlido a
gran escala estan las principales transformaciones de los hidrocarburos: cracking,
sintesis, deshidrogenacion (por ejemplo, butadieno y butenos a partir de butano),
isomerizacion,  desulfuracion, et La cirética y el disefio b readoes paa estos Sis
temas han recibido mucha atencién y la mayor parte de las ilustraciones de  disefio
estaran dedicadas a este tipo (Cap. 13).

Les reacciones hetrogness gessdlido puedn sr o cataliticas” Un genplo s
el tratamiento con HF de los granulos de dioxido de uranio que se describié en la
Sec. 7-L Push qe uo de los reacantes efd en fae Sdlich y & corsume, la veloc-
dad de reaccion cambia con el tiempo. Por tanto, estos procesos son basicamente

t E, CCaayl M S AICKE J., 11,941 (197)
T Julian Seey, Bmes W. Bas y Hong Yong Som, “‘Gas-Solid Retions”,  Academic Press, New
Yok 1976,



358 Ingnefaceia  cinética quimica

transitorios, en comparacion con la operacion de estado estable de los reactores
caalitioos ges<0lido. El procsso pera la fusion de minerdes como el sulfuo de zing,

ZnS(s) + 30,(g) - ZnO(s) + SO, (g)

es de este tipo. La conversion de CaCQO, a Ca0 en los hornos de cal constituye otro
ejemplo. Otro més es el proceso para preparar HCl en un reactor de transporte® a
partir de particulas de sal; la reaccién es

2NaCl(s) + SO,(g) + H,O(g) - Na,SO,(s) + 2HCl(g)

En muchos tipos no cataliticos se va formando un producto sélido alrededor del
nicleo reaccionante [por ejemplo, en la Gitima ilustracidn, el Na,SO,(s) ® va dos-
tando alrededor de las particulas de  NacCl]. Esto introduce los procesos fisicos adi-
ciondles de transferencia ce calor y ce mesa a través e uma capa B productd alrede-

dor el reaciante Slido. Difirendo ce s reacciones no catlficas gessdlido, e fa
regeneracion de catalizadores que han quedado desactivados por la deposicién de
. ol en la superficie interior. Bl tipo més comin e regenercion & la com-

bustion (con aire) del carb6n que se ha depositado gradualmente en las particulas
caliices usacks en les reacciones con hidrocaues. Mudes e les elges fisicas

quimicas involucradas en este proceso son las mismas de las reacciones cataliticas
gas-s6lido. La principal diferencia es la naturaleza transitoria de la reaccién no
cataliica. Este tipo e reaccion hetrogfea e corsiderad en €l Cap. 14 O pro-

ceso dindmico no catalitico es la separacidn o purificacion de gases o liquidos por
adsorcién. Generalmente, estos procesos se llevan a cabo en tubos empacados con
particulas adsorbentes. Algunos ejemplos son la adsorcion de los hidrocarburos de
aio peso mokecular ce s comientes ce ges en lechos de cabon adivado, v la elimi-

nacion de contaminantes organicos del agua con carbon activado.

Un ejemplo de estado estable de reacciones no cataliticas es la forma de  gas-
liquido en la que un reactante gaseoso se adsorbe en el liquido y subsecuentemente
racdioa en l fae liquida En estos cass, €l reactor e ser ua comma ok ad
Loion a contracormiente 0 concurriente & o burbujas’ Gubto & g a taks
de una fase liquida continua, una columna de rociado o un tubo empacado con
particules inertes). Aluncs gempls sn la separadon e GO, e n ges por ko
cion y su reaccion en una solucion acuosa de una amina. '

Las reacciones liouido-sdlico, donck la fae sOlida es wn catdlizador, son oo G-
po de sistema heterogéneo muy coman en las industrias quimica y del petréleo. La
alcohilacion con un catalizador de  AlCly(s) constituye un ejemplo. En estos siste-
mes, el caalizador siele formar compljos oon los reactantes y/0 los poducts, ¥
tasoma en wa mezda didodiquido muy poco  cefinice, e % podda  describir

& Un redor b tangoore s similr a los ce ledho fuidificado (Fig. 1-8), exgb qe les patiouks
fuidifices & mueven en el reactor y den ck & an b e g
9C. G. Hagberg y F X Krupa, Proc,4h  Int. Smp. Chem, React Eng, Sec. IX; Pég. 408, abril

‘1976, Heickloerg, DECHEMA, Frankfurt
10 PV Dadwets “Gasliouid ons”, McGraw-Hill Book Company New Yok, 1960



Procesos - heterogénecs, - catdlisis y atooin

como una lechada o suspension. El tratamiento analitico de estos casos es dificil.
Tambén exisen ssemes e tes fass cn i ges, wn lido y un liquido. La hidro-

genacidn de liquidos casi siempre corresponde a este tipo. Por ejemplo, se puede
Peparar e sUspension ok particulas cataliticas s a ks & b ad = butw

jea hidrégeno. Por lo general, estas reacciones se llevan a cabo en reactores de tan-
que con agitacion, donde la alta capacidad calorifica del contenido del tanque
simplifica el control de la temperatura de la reaccion de hidrogenacion, de
caracteristicas exomnicas. Eds  ssemes gesHiouidosdlido involean— varis et
pas fisicas y, de hecho, la resistencia a la difusion del hidrégeno disuelto hacia la
paticula cataliica, suele ser importante. En los Caps 10 y 13 & corsicerad el trata-

mieno  cuantietivo ce la combireddn de elBpes fisicas v quimices en dichos  reacto-

res de suspension. Por lo general, los sistemas de polimerizacion son de este tipo.
Por ejemplo, el etileno se suele polimerizar disolviéndolo en un liquido que contiene
particuls  caaliicas en uspension. Bl reactor b lecho  percolador &5 uma foma di-

ferente de un sistema liquido-solido. En este caso, el gas y el liquido, por lo general
en flujo concurrente, pasan sobre un lecho fijo de particulas cataliticas. Esta forma
se usa cuando no es practico gasificar el liquido debido a su baja volatilidad. A los
hidrocarburos liquidos pesados se les eliminan los compuestos de azufre con esta
clase de reactores. La fase gaseosa es primordialmente hidrégeno. La oxidacion de
liquidos también se lleva a cabo en reactores de lecho percolador (véanse los Caps.
0y )

También existen reacciones liquido-liquido. La alcohiiacion de hidrocarburos
con &cido sulfirico o HF como catalizador constituye un ejemplo.

Las reacciones no cataliticas sélido-s6lido son importantes en la fabricacion de
productos ceramicos.! Parece ser que las resistencias a la difusién pueden ser im-
pofares en ese tipp de sstemes. Paa los sidemes Sdlidosdlido es dificl definir el
proceso de difusion, pues existen cuando menos dos posibilidades: difusion volu-
mética en ¢l Sdlido y difusion superficial en s interfases v en s cars e los crista-
les.’? Se sbe muy poo sbe la cinéica e les reacciones sdidosdico en la interfa-
€ recionae, pes la meyor pate de las medidones induyen efectos de  dlifusion.

CATALISIS
El primer paso para la determinacion de velocidades totales consiste en analizar los
processs asociados oon la superficie sdlick  (adksorcion, desorcién Yy eigpes intrinsecas

de reaccion en la lista del principio del capitulo). Empezaremos con una breve
descripcion cualitativa de la naturaleza de los catalizadores, para después terminar
con un tratamiento de la adsorcion. A medida que la informacion cinética comenzo
a acumularse durante el siglo pasado, se hizo evidente que las velocidades de un
buen nimero de reacciones estaban influidas por la presencia de un material que en
si memo permenecia sin cambiar durane el proceso. En 1836, J. Berzelius!? revi-

11 W Kingay Kines of Hh Tempaalie Processes™, I Wiley&  Sons, Inc., New Yok 1%9;
G.Gn  Chem, Rev., 2 57 (199

2R, J. Arrowsmith y J. M. Smith, Ind.eng. Chem., Fund, Quart., 5, 327 (1966).

13}, ) Berzelius, Jvshe,  Chem., 15, 237 (1836).
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sO cuidadosamente esas reacciones, llegando a la conclusién de que intervenia una
fuerza “catalitica”. Entre los casos que €l estudi6, se encuentran la conversion del
dmidn en azier en pesnca b &ides, la descomposicion del pedxido e hidd-

geno en condiciones alcalinas y la combinacion del hidrégeno y el oxigeno en la su-
perficie del platino esponjoso. En estos tres ejemplos, los cidos, los iones alcalinos
y el platino esponjoso, son los materiales que aumentaban la velocidad pero
permanecian sin modificarse en la reaccion. Aunque el concepto de una fuerza
catalitica propuesto por Berzelius ha sido descartado, se ha retenido el término de
cadlisis para desoribir todos los procesos en los cuaks la velooded e la reacdion es-

ta influida por una sustancia que permanece sin alterarse quimicamente.

7-3 Naturakeza de las reacciones catalfticas

Aungue el catalizador permanece sin cambiar al final del proceso, no es indispen-
sble que el maeid no tome pate en la reaccion. De hecho, las teoras actales que
traian e edqlicar la acividad de los catalizadores postlen que € maerial toma par-
e ativa en la reacion. A partir del concepo e la enemia de activacion desamolla-
o en el Cyp 2 e mecnsmo ok catdlisis cebefa sor tl, que la enegla de activacion
disminuya en presencia del material catalitico. En otras palabras, un catalizador es
givo a amenar la velodidd b la reeccin, debido @ qe hece posbe un mecx
nismo alterno, cada paso del cual tiene menor energia libre de activacién que la del
pocsso no - catalizado. Por eemplo, en €l caso e la reaccion entre el hidrdgeno v el
oxigeno en presencia de platino esponjoso este concepto sugeriria que el hidrégeno
se combina con la esponja de platino para formar una sustancia intermedia, la cual
reaccionaria oon el oxiggo pera dar el poduco final, regenerandose el catalizador,
Tarbén * posla qe el mecang qe ivoluia la superficde de pltino e verifi-
ca a una velocidad mayor que la reaccion homogénea entre el hidrdgeno vy el
oxigeno.

La combinecidn o fomecn e un complgjo entre el reactante y el calizador s
una de las bases mas cominmente aceptadas para explicar la catalisis. Por ejemplo,
supdngase que la reaccidn total

A+ B=C

e catalizada Por medo e dos centros acivos, o purtos cafalitioos, X, Y X, (U
fomen  complejos  con Ay B. la reacin resla vedkoamere catdlfica oiendo

la secuencia de etapas es tal que los centros Xy X3 se regeneran después de haber
s la fomein e C. En um foma gened, € pooso pueck esorbice como

2. B+ X,=BX,
3. AX, +BX;=C + X, + X;

NoE® Oue, mientiss e X,y X; & ombien y regenean Varies \eoes, o % pueck
decir por ello que su capacidad catalitica y/0 su numero permanecen siempre CONs-
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tantes. Por ejemplo, pueden intervenir venenos que eliminan lentamente del sistema
a X; y/o X,, ferado la \eloockd caaliica Lo oue cisingue a esta disminuoon ce
actividad catalitica de la de una reaccion catalitica en la cual no se regeneran X,y
X;,, es que la secuencia de formacion de un complejo y de regeneracion ocurre
muchas veces antes de que X y X,, queden inactivos. En la secuencia no catalitica
no se presenta una regeneracion de X. Por tanto, aunque los catalizadores pueden
deteriorarse, su vida activa es mucho mayor que el tiempo de reaccion requerido.

Una cantidad de catalizador relativamente pequefia puede causar la conversion
de una gran cantidad de reactante. Por ejemplo, Glasstone! sefiala que los iones
olpricos, @ e conoenradion de 10 mol/L, amentan en forma apreciale la velo-
cidad de oxidacion del sylfuro de sodio con oxigeno. Sin embargo, la idea de que
ura equeﬂa(aubddecaallzajor[miecasarmaltogratbdemm m Sg
nifica que la concentracion de catalizador no sea importante. De hecho, cuando la
raciin o involura i meaniso e cader, U velooidad s ser proporcionel
a la ooncentracion e catalizadior, Estose compende on més facllicad  consiceran-
0 e a0 de reaccionss on caalizadoress e superficie. En la reaccion e hidrdgeno
y oxigeno con catalizador de platino, se ha encontrado que la velocidad es directa-
mene proporcional a la superficie de platino. En ese caso exise una proporcionali-
dad simple entre el area superficial del platino y el nimero de centros X que catali-
zan la oxidacion del hidrégeno. Aunque no siempre existe una proporcionalidad
simple en s reacciones oon catalizadores Sdlidos, en les catdlisis homoginess por o
gererd  prevalece  ura proporcionaliced  directa ente la velocided Y la concentracion
0d cailizador. Por gjemplo, la hidrdliss ce ésteres en uma soludidn &ida cepencerd
de la concentracion de ion hidrégeno que actlla como catalizador.

La presencia de un catalizador no cambia la posicion del equilibrio en una reac-
dn revesble. Esa condwsion & ha compobedo en fomma experimental variss ve-
ces. Por ejemplo, la oxidacién del bioxido de azufre con oxigeno ha sido estudiada
oon tes catalizadores. platino, Oxido fémico y pentdxido de vanadio. En los tres ca
s0s, las composiciones de equilibrio resultaron iguales.

U de lss caracteristicas importares ce un caalizador &5 su efeco sobe kb s
lectividad cuando pueden verificarse varias reacciones. Una buena ilustracion es la
(escomposididn ¢l ol Lla  dsoomposion Bmica podee gl acdiakdehido,
etileno e hidrégeno. Sin embargo, si el vapor de etanol se pone en contacto con
particulas de alimina, los Unicos productos son etileno y agua. En contraste, cuan-
do el etanol reacciona sobre un catalizador de cobre, el Gnico producto que se ob-
tiene es acetaldehido.

Lz caackridicss gererls ok los  cablizadoress pueden mumie cmo Sige:
L Un cadlizador acdlera la reaccion @l proporcionar  ofros  posbles  mecanismos e

ra la formacion de producfos, siendo la energia de activacion de cada etapa

catalftica, inferior a la de la reaccién homognea (0 catalitica).
.. Bn e cido e la reaccion, los centros de catélisis afives & combiren on aendo

menss W recnte Yy quedn liores al aparecer el producto. B centro liberado e

pueck recombiner con oo reactnte pera producir oo ciclo, v asi suceshamente.

u s Glasstone, “Textbook of Physical Chemistry”, Pag. 1104. D. Van Nostrand Company, Inc.,
New York 1940.
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3. Se requieren cantidades de centros cataliticos comparativamente  pequefias para
formar grandes cantidades del producto.

4. La conversién de equilibrio no es alterada por la catalisis. Cualquier catalizador
que acelere la reaccion directa en un sistema en equilibrio también  cataliza la
reaccion inversa,

5. El catalizador puede afectar radicalmente a la selectividad.

S hen dmevedo egemples ce un tipo de catdlisis lameck negeve, donde la ve-
locidad disminuye en virtud del catalizador. Posiblemente la teoria méas razonable
para la catélisis negativa se ha desarrollado para las reacciones en cadena. En estos
casos, % ha postlado qe el catalizacor rope s cadknes e la reaccion, 0 s el
pes e sceca en e mecansmo el proceso. Por gemplo, el Gxido nitico  recuce
la velociced e cesoomposioion cel aceialdehido v del e efflico.  Aparenemente, el
Oxido nitrico tiene la caecterisica de combirere con s  radicales fibres  involuora:
dos en e mecalmo e la reaccidn. Los helogenos, en especial € yodo, Bmbién ac-
tlan como  catalizadores negativos en cietas recdiones geseoss homogfes. En la
combinacion ¢ hddgro y del odeng donk & cee gl = prsen2 N meenis
mo en cakna, € yoob posblemene adla destuyendo los redicales necesarics para
la propagacion de las cadenas.

También existen reacciones en las que la velocidad aumenta con la concentra-
cion del producto. A estas reacciones se les llama autocataliticas. Los ejemplos més
omns on ls procesos de fementacion “catalizados’ por  micoomganisms 0o
mo levacres, becteriss y alges. Los processs son complejos, pero pueden  describir-
se en forma aproximada como una reaccion entre una alimentacién organica y un
microorganismo para obtener productos y mas microorganismos. Por ejemplo, la
fermentacidn del az(car puede describirse como:

Alimentacion organica + microorganismo - podicts inetes + mé levadua ()

(O ¢ &) (levadura) (alcohol)
Si un reactor por lotes contiene inicialmente una solucion de azicar y una  pequefa
cantidad de levadura, la velocidad aumentara a medida que se verifique la reaccion,
s kb kvl qe ¢ podee @bén es wn redane. B Ofima indancia, € ago-
tamiento del azcar causard que la velocidad llegue a un maximo y disminuya ten-
diendo a cero. El microorganismo no actlia como un catalizador verdadero, pues es
un reactante, pero su presencia incrementa la velocidad. La bibliografia contiene
tratamientos muy detallados de estas cinéticas anormales, debido principalmente a
que esta relacion de velocidad en funcion de conversidn tan poco usual conduce
a poblemes muy interesantes de skeodion ' opfimizacion e reactores. 516 Los estr
dios cinéticos se ilustran en el Prob. 7-5 para la oxidacion bacteriana.

74 Meansmo ok las reacciones  cataliticas
El concepto de que un catalizador provee un mecanismo alterno para efectuar la re-
adn y ge e camino e més rApido, ha sido desanollado en muches casos indi-

15 K. B. Bischoff, Can. J. Chem. [Eng., 44, 281 (1966).
16 K. J. Laidler, “Chemical Kinetics”, McGraw-Hill Book Company, New York, 1965.



Pocsss  heterogéneos, catdlisis y adkorcion »

vidudles. LA caracteriica comOn & esa ida cosse en qe el cadlizador y w0 0

ms e los racntes fomen wn complgo imemedio, W compussd ce union ckbil

que es inestable. Este complejo toma parte en reacciones subsecuentes, dando por
resultado los productos finales y la regeneracion del catalizador. La catalisis homo-
fea peck explicre en muchos casos en Bminos de ese conoepin. Consicérese

por ejemplo la catélisis con &acidos y bases. En soluciones acuosas, los acidos y las
besss puecen aumenr la velodded ok la hiodlisis de azcares, dmidones y ésteres.

La cinética de la hidrolisis del acetato de etilo catalizada por el acido clorhidrico,
puede explicarse por el siguiente mecanismo:

1. CH,COOC,H; + H+=CH,COOC,H [H"]
2 CH,COOC;Hy[H'] + H,0 =C,;H,OH + H* + CH,COOH

Paa qe esa reacin calfica sa de meyor rapidez oon respecd a la hiddlisis no
catalftica, la erergia libre de activacion e los pescs 1 al 2 debe s meor paa cada
uno que la energa libre de activacion para la reaccion no catalitica.

CH,COOC,H; + H,0 =CH,COOH + C,H;OH

En forma similar, la hidrogenacion catalitica heterogénea del etileno por medio
de un catalizador solido, puede representarse por los siguientes pasos:
L

AF,

L C2H4 + /"1 :—‘CZH4X1
AF,
2. Hy + X,CHy =C,H,[X,]H,
AF3
3. C2H4[X1]H2 :C;HG + X

donde X; es un centro activo del catalizador solido y C,H,[X;]H, representa el
complejo formado entre los reactantes y el catalizador. La reaccion homogénea, de
acuerdo con la teoria de las velocidades absolutas ya discutida en el Cap. 2, podria
escribirse como

Complejo
activado

fiTad
C2H4 + HZ =C1H4'H2 =) CzHo

e donck el carbo ¢k enegla libre paa la fomeddn o compueso adtivado, AF,
& la eegia lire b actvedin e la reaccion homogrea La efectividd el catali-
zdr £ eqlica omado cmo bee qe la enegia libre e adivedidn pra b o
de los pasos en el mecanismo catalizado, es un valor inferior a AF*.
Estas ilustraciones, especialmente la hidrogenacién del etileno, son simplifica-
cones exdremes. Deben cosickrase om0 mocklos e fendmenos y o cmo mec
nismos. EI mecahismo real de la hidrogenacion del etileno es bastante complejo. A
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pesar del considerable esfuerzo que se le ha dedicado a esta reaccion, todavia no se
ha propuesto un mecanismo que sea plenamente satisfactorio. No obstante, el siste-
ma proporciona una oportunidad para comparar velocidades homogéneas y hetero-
géneas. Usando datos publicados, Boudart!? encontrd que las velocidades homogé-
neas y las cataliticas pueden expresarse como

Thom = 1027~ 43 000/R,T (7-8)
[ =2 x 1037713 000/RT  (catalizador de CuO-MgO)  (7-9)
A 600 K, las velocidades relativas son

Ll g43 000-13 000N600R, ~ 1ot

Thom
En este caso, el catalizador ha causado una notable reduccion de la energia de acti-
vacion total, lo que probablemente se debe a la sustitucion de una etapa homogénea
dificil por una reaccion superficial, que se werifica con més facilidad y que involucra
etileno adsorbido. Los resultados conducen a la cinética observada por Wynkoop y
Wilhelm, *® reaccién de primer orden con-respecto al H,y de orden cero en lo que
concierne al etileno fuertemente adsorbido.

Las tres etapas postuladas para la hidrogenacion catalitica del etileno indican
que la welocidad puede ser afectada tanto por la adsorcion y la  desorciéon (gtapas 1 y
3) como por la reaccion superficial (etapa 2). Se pueden imaginar dos casos extre-
mos: que la etapa 1 O la 3 es lenta con respecto a la 2, 0 que ésta es relativamente len-
ta. En la primera situacion los factores importantes son las velocidades de adsorcion
o desorcidn, pues son los que determinan la velocidad, mientras que en la segunda,
se necesita la concentracion de la especie adsorbida comespondiente al equilibrio con
respecto a las etapas 1 y 3..Cualquiera que sea el caso, interesa conocer el nlmero de
centros en la superficie catalitica, o cuando menos el  &rea superficial del catalizador.
Estos factores requieren un estudio del eguilibio de adsorcion y sus velocidades. Es-
te es el objetivo de las Secs. 7-5a 7-7.

El mecanismo detallado de como operan los catalizadores sélidos requiere un
conocimiento de la estructura del complejo entre el reactante y el centro catalitico.
Los conocimientos a este respecto se han ido obteniendo muy poco a poco. En la
Sec. 84 se incluye un breve resumen de las teorias sugerides y de la evidencia experi-
mental.

ADSORCION

75 Quimia de superficies y adsorcion®

Aun las superficies més cuidadosamente pulidas desde un punto de vista microsodpi-
co no son completamente lisas, sino que presentan imegularidades con hendiduras y

17M Boudat,  Jnd.Ctin  Belg., 3 %3 (1959).

18 R Wynkoop y R. H. Wilhelm, Chem. Ene. Pog., 46, 30 (1950).

19 Para una discusion de la termodinamica y la cinética de la adsorcion, véase Alfred Clark, “The
Treoy of Adopion ad Catalyss’ Academic Pes New Yok 197
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protuberancias altemacks, Las  superficies imegulares o epeciamente suscentibles
a ls camps e fueza residales. En estos puntos, los Atomos perficies del SOl
O puedn atraer a ores domos 0 mokous e la fae geseom o liouida circundan

te. Analogamente, lss spefices de los crisles puos tienen cmpss e fuezs no
uniformes debido a la estructura atomica del cristal. Dichas superficies también
ceman oon centos acivos més susceptibles @ la adortion. Se pueden preseniar dos

tipos de adsorcion.

Adworion  fisica.2 E pimer ipo de adsortion mo es espectfico y es similr a pro-
0 ok condesacion. Las fuezes qe aeen a ls mokcuks bl fluido a la superfi
ce Slica geremente son ckébiles, v el caor desprendido durane el proceso e ad-
sorcion e o mEvo oten ce megnitd qe el callor de condensadidn, esto es, ck 05
a5 kcal/mol g. El equilibrié entre la superficie solida y las moléculas del gas se al-
canza con rapidez, siendo facilmente reversible, debido a que los requerimientos de
eegia son muy pequefios La enegla de activacion ok la adorion fisica es por lo
gereral infeior @ 1 keal/mol ¢ Esb es um oonsecuenda diedia del hecho ce e les
furzas involuoacss en’la ackborddn fisica son cfbikes. La adsoion fisica o pueck
explicar la actividad catalitica de los sélidos para reacciones entre moléculas relati-
vanee esiables, pus o hay poshiliced e gandes disminooness e la eegia e
adfivecion. Las reacciones superfiidles de domos y radicales lires algues veoss i
wlwoan  pequefios cmbios en s enegias e activecion, y en esios casos, la adsor-
cion fisica puede constituir un factor de importancia. Ademas, la adsorcién fisica
sirve para concentrar las moléculas de una sustancia en una superficie. Esto puede
resultar importante en los casos que implican reacciones entre un reactante  quimi-
swobido y wn comesdane qe puedh s ackobido fisicamente. En este tipo de siste-
mg, la reaccion catlfica s verficada ente resctrs  quimisobidos y  fisicamente
adsorhidos.

B gab cb akoodn fisca deminye on rpidz a medda qe la emperdta
aumenta, y por lo general es muy pequefia por encima de las temperaturas criticas
ol comporere ackobido.  Esp condtitye o comprobecidn de qe la razon e la
cadlisis o s la abocion fisica Por eemplo, la welocidd de oxicadion el bidxido
te aafe oon un cailizador de platino, o es apreciable a mencs de 0 °C; sn em
bargo, esta temperatura es considerablemente superior a la temperatura critica del
biéxido de azufre, 157 “C, o del oxigeno, -119 °C, La adsorcidn fisica no depende,
de una manera definitiva, de las irregularidades en la naturaleza de la superficie, si-
no que, por lo general, es directamente proporcional a la extension de la superficie.
La catickd b adoorion o s limila a ura capa monomoleculr en la superficie dl
SOlido, en eyecial ceca b la empedum e condensadin. A medick e b capes
de moléculas se depositan en la superficie solida, el proceso se va pareciendo cada
VZ ms a e oondensacion.

Los estudios de adsorcion fisica son Utiles para la determinacion de las pro-
peckcks ok los calizadores Sdlids. De esta fomp, las popiechoes e dea superfi-

cial y distribucién de tamaiios de poros de los catalizadores porosos, pueden gya-

20 Para una descripcion detallada de la adsorcion fisica, véase D. M. Young y A. D. Crowell, “Physi-
cal Adsorption of Gases.” Butterworths & Co. (Editores), Londres, 1962.
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luarse en base a mediciones de adsorcion fisica, Estos aspectos de la adsorcion fisica
se consideraran en el Cap. 8.

Quimisorcion.?! El segundo tipo de adsorcion es especifico e involucra fuerzas
mucho mas potentes que la adsorcion fisica. De acuerdo con el trabajo de Lang-
muir,? las molécules adsorbidas se retienen en la superficie por medio de fuerzas de
valencia del mismo tipo que las que se presentan entre atomos en las moléculas. El
obsenvd que se formaba una pelicula de Oxido estable en la superficie de los alambres
de tungsteno cuando se encontraban en presencia del oxigeno. Este material no era
el 6xido normal WO, ya que exhibia diferentes propiedades quimicas. Sin embar-
go, el andlisis de las paredes del recipiente que contenian el alambre, indicaron que se
desprendia WO, de la superficie de los alambres que se descomponian. Esto sugiere
el siguiente tipo de proceso:

AW-0,] »2WO,

donce [W @ QJ comesponde al compuesto adsorbido. Los altos calores de adsorcion
representan una evidencia adicional en apoyo de la teoria de que dicho tipo de adsor-
cion se basa en enlaces de valencia. Los valores experimentales son de la misma mag-
nitud que los calores de reacciones quimicas, esto es, de 5 a 100 kcal/mol g.

Taylor? sugirio el nombre de gquimisorcién para describir y distinguir este se-
gundo tipo de combinacion de moléculas geseosas con superficies solidas, Debico al
alto calor de adsorcién, la energia de las moléculas que se encuentran adsorbidas
mediante un proceso de quimisorcion, puede ser muy diferente de la comespondiente
a las propias moléculas. Por consiguiente, la energia de activacién para reacciones
con moléculas quimisorbidas puede ser apreciablemente inferior a la de un proceso
homogéneo. Bajo estas condiciones, la quimisorcidn explica el efecto catalitico de
las superficies  SOlidas.

Existen dos clases de quimisorcién: la de tipo activada y, menos frecuentemen-
te, la no activada. La quimisorcién activada significa que la velocidad varia con la
temperatura, de acuerdo con una energia de activacién finita en la ecuacion de
Arrhenius. Sin embargo, en algunos sistemas, la quimisorcion se verifica con gran
rapidez, lo que sugiere una energia de activacién cercana a cero. A ésta se le llama
quimisonion o acioada’ ES muy frecuente que para un determinado  sistema gas-
solido la quimisorcion inicial sea no activada, mientras que las Ultimas etapas del
proceso son lentas y dependen de la temperatura (adsorcidn activada).

En la Fig. 7-2 se muestra una relacién cualitativa aproximada entre  1a tempera-
tura y la cantidad adsorbida (tanto fisica como quimicamente). En este caso se  Supo-

21 para un tratamiento mas detallado de la  Quimisorcion, véase D. 0. Hayward y B. M. W. Trapnell,
“Chemisorption”, 2a. Ed., Butterworth & Co. (Editores), London, 1964.

22 1, Langmuir, J, Am. Chem. Soc., 38, 221 (1916).

2 H. S. Taylor, J. Am. Chem. Soc., 53, 578 (1931).

24 Como ilustracion; la quimisorcion de hidrdgeno en niquel a temperaturas bajas es no activada; véa-
se G. Padberg y J. M. smith, J.Caralysis, 12, 172 (1968).
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Fig. 72 Efecto ce la temperatura Sobre la adsorcion fisica y la activach.

ne que la quimisorcion es activada. Al excederse la temperatura critica del compo-

nente, la adsorcién fisica tiende a un valor de equilibrio muy bajo. Ademés, a medi-
da que se eleva la temperatura, el grado de adsorcidn activada se hace importante,

debido a que la velocidad es suficientemente alta para que se adsorban cantidades
significativas en un tiempo razonable. En un experimento de adsorcion comun en el
adl ® wn ls  periodos wes e tiempo, la anva b adkorddn amea al elevar

la temperatura a partir de un valor minimo, como se muestra en la Fig. 7-2 con una
linea ocontine. Qench la emperdia. & ebva todaviamés, la disminucion en €l va

lor de equilibrio para la adsorcién activada retarda el proceso y la cantidad adsorbi-

da pasa a través de un maximo. A estas elevadas temperaturas, aun la velocidad de
los procesos activados relativamente lentos puede ser suficiente para dar resultados
e % rodmen bestane a las condiciones de equilibio. Por fanfo, la cuva cont-

nua que representa la cantidad adsorbida se aproximara al valor de equilibrio de la
adsorcion activada, representado por la linea punteada.

Se ha explicado que la efectividad de un catalizador s6lido para reacciones de
moléculas estables dependen de la quimisorcion. De acuerdo con esto, el intervalo
de efectividad de un catalizador debe coincidir con el intervalo en el cual exista una
Quimisorcion aprecisble e U0 0 mes e los reactantss. Esdp % indica en la Fig 72
por medio de las lineas punteadas verticales. Por tanto, hay una relacion definida
entre la cantidad de quimisorcion de un gas en un sélido y la efectividad del sélido
como catalizador para las reacciones. Por ejemplo, muchas superficies metélicas y
(e Odds medlioss akoben oxigeno fidiimente, v % ha encorrado e estos e
teriles son buencs calizadoes paa las reacciones ck oxickcion. Qo U reac-
cion se verifica cataliticamente a temperaturas bajas, la Fig. 7-2 no es aplicable. En
estos casos, la catalisis se debe a una quimisorcién no activada. Asi, el etileno se
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hidrogena sobre niquel a -78 °C, temperatura a la cual seguramente existe una ad-
sorcion fisica del etileno.

Una caracteristica importante de la quimisorcion es que su magnitud no excede-
ra de manera apreciable a la que corresponde a una capa monomolecular. Esta limi-
tacion se debe al hecho de que las fuerzas de valencia que retienen a las moléculas en
la superficie, disminuyen ripidamente con la distancia. Estas fuerzas son demesiado
pequeiias para formar un compuesto de adsorcion, cuando las distancias a la super-
ficie son mucho mayores que las distancias usuales de enlace.

En la Tabla 7-1 se resumen las diferencias entre la quimisorcion y la adsorcion
fisica.

Para desarrollar ecuaciones de velocidad para reacciones cataliticas, se necesi-
tan expresiones cuantitativas para la adsorcion. Langmuir? propuso formulaciones
simples para las velocidades de adsorcion y desorcion de gases (que también son
aplicables a liquidos) sobre superficies solidas. Aunque su estudio estaba dedicado a
la quimisorcidn, los conceptos se han empleado exitosamente para la obtencion de
una valigsa relacion entre el volumen de un gas fisicamente adsorbido y el &rea su-
perficial total del adsorbente (véase la Sec. 8-1). Ademés, el tratamiento de Lang-
muir puede ampliarse para desarrollar relaciones (tiles entre las velocidades de
quimisorciim y la velocidad de las reacciones cataliticas, incluso para superficies que

Tabla 7.1 Adsoreion fisica y quimica

Parametro Adsorcion ~ fisica Qmmm
Adsorbente Todos son sélidos Algunos son sblidos
Adsorbato Todos son gases por Algunos son gases quimi-
debajo de la temperatura camente reactivos
critica
Intervalo de Temperaturas bajas Generalmente  temperaturas
temperatura altas

Calor de adsorcion

Bajo(=AHond)

Alto, del orden de los calo-
res de reaccion

\klocided  (energia Muy r§pida, baja E No activada, baja Esacti-
de activacion) vada, alta E
Rango de accion Es posible con capas mul- Capa monomolecular
tes
Reversivilidad Altamente reversible Generalmente irreversible
Importancia Para la determinacion del Para la determinacion del

area superficial y el tama-
fio de los poros

area de centros activos y
la evaluacidnde 1a cinéti-
ca de las reacciones su-
perficiales

25 1. Langmuir, J. Am. Chem. Soc., 40, 1361 (1918).
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no obedecen los postulados basicos de la teoria de Langmuir. Esta segunda aplica-
cibn s« estdia en el Cap 9. Las etapes e akorion desorcion en la conversion to-
@l de reacaes a poducos (e la lista a pricipio del capfiulo) pueckn ser muy

rapidas y, por tanto, verificarse en una situacion practicamente de equilibrio. Por
consiguiente, también es necesario conocer la relacion de equilibrio entre la con-
centracin e ackorbente en el ges (0 liuido) y la canticed acsoice En la Sec. 76
€ consickran esias isolemmes ce equiliorios, las fomes de Langmur y ot y en la

Sec. 7-7 se estudian las velocidades de adsorcion.

7-6 lIsotermas de adsorcion

A Tramieno ce Lagmur ce la adomion L deriveciones  meiemédticas e las
rleciones pedn levare a cdo wando como medich ok la canided  adkorbick, ya
¥ la fraccion de superfice que ha sido reabieta 0 la concentrecin o ges adkor
bido en dca spefice Ame s« isadn arbs  pocediments, e s &
mes (il pea los desanolios cinéticss (Cap. 9). Las suposiciones ce imporiancia son
como sigue:?6

1. Toda la superficie del catalizador tiene la misma actividad para la adsorcidn; es
Cecir es ura suparfice lisa. Sin embago, s pueck emplear el conoeo ce supe-
ficie irregular con centros activos, si se supone que todos los centros activos
tienen la misma actividad para la adsorcion y que el resto de la superficie no lo
tiene, o bien se puede usar una actividad promedio.

2. No hay ineraccion enre las moléouls ackobices. Bt quiee decr qe la canti-
dad adsorbida no tiene efecto en la velocidad de adsorcion por centro.

3. Toda la adsorcidn tiene lugar mediante el mismo mecanismo, y toda adsorcion
compleja tiene la misma estructura.

4. El grado de adsorcion es inferior a una capa monomolecular completaen la  su-
perficie.

En el sistema de una superficie solida y un gas, las moléculas de éste chocaran
contiruamente oon la uperfide y ue fraccion e elles s acherid Sin embao, &
hido a su enegfa cinética rotcional y vibreciondl, lss mokaes més enegdlics
desprenderan continuamente de la superficie. De esta forma, se establecera un
equilibrio, de manera tal que la velocidad a la cual las moléculas chocan con la su-
pefice y pemarecen en ella por ue catied aprecible ce tempo, e exilibrarén
exactamente con la velocidad a la que las moléculas se desprenden de la superficie.
La velooided e akoridn r, 22 igd d nimeo de colisiones, K. e ls modou
ls e gs on la superfice por sgundo, muliplicc por wn fcior Foque representa
la frcion e les mokoues que chocan y e & achieren. A ua temperatr fijs, el
nimeo de colisiones serd proporcional a la presion p del ges (0 a U concentracidn)
y la fraccion F seré constante. Por tanto, la velocidad de adsorcion por unidad de
perfice limpia serd r.F. B e igd a kp donck k & wa consane e involuora
a la fraccion Fy a la proporcionalidad entre 1.y p.

2 También se supone g4citamente que cada centro sélo puede acomodar una particula adsorbida.
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Puesto que la adsorcién se limita a capas monomoleculares, la superficie puede
dvidie en dos partes: la fraocion @ cbied por wa cga monomokeclr de Mok
uis ackobices y la fraodidn 1 - @ Qe &8 dsobiel Ya qe slamee puedn
adohere s mokcuss qe golen la superfice no cbieta del catalizador, la ve-
locidad de adsorcién por unidad de superficie total sera proporcional a1l ==@;esto
€S,

r,= kp(1=6) (10

La velocidad de adsorcion sera proporcional a la fraccién €e la superficie cu-
bierta y esta dada por la expresién

r,= k' (7-11)

La cantidad adsorbida en el equilibrio se obtiene igualando r, yr, Y calculando 4. El
resultado, llamado isoterma de Langmuir, €S

) __kl’ v Kp _ (-12)

Tk tkp 1+Kp o,

donde K= k/k’ es la constante de equilibrio de adsorcion, expresada en unidades
de (presion)‘. La fraccion 6 es proporcional al volumen de gas adsorbido, v, puesto
que la adsorcién es inferior a una capa monomolecular. Por tanto, la  Ec. (7-12)
peck %r considerada como una rElacidn ente la presion del ges y el voumen adsor-

bido. Esto se indica escribiendo = y/v,,, donde v, es el volumen adsorbido cuando

todos los centros acfivos estn cubiertos, esto es, alando hay U o3 monomole-
cular  completa

La ooncertracin en bex a la Ec. (12 pede obtererse introduciendo el con-
ogto e e concenracion - adorbich C, epesah en moks pon gao e catalizr

dor. Si C,, representa la concentracion correspondiente a una capa monomolecular
onpe e el catalizador, enonoes la velocided e adboin en moks() (@ e
catalizador) es, por analogia con la Ec.(7-10),

r, = k.C,(C,-C) (r13)
ok k. es la consante ce \elociced pera €l catalizacor C, & la ooncentracion el
comporente ackobible en el ges. De la msma fomg, la Ec. (7-11) se transforma en

r,=k.C (7-14)

En el equilibrio, las velocidades expresadas por las Ecs. (7-13) y (7-14) son iguales,
luego

C= # (7-15)
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donde la constante de equilibrio K, es ahora igual a &./k’., y esta expresada en uni-
dedes de (cone.)™!, centimetros clibicos por mol gramo. Puesto que C/C, = 6, la Ec.
(7-15) puede describirse también  como

K.C, (7-16)
0 4 K.C,

que es una forma anéloga a la Ec. (7-12), pues C, es proporcional a p.

La Ec. (7-15) predice que los datos de adsorcidn deben tener la forma general
que muestra la Fig. 7-3. Notese que, a valores bajos de  C, (0 bajo recubrimiento de
la superficie, #) la expresion es una linea recta con una pendiente igual a  K.C,..Los
puntos de datos en la Fig. 7-3 comesponden a la adsorcion fisica de n-butano sobre
gel de silice (S, =832 m?/g)a 50 °C.? La linea continua representa a la Ec. (7-15),
donde

/
/;" C. =085 x 102 mol g/g gel de silice

y la constante de equilibrio de adsorcién es

K.=41x 10° em¥/mol ¢

Para este caso de adsorcion fisica, la Ec. (7-15) concuerda bastante bien con los
datos. Las mediciones se hicieron con mezclas de n-butano y helio (a atm de pre-
sion total para variar C,. El porcentaje de n-butano en el gas, correspondiente a la
concentracion C,,se muestra como una segunda abscisa en la figura, Ademas, _ ¢
muestra como segunda ordenada. Estos valores se calcularon a partir de  # C/C ;
Es interesante observar que la isoterma es lineal hasta llegar a aproximadamente 6 =
010, esto es, una concentracion de gas de 1% de nduteno en He. Esto significa que
el denominador de la Ec. (7-15) es casi unitario a concentraciones bajas. La region
de linearidad depende del sistema adsorbente-adsorbato. Por ejemplo, para el mis-
mo gel de silice a 50 °C, la isoterma lineal resulta aplicable hasta 2% de adsorcion de
propano y hasta mas de 4% de etano.

Los datos de quimisorcion no siempre concuerdan con la  Ec. (7-15). Sin embar-
go, los conceptos basicos en los que se basa la isoterma de Langmuir, esto es, las
ideas de un equilibrio dinémico entre {as velocidades de adsorcion y desorciény un
tiempo de adsorcion finito, estin bien fundamentadas y son de gran valor para el de-
sarrollo de la cinética de las reacciones cataliticas fluido-solido. Las Ecs. (7-13) a
(7-15) forman la base de las ecuaciones de velocidad que se presentan en el Cap. 9.

B. Otrs isotermas y calores de adorcion. Los cinco tipos de isotermas de la Fig.

74 se han llegado a observar experimentalmente. 28 Notese que la forma lineal de la
Ec. (7-15),

NP ey WSt AJCHE J., 14 769 (1968).
D), 0. Hayward y B. M. W.  Trapnell, “Chemisorption”, 2a. Ed., Butterworth & Co. (Editores),
London, 1964.
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Fig. 7-3 Datos de equilibrio de adsorcion para n-butano sobre gel de silice (area superficial
& m¥/g)a D °C.

C —] (K‘ C,. )(:g : (7'17)

concuerda con las cinco isotermas con concentraciones de fluido muy bajas. Sin em-

bargo, sélo la curva Iconcuerda con la expresion de Langmuir en todo el intervalo

de concentracion. Las desviaciones con respecto a la forma de Langmuir, probable-
mente se deben a los postulados de centros de la misma actividad y a que no hay inte-
raccion entre centros ocupados y desocupados. Puede incluso conjeturare que  estas
suposiciones corresponden a un calor de adsorcion constante. De hecho, es  posible?®
derivar la isoterma de Langmuir suponiendo que AH, es independiente de  @. El calor
de adsorcion se determina a partir de datos de equilibrio de adsorcidn. Primero se
aplica la ecuacion de Clausius-Clapeyron al sisiema de dos fases de gas y componen-
te adsorbido en la superficie:

( T( V TV -V)
donde ¥y ¥, son los volimenes por mol de componente adsorbido en el gas y en la

superficie, respectivamente. Despreciando el primero y suponiendo un comporta-
miento de gas ideal para ¥ se obtiene

Bk 5. Laidler, & Pys. chem., 53, 712 (1948).
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Para que la ecuacion de Clausius-Clapeyron sea valida, el proceso debe ser de una
sola variable. Esto significa que la Eg, (7-18) s6lo puede aplicarse para una con-
centracion constante del adsorbato en la superficie, esto es, a @ constante. Si se dis-
pone de datos de equilibrio de adsorcion a diferentes temperaturas, se pueden usar
las pendientes de las curvas de p en funcion de T a @constante, junto con la Ec.
(7-18) para calcular AH, La Fig. 75, tomada de Beeck,® muestra dichos calores de
adsorcion isostéricos en funcion de § para el hidrdgeno sobre diverses peliculas  me-
talicas. Estos resuliados son tipicos de casi todos los calores de adsorcidn, en cuanto
a que muestran una disminucion de AH al aumentar la superficie cubierta. Para ad-
sorciones fisicas, los valores de AH, son méas bajos. Por ejemplo, para nitrogeno y
nbutano, los calores de adsorcion (con una superficie cubierta esencialmente igual a
cero) sobre un catalizador de tamiz molecular (zeolita sintética tipo 5A) son 4.3 y
10.3 keal/mol g.3

Ofras dos isotermas muy conocidas pueden clasificarse con relacion a su  depen-
dencia con respecto a AH == ), La isotema de Temkin puede obtenerse en base a la

30 0. Bk DS oraday Soc.,8, 118 (%0
3IN. Hashimoto y J. M. Smith, Ind. Eng.Chem. Fundam., 12, 353 (1973).
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isoterma de Langmuir, suponiendo que el calor de adsorcion disminuye linealmente
al aumentar @.32 El resultado es

0=k,Ink,p (7-19)
donde k, Y k, son constantes a una determinada temperatura. La Fig. 7-5 muestra
oe wa dgninodn lineal e AH oon respecio a 6 ootk oon algunes s pe

ra e H, sbe pdliuks medis S ha obtenido* we concorknda similr pera el
N, quimisorbido en un catalizador de hierro con promotor.

La isoterma de Freundlich puede obtenerse suponiendo una disminucion
logaritmica de AH,, con respecto a #; esto es,

AHn: —AHO ]Il 6 (7'20)

La isoterma corresponde a la forma

0= c(p)'” (7-21)

donde p tiene un valor superior a la unidad. Debido a su flexibilidad, muchos inves-

tigadores han encontrado concordancia entre sus mediciones y la isoterma de
Freundlich en un intervalo razonable de concentraciones. Por ejemplo, hidrégeno
0 e tungsteno® y biddido ce aafie (En solucdn auos) e cabdn ac-
tivado.% En et (imo sisema, s encontd que la forma e conoentracion e la Ec.
(7-21)a 23 °Cera

|

50

oo

w |

A, kea/ mol g

Fig. 7-§ Calores de adsorcidn en funcion de la superficie cubierta para el hidrégeno sobre
peliculas metélicas.

32 A. Frumkin y A. Slygin, Acta Physico  Chem., 3, 791 (1935); S. Brunauer, K. S.Love,y R. G.
Keenan, J. Am. Chem. Soc., 64, 751 (1942).

33P. H. Emmett y S. Brunauer, J. Am. Chem.Soc., 56, 35 (1934).

M G. Halsey y H. S. Taylor, J,Chem. Phys., 15, 624 (1947).

35R. M. W. Trapnell, Proc.Roy.Soc.(London), A206, 39 (1951).

36 Hiroshi Komiyamay J. M. Smith, AIChEJ., 21, 664 (1975).
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Cso, = 0.180{(C)so,]** (2
donde

C, = concentracion del SO, en agua, mol g/cm?
C = Concentracion de SO, adsorbido, mol g/(g de carbon)

Como conclusion, conviene hacer notar dos puntos. Primero, la isoterma de
Freundlich puede reducirse a la forma de Langmuir o de Temkin efectuando las
simplificaciones apropiadas. Puede considerarse como una forma empirica general
Qe indue a oms dos fipos ks egecffios. Seundo, 0 ek eseAe Qe ua
wla isoema del tipo de Langmuir 0 de Temkin concuerde oon los datos en la tofali-
dad del intervalo de valores de f,

7-7 \eocidacks  de - adkoraion

Tal como ya se senald, en el Cap. 9 usaremos la formulacion de Langmuir [Ecs.
(710) y (1 1)] pera velocicboes e ackomion con el oo e obener expresiones

de velocidad para reacciones cataliticas. También se dijo que pocas veces se puede
usar la formulacion de Langmuir en un amplio intervalo de concentraciones de ad-
sohente. Por consiquiente, resulla Ul estudiar lo que & she aeta e s velocid

des de adsorcion y comparar esta informacién con los postulados de Langmuir.

La velocidad a la cual las moléculas de un gas chocan contra una superficie
oqresth e mokeulas(©) (cm? & spefice) s p/QRemk,NHV2 S § & la fracion
(e oolisores e resln en  quimisotin, eX0 o5 Iyprobabifidad  de  adherencia, la
velocidad de adsorcion es

e B . (7-23)
(2nmk 5 TY'*

o=

donde p es la presion del gas y m es la masa de la molécula. Tal como lo  sefalan
Hayward y Trapnell,* por diversas razones, §<1. Dos de ellas son especialmente
impoenies. B0 & puedn quimisober ls mokodas qe posen ke emegia ok act-

vacion requerida, y las moléculas que poseen la energia necesaria pueden no  quimi-
sorberse debido a que la configuracion de la molécula y de la superficie pueden no
permitir el paso por el complejo activado. La  fraccton de moléculas que poseen la
energia requerida sera ¢*'®+7, donde E es la energia de activacion para la quimisor-
¢ion. La probabilidad de configuracion para que una molécula ocupe un solo  lugar®
serd proporcional a la fraccion de la superficie no ocupada, esto es, 1= 8. De esta
forma

s = ol = 0)e ERT (7-24)

3 D. 0. Hayward y B. M. W, Trapnell, “Chemisorption”, 2a. Ed., Butterworth & Co. (Editores),
London, 1964.

3 Si una molécula (por ejemplo, Q,) se disocia al adsorberse y ocupa dos centros adyacentes, la proba-
bilidad de configuracion serd (1 w= )%, cuando menos para valores bajos de ff,
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donde « es la constante de proporcionalidad, también llamada coeficiente de con-

dersacion.  Combirendo les Ecs (723) y (7-4) s« cbtiere

ye” EReT

r,= W[)(l- 9) (1-25)
Esta expresion ideal para la velocidad de adsorcién no siempre concuerda con

los datos experimentales. Las velocidades observadas disminuyen tan rapidamente

al aumentar @, esto es, la fraccion cubierta, que esto solo puede explicarse si la

gega ce advadion amea on 0. Admes el coeficente e oondensdOn  puece

vaiar on @, Ess varaciones pueden debee a ure helerogeneiced ce la superficie

es decir, la acliviced e los centros varia, por lo que los velores e ay E on difeen

s paa divesss lugares de la superficie. Los cenros més adives tendiian la enemia

te adivacion més beja y serfan los pimeros en ooupase Por ora parte las fuerzas

Ge interaccion ente los centros ooupedos Y los o ocupedos @ambién poddian expli-

car las desviaciones. En cualquier caso, es necesario volver a escribir la  Ec. (7-25)

mostrando a «y E como funciones de §:

_ d(f))c’_ E(8)/RyT
;= Wp(l -0) (r-26)

Resulta instructivo comparar la expresion de Langmuir, Ee, (7-10) con la Eg,
(726). Si esta (ltima es comecta, entonoss k ek Ec (-0 e ua fudn ¢k la s+
pefice cubieta. Sn emba, la razdn ¢k qe o Yy E sn fudoes & 8, s qe los
dos pimeros postulades e la teorfa de Langmur (e la Sec. 76, A o stisfacen
experimentalmente; esto es, en las superficies reales no todos los centros tienen la
misma actividad y existen interacciones.

Paa muhes cas e quimisomion, la vaiacion e la velooded oon e a
la superficie cubierta puede incluirse totalmente en el término exponencial de la  Ec.
(7-26), PS5 @ (B) Y 1 = @ SO0 funciones mudo mes céoiles Eso conobee al Siguien
te resultado (para temperatura constante)

o= Bpe™" 72

que se conoce con el nombfe de ecuacion de Elovich.?® La Ec. (7-27) puede
obtenerse® & kb Ec. (7-26) suponiedo que a & ondane y qe E e ua fndon [i-

neal de #. También puede derivarse suponiendo que E es constante, pero que el ni-
mero de centros es una funcion de la superficie cubierta y de la  temperatura.*!

393, Yu.Elovichy G, M. Zhabrova, Zh. Fijz, Khim., 13, 1761 (1939); S. Roginsky y Ya. Zeldovich,
Acta Physicochim., 1, 554, 595 (1934).

4 p 0. Hayward y B. M. W. Trapnell, “Chemisorption,” 2a. Ed., Butterworth & Co. (Editores),
London, 1964.

411 A Taylor y N. J. Thon, J.Am. Chem. Soc.,74, 4169 (1952); M. J. D. Low, Chem. Rev., 60,
27 (1960).



Procesos heterogéneos, catélisis y adsorcion 377

Los datos experimentales para velocidades de quimisorcion son bastante  esca-
505.42 Usando mediciones de respuesta a  pulsaciones,** se ha encontrado que las ve-
locidades de adsorcion de hidrogeno sobre catalizadores comerciales de niquel y
cobalto* (sobre Kieselguhr) a temperaturas de unos 297 K, son 1.0 x 102y 1.6 x
10* mol g/(g catalizador)(s). Con técnicas similares se han  medido*® \elocidades de
adsorcion  fisica de etanopropano y n-butano sobre gel de silice a 50 “C. Las cons-
tantes de velocidades, (k.C..), en el. intervalo de concentraciones para el cual la velo-
cidad es de primer orden [C = Oenla Ec.(7-13)], fueron: 167 cm?/(s)(g de gel de
silice) para C,Hg, 255 para C;Hg y aproximadamente 1500 para n-C,H,e. El aumento
de la constante de velocidad al incrementarse el peso molecular resulta 16gico, pues
los hidrocarburos més pesados se adsorben con més repidez y fecilidad. Se ha  apli-
cado la teoria del estado de transicion (explicada en la  Sec. 2-6 para las reacciones
homogéneas en fase gaseosa) para predecir el coeficiente de condensacion. La caren-
cia de conocimientos precisos sobre la estructura del complejo activado en la super-
ficie sdlida, dificulta estos calculos y la evaluacién de los valores numéricos de las
velocidades.

Antes de dejar el tema de las velocidades, es importante mencionar la etapa de
desorcion. Puesto que la desorcidn es un proceso endotérmico,*® generalmente
tendra una energia de  activacioh significativa (véase la Fig. 2-1). Esto significa que la
desorcidn sera un proceso activado aunque la adsorcion no lo sea. Si AH, es el calor
de adsorcién en el centro, las energias de activacion estan correlacionadas en la si-
guiente forma:

E,=E, - AH, (7-28)

Se ha encontrado que las velocidades de quimisorcion de hidrdgeno en un deter-
minado catalizador de niquel no eran activadas” (E, ~ 0), pero la energia de activa-
cion de desorcidn era de 138 kcal/mol g, esto es, del mismo orden de meagnitud del
calor de adsorcion (-13.5 kcal/mol g).*#” Para adsorcién de hidrégeno sobre un ca-
talizador de cobalto/Kieselguhr, la quimisorcion también resultdé no activada, con
E, = 5.2 kcal/(mol g).,4

2

4 Ve por gempo, s resiimenes & medoonss ce velodded e quimisordidn e Taylor y Thon,
Hamad y  Tigonell

4 G Pabag y J. M. Smify J. Catalysis, 12 12 (1%8) J. C. Adin y J. M. Smify J. Caralysis, 18,
57 (1970).

4 En redlichd, les velooickdes e intercambicese mideon paa ceueo en e dmés e hiddge:
o, an lo o, la supefice del caalizador esaba Saurada o hiddgeno.

48 P Streidr y J M. Smihy AIChE J., XU T2 (1968).

4 Agnos procesos ce uimisorddn son- encotémicos, por lo qe, en estos casos, la desorcion & eo
#ma Véase J M. Thomas y W. J. Thomas, “Introduction © te Prindpies of Heerogeneous Cataly-

sis'’, Pag. 0 Academic Pes Inc, New York, 1%7.
41 G, Padberg y J. M. Smith, loe.cit.
@ ). C. Adrian y J. M. Smith, Joc, Cit.
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PROBLEMAS

7L En forma similar a la Fig. 7-1, muestre esquematicamente los perfiles de concentracion

para una reaccidn catalitica reversible de primer orden. Considérense tres casos: (@) la reaccion
controla, {(b) la difusion controla, y {¢) un caso intermedio.
72 Explique por qué la resistencia a la transferencia de masa reduce la velocidad total en
mayor grado a temperaturas altas que a bajas. Suponga que no hay resistencia a la transferen-
cia de calor.
73 Considerense las reacciones endotérmicas ; Tienen las resistencias a las transferencias de
calor de masa efectos complementarios o contrarios sobre la velocidad total?
7. En un reactor continuo se lleva a cabo una reaccion gaseosa con un catalizador sdlido.
El sistema es isotérmico, pero se cree que las resistencias a la transferencia de masa son impor-
tantes. (g) Supdngase que se aumenta la turbulencia en la region gaseosa cercana a la superfi-
cie catalitica. ; Aumentaria 0 disminuiria la velocidad total? (#) Si el sistema no es isotérmico,
la reaccion es exotérmica y se aumentara la turbulencia, jaumentaria o disminuiria la veloci-
dad total?
75 Existe una necesidad creciente de lograr una mejor comprension de las reacciones a base
de bacterias. Por ejemplo, la mayor parte de las plantas de procesamiento de desperdicios de
aguas negras para la purificacion de aguas municipales se basan en oxidacion bacteriana (pro-
ceso de lodos activados). Una de las caracteristicas especiales de la oxidacion bacteriana es que
las bacterias no sélo catalizan la oxidacion de compuestos carbonosos, sino que ademas, los
compuestos de carbono proporcionan el “combustible” para el desarrollo de las bacterias.
Considérese como ilustracion un reactor de tanque con agitacién que opera con régimen conti-
nuo de estado estable y a temperatura constante. La alimentacién consiste en una solucién
acuosa de glucosa (el material carbonoso) que no contiene bacterias. La concentracion de glu-
cosa en la alimentacion es S, , y su velocidad volumétrica de flujo al reactor es Q. La mezcla en
el tanque contiene bacterias a una concentracion B, y la corriente de producto tiene una velo-
cidad de flujo igual a Q. Esta corriente de producto contiene bacterias y glucosa en concentra-
ciones By S (ambas en mg/L).

Se pueden escribir dos reacciones principales (en una forma muy simplificada) como si-
gue:

C4H,,0, + B = nB t productos inertes (p > 1)

B
2 C4H,,0, + O,=H,0 + CO, + productos inertes

Se ha determinado que las ecuaciones de velocidad de pichaelis-Menten#® concuerdan con al-

gunas oxidaciones bacterianas. Para condiciones en las que el suministro de oxigeno es ade-
cuado, las ecuaciones para las reacciones 1y 2 son

R,= 2 (B)
K+S
(1) u.S
R.= - _— -
? (Y)K+S(B)

donde ;. y K son constantes de velocidad.

velocidad de formacion de bacterias (masa celular), mg/(L)(h)
velocidad de desaparicion de glucosa (sustrato), mg/(L)(h)

R.
Rl

4§ E bm y Mv L. Mcnlcn‘ Bi()(‘h?m. Z., 49, % (1%3).
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R, representa el crecimiento de bacterias de acuerdo a la reaccion 1, mientras que R, es la desa-
paricion total de glucosa mediante ambas reacciones.

Obsérvese que la reaccion 2 es catalizada por las bacterias. El simbolo Y representa el rendi-
miento, esto es, la relacion de la velocidad de produccién de bacterias y la velocidad total de
consumo de glusosa. Los demas simbolos de definen en la parte D.

A. Considerando una operacion de estado estable, obtenga una relacion entre  Q/¥ (llamada
velocidad de dilucién, D) y la concentracion § de glucosa en la corriente de producto.

B. Si Ses muy grande con respecto a K, lo que corresponde a un gran exceso de glucosa en la
corriente de alimentacién, gcdmo se simplifica la relacion obtenida en la parte A?

C. El resultado obtenido en la parte B proporciona una relacion especifica entre la velocidad
de dilucion D y la constante o constantes de velocidad. Si la velocidad real de dilucién se
aumenta por encima del valor correspondiente a esta relacién especifica, por ejemplo,
aumentando la velocidad de flujo, jqué pasara con las bacterias en el reactor?

D. Los siguientes datos son aplicables a un caso particular:

Q=10 1L/n

¥ = volumen de un reactor de tanque con agitacion = 4 L
I = constante de velocidad = 0.5 (h)!

K. = constante en la ecuacion de velocidad = 15 mg/L

S, = 80 mg/L = concentracion de glucosa en la alimentacion

Y = rendimiento (constante supuesta) = 0.5
Calcule lo siguiente (para operacion de estado estable):
1. la concentracion de glucosa en la corriente de producto que sale del reactor

2. la concentracion de bacterias en la corriente de producto que sale del reactor
E. Considerando las condiciones de la parte D, ;cu4] seria la velocidad volumétrica de flujo

mhima que se podria usar evitando el problema mencionado en la parte C?
76 Los siguientes datos se obtuvierona 70 oC para la adsorcién de equilibrio del n-hexano
en particulas de gel de silice

Presion parcial del CyH,, @dsomido,
C¢H,, en el gas, atm moles g/(g gel)
00020 105 x 10~
0.0040 16.0 x 103
00080 212 x 1074
00113 346 X 103
0.0156 430 x 10°°
00206 473 x 10°°

(a) Determine qué tan bien concuerdan estos datos con la isoterma de Langmuir. Es-

tablezca Jos valores de las constantes C,, y K., por medio de los cuadros medios minimos de la
forma linearizada de la Eg, (7-1.5):

¢ L I_ _‘:a
CRE €
Notese que al graficar o /C en funcion de C,, se debe obtener una linea recta.

(b) ;Hasta qué concentracion de gas es lineal la isoterma?
. Repita el Prob. 7-6 para los siguientes datos de adsorcion de equilibrio de C3Hg en el
mismo gel de silice a 110 °C.
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Presion parcial del C‘H‘ adsorbido,
GHg en el gas, atm moles g/(g gel)
50 x 107+ 26 x107°
1.0 x107? 45 X1073%
20 x 1077 78 x10°%
50 x10°* 170 x 10°%
1.0 x10°? 270 x107%
20 %1073 400x10 ¢

78 ;Puede representar la isoterma de Freundlich, Ec. (7-21), los datos de adsorcion fisica
del n-hexano del Prob. 7-6? ;Cudles son los valores apropiados de ¢ y n?

M. ;Concuerda la isoterma de Temkin con los datos de n-hexano del prob. 7-6?

M0 Ward® estudio la quimisorcién de hidrégeno en cobre pulverizado y encontré que el
calor de adsorcion era independiente de la cantidad de superficie cubierta. Los datos de
equilibrio de los experimentos a 25 ©C son como sigue:

Presién de hidrégeno

mm de Hg 16 2% 540 16 215 &l %38 2048
Volumen  adsorbido, 0239 0564 0659 0.800  09% 1.160 130

em*a0°Cy

latm

¢ Qué clase de isoterma concuerda con estos resultados?

1. Brunauery  cols.®! llegaron a la conclusion de que la isoterma de Temkin, Ec. (7-19),
explicaba los datos de quimisorcion de equilibrio para el N, en un catalizador de sintesis de
amoniaco (polvo de hierro con un promotor). Los datos obtenidos a 396 ©C son como sigue:

Presion de nitrégeno

kPa 3 7.06 20 29 102
Volumen  ackorbido 283 kY] 3 414 455
X 108, m? a 273 K

y 101.3 kPa

Se puede llegar a la conclusion de Brunauer graficando los datos de acuerdo con las formas
lineales de las isotermas de Langmuir, Temkin y Freundlich? Explique la respuesta.

2 Grafique el calor-de adsorcion isostérico en funcién de la cantidad adsorbida en base a
los siguientes datos de Shen y Smith3? para benceno con gel de silice.

A FH Wil Proc. Roy. Soc. (ondm), 133, 506 (130,

51's. Brunauer, K. S. Love,y R. G. Keenan, J, Am. Chem. Soc.,64, 751 (1942).
52 John Shen y J. M. Smith,  nd. Eng. Chem. Fundam., 7, 100 (1968).
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Moles adsorbidos/g gel x 10°
Presion  parcial

del benceno, atm T70°C ¥°C 10°C 130°C
50 x 1074 “ 67 26 13
0x 107? 20 .2 5 20
20 x 1079 340 1 78 B
50 x 1073 680 30 m 86
10 x 1072 830 510 270 10
20x 1072 780 20 %0

3 Muestre que la ecuacion de Elovich para la velocidad de quimisorcion puede integrarse
con respecto a la superficie cubierta (a presion constante del gas adsorbente) para obtener

f=aln (1 + b0

donde ¢ es el tiempo desde el inicio del proceso de adsorcion, y gy b son constantes. Si la
energia de activacion para la quimisorcion es una funcion lineal de la superficie cubierta, deri-
ve, de acuerdo con E = E, + off, la forma integrada de la ecuacion de Elovich.

4 Ward® ha estudiado la quimisorcion de hidrogeno sobre particulas pequefas de cobre
a 25 °C. Sus datos para una corrida son:

Presién de \Volumen de
hidrégeno’, hidrégeno  adsorbido,
cm de Hg a2s°Cy1latm
0019 0042

0.066 0138

0.097 0163

0100 0161

0.110 0171

0.190 0221

0.265 0.256

0405 0321

0555 0371

0.750 0411

0815 04 1

119 0471

1B 0.550

;Concuerdan estos datos con la isoterma de Langmuir o la de Freundlich?

A F H Ward, Proc, Roy. Soc. (London), A133, 506 (1931).






