Disefio e reaciores cafaliticos heterogénecs 649
(e) fueran aplicables tanto la condicion (c) como la  (d)?

SOLUCION:
A. Reaccién intrinseca y difusion intragranular. La velocidad de la  reac-
cion intrinseca por unidad de masa de catalizador es

r=k,C (A)

donde la prima de C designa a la concentracion intragranular. La ecuacion de
comevacion e la mesa en el interior b la particla (ue & supore esfénica) es-

B ch por B Eec. (046 Su solucion proporciora el perfil de conoentraciones

[Ec. (L 1-49)). Esb, a su vez, pueck usase y asi expresa | velocided e reaocion

para la totalidad de la particula, w,,en tminos de la concentracion C, e s
gda C) en la uperfice edema & la particla. Bl resultado ce ek Ec( I-
53), que puede escribirse como

rp=1kiCo= g

mlc ) (1153)

Esta expresion combina los efectos de la reaccion intrinseca y de la difusién
intragranular para la velocidad de una particula (por unidad de masa de catali-
zador) en términos del médulo de Thiele &,.

B Timforeca edema de masa. El SQuiene pes0 &5 expresr L, en tmi
nos de la concentracion global; esto es, transformar la  Ec. (11-53) a una forma
meea CGeaowd G, onlad s diiee e expresion paa la velocided
total. Esto se hace igualando la velocidad de transferencia de masa del gas glo-
kel a la superficie catalfica con la velocided ce resccidn, tal como & disoutio en
el Cap. 10 (y se ilustr6 en el Ej. 11-8). Igualando las Ecs.  (10-1)y (1I-53),

kman(cb - Cx) = "kl C: (B)

donde a, , el area superficial externa por unidad de masa, es 6/d, p, para una
particula esférica de diametro d, y densidad p,.

Bmrendo C, & ls Ecs (1153) v (B) para expresar Lentmos e G
obtiene
r : C C
= (Tp, 6 ¥ T | ©

C. Modelo de reactor. Para el modelo de dispersion, la expresion de la con-
sevadion e la mesa es la Ec. (13-14),on r, cdoporla  Ec. (C). Td como ya &
hizo notar, la solucién de la Ec. (13-14) con sus condiciones limite es la  Ec.
(6-47) con [ dada por la Ec. (13-16). Por consiguiente, la conversion x en el
efluente e
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C) =1-
(@bl *
= 48
B Tl
(1+ BPexp | =1 (iLT A - p)|-(1 — Byexp l'i(‘ﬁ;);(‘* 5)
(D)
donde
p= (1+ 4k, p ,(u')") (E)

La compaacion e s Ecs (13-15) y © mesa qe  la constante e elociced
total es

= S— F

ko= 5Tk, + Tk, (F)

la Ec. () peck exrbie en #minos adimensionales multiplicandola por

d, ps/u para obtener

kodyps [1 1]7!

Rofpla_ [N ¢ Y G

, [S +"A| (G)

dondeszg‘;’)ﬁ?‘! prameio ok tansferenda Gk mesa (H)

r

kipgd, . © | & i

A2k PAGTEND b reaccion  intrinseca (I)

Enonces, 3 puece eqresase en Bminos de edos padmeros y el nimeo de
Peckt, Pe,:

= o) ) o) R

Finalmente, la Ec, (D) puede expresarse en términos de Pe,
l-x=
_ %
T+ pyep [—HL/d,) Pe,(T=B)] - U=BFop [~ HL@ P+ p) (K)

la Ec. () & la loon b, qe eqresa la convesin en éminos el e

rametro de dispersion axial Pe, Y, a través de 8, en términos de S, Ay el para-
metro de difusion intragranular (el factor de efectividad 7). Obsérvese que el
producto L/d,(Pe )= Lu(D.), es un nimero de Peclet basado en la longitud L.
Esto indica que la importancia de la dispersién axial depende de la longitud del
reactor.
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(a) Si la difusion intragranular no es importante, el valor de  yenla Ec, (J ) es
igual a la unidad.

(b Si la difusion externa no es importante,  k,, resulta relativamente alta; enton-
ces, §es mucho mayor que gAY la Ec. (J) para § se transforma en

B =1+ dgA/Pe,)'? (L)

© Si la cinética intrinseca controla a la velocidad global, &, = &; ; esto equivale
a despreciar las resistencias a la transferencia de masa, tanto interna como
externa. Entonces, la Eg. (J) se transforma en

B=(1+ aA/Pe,) (M)

(d) Si la digersion aid ro es imporant, Pe smy gacey 8 —~ 1 0 Enon
ces, la Eg. (K) resulta indeterminada. Sin embargo, la  Ec. (13-17) resulta

aplicable y puede integrarse directamente con el valor de ¢gado porla  Ec,
(13-15):

dC .
—u dzb = ko( bp[j
0 en forma integrada,
c
(r ) = eXp (—kopsl/u) (N)
~0/b

Sustituyendo g, por la Eg, (F).

C peliu
| =1l-x=¢ex ( —
(CO )h P dppp,"‘6km + l"’qkl

0 bien, en términos de parametros adimensionales,

- o Ly
f=x. e [ (175) + (1), ®)
Este es el resultado que se obtuvo también en el Ej. 12-1, en el que se in-
terpretaron datos experimentales de conversion en términos de un modelo

de flujo tapdn que incluia las transferencias de masa externae intragranu-
lar. Las Ecs. (1) para la velocidad global y (K) para la concentracion del
efluente e el E. 121, sn e la mema foma que las Ecs C)yP ket
ejemplo.

@ Si la dispersion axial no es importante y la cinética intrinseca controla a la
velocidad global, se puede aplicar la  Ec. (P) con § = a0y n— 1. Por consi-
guiente,
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1-x=o0[-(ALa)=on ~(Lk| @

En esta ecuacidn, la Unica constante de velocidad corresponde a la cinética
intrinseca. La Ec. (Q) es andloga a la Ec. (4-18) desarrollada para un flujo
ideal (flujo tapdn) en un reactor tubular para una reaccion homogénea de
primer orden.

134 Operacin adiabética
Los reactores de gran didmetro o bien aislados se aproximan mas a la operacion
adiabatica que a la isotérmica. Por consiguiente, un modelo unidimensional adiaba-
tico puek sr ua buea repeseniacion okl comporamieno real. Con ese modklo,
como en el caso de la operacion isotérmica, los gradientes radiales de concentra-
cones y femperdia Ssugkn ser pequeiios, s U @R e edsemre o k
variacion radial de la velocidad axial.

S = indwe l dspesion adal dd calor, la ecuaodn bidimensional e consenva
cion de la energia es

(k). - 1(7 ‘2—’ —(u))( (k) -r (AH)=0 (1319
ror T an Preg L322 = Tefn

Esta expresion es analoga a la Ec, (13-2) para la transferencia de masa e implica los
mEmes tpos de suposicionss. S diere ¢k Ec. (5-1) induendo tminos para la

transferencia axial y radial de calor. Las cantidades (k; ), y (k) son conductividades
térmicas efectivas en las direcciones radial y axial y son analogasa (D,) Y (D.) .

Para el modelo adiabdtico, el término de dispersion radial desaparece, por lo
que la Ec. (13-9) se transforma en

oT | p*T
—upe, 5+ kD5 rpalbH) = O (1320

Esto es analogo a la expresion de la conservacion de la masa  [Ec. (13-14)].

El término de dispersion axial!” en la ecuacion de conservacion de la energia
pek s nés impotane™ Qe la dispesion axdid e la mesa Sin embago, pea les
velocideoes  relthvamente alts Y les gands profurdiceces e leds e edsen e
los reactores comercidks, e nommel Qe % desprece la dispersion axid Bt cel ca
lor como de la masa. Si esto no es asi, la solucién de las Ecs. (13-14) y (13-20) se
tansforma en i pobkema ce valores limite, cuyes condiciones & aplican a la e
da y a la salida del lecho catalitico. La solucién es analoga al modelo de dispersion
comsickrado pera reacciones homogiess tbulaes en la Sec. 69 No obstante, aho-

17 La conductividad térmica efectiva axial (k) puede estimarse a partir de la correlacion de  J, Votru-
ba, V. Hlavacek y M. Marek, Chem. Eng. Sci., 27, 1845 (1972).

18| C. Young y B. A Finlayson, Ind. Eng. Chem. Fundam., 12, 412 (1973); Hlavacek, V. y cols.,
Chem. Eng. Sci., 28, 1897 (1973).
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ra frbén paticipa la eclecion e la consvacion e la eemia y e heen necesa
rias resoluciones numéricas complejas. 1 Estas soluciones requieren mucho tiempo
aun con computadoras de alta velocidad.

S & menosoreca la dispersion axial cel calor v la mesg, la Ec. (1320) s redue a
upC,,‘i—T=r,p,,(—AH) (13-21)
y la eqrsion de la congenvacidn e la mesa es la Ec. (122. Td como * hizo en el
Cqp. 5 paa reactores adiabdticos homogeness [véane s Ecs. (515) y (5-16)], po-

tbmos combiner s Ecs (1320) y (122 pera integrr la ececion e la energia De
esta manera, la sustitucion de r,de la forma diferencial [Ec.(12-2)]en la Ec. (13-21)
nos da

T
PCs 1

47 = 0al= AH)F(dv) s
upc,

Puesto que dW = (0,A.dz) v upA. =

= pg(— AH)F‘_

dT =(- AH)F— dx (13-2)
tCr

Las veloockks ck flo F y F on \goodees ce dimentedion ce mesa el reactan-
te y de la mezcla total. Para AH constante, la integracion nos da

T-T,=(- AH) (x = x;) (13-23)

F[,

donde Xy T, son la conversion y la temperatura de la alimentacion.

Con la Temperatura dada por la Ec. (13-23), se puede evaluar la velocidad total
a oualuier conversion. Enfonoes, SOlo es necesario infegrar la Ec. (122 y asi dete-
minar la conversién para cualquier profundidad de lecho catalitico o0 masa W. Los
Gleulos, qe s similares a los e reectores homogiess (B 52) & ilusran en e
g 133

Eemplo 133. Wennery  Dybdal?® han estudiado experimentalmente la deshi-
drogenacion catalitica del etilbenceno y han encontrado que con cierto cataliza-
dor, la velocidad puede representarse por la siguiente reaccion:

19 Se ha comprobado [J. V. Viladsen y W. E. Stewart, Chem. Eng. Sci., 22, 1483 (1967)] que la colo-
cacion ortogonal es un procedimiento eficiente para la resolucion de este tipo de ecuaciones [L. C. Young

y B. A. Finlayson, loc. cit].
20 R. R. Wenner y F. C. Dybdal. Chem. Eng. Progr., 44, 275 (1948).
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Ce¢H,C;H, =C,H,CH=CH, + H,

La velocidad total corresponde a

1
rp=k|{pg — Kp.pu)

donde px = presion parcial del etilbenceno
B = presion parcial del estireno
Py = presion parcial del hidrogeno

Las constantes de velocidad especifica de reaccion y de equilibrio son
log k i 4.10
0 k= =——+ 4.
J T

donde k es moles b de estireno producido/(h)(atm)(lb de catalizador) y T esta
en grados Kelvin; en unidades SI, kg=,2.74 x 107 k, mol kg/(s)(kPa)(kg cata-
lizador).

t °C K
400 1.7 %1073
500 25x 10712
600 23x 107!
700 1

Se desea estimar el volumen del reactor necesario para producir 15 ton cortas
(13 620 kg) de estireno por dia, utilizando tubos verticales de 4 pies (122 m) de
didmetro empacados con grénulos de catalizador. Wenner y Dybdal estudiaron
este problema tomando en consideracion las reacciones laterales produciendo
benceno y tolueno. Sin embargo, para simplificar los célculos en este ejemplo,
suponga primero que la Unica reaccion es la  deshidrogenacion a estireno y que
no hay intercambio trmico entre el reactor y los alrededores. Suponga que, ba-
jo condiciones normales de operacion, la conversion de salida sera de 45%. Sin
embargo, prepare también graficas de conversion y en funcion de la temperatu-
ra contra la profundidad del lecho catalizador en condiciones de equilibrio:  la
velocidad de alimentacién por cada tubo de] reactor es 13.5 mol }b/h (1.70 x
1073 mol kg/s) para el etilbenceno y 270 mol 1b/h (34.0 x 10 mol kg/s) para el
vapor de agua. Ademas,

Temperatura de la alimentacion
mezclada que entra al reactor = 625 °C (898 K)

Densidad global del catalizador

tal como esta empacado =90 Ib/pie® (1440 kg/m?)
Presion promedio en
los tubos del reactor = 1.2 atm (121 kPa)

Calor de reaccion AH = 60 000 Btu/mol Ib (1.39 x 10% kJ/mokg)
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Temperatura del medio
circundante =70 °F (294 K)

SOLUCION:  La racion e endotémica, por lo Qe es necssario suministrar ca-
lor pea matener la empetr. En este prodlems, la enegia e adicora agre

gando vapor a 625 °C a la alimentacion. En el Ej. 13-4 se usa otro enfoque
transfiriendo calor de los alrededores para el mismo sistema de este caso.

La operacion es adidbdtica, por lo qe & pueck aplicar la Ec. (1328 on X
= 0. Para el etilbenceno, F = 13.5 mol ]b/h. Puesto que hay un gran exceso de
vapor, resulta satisfactorio considerar que ¢, = 0.52. Entonces, la capacidad
calorifica de la mezcla reaccionante sera

F,c,=(270 x 18 + 13.5 x 106)(0.52)

= 3270 Btu/°F(h)o (1.72 kJAK)(s) (A)
Sustituyendo valores numéricos en la  Ec. (13-23) se obtiene
T = 60000 (135
3270
T w1616 = —248x (B)

donce Tesd en gados Rankine, y 1616 R e la temperda e entada ok la ali-
mentacion.

La Ec. (12-2), escrita en forma diferencial, con el peso del catalizador
opesco om0 dW = p,Acdz, dnke Ae es el aea ce la sodon tamswversal, e

Fdx=rppyd,dz
F 135 dr 00119
tpppA, ©X = 90(0.7854)(16), = 15

dz = dx (€)

Las presiones paciales puecen eqesae en Bminos de la comversion, en
la siguiente forma. A cualquier conversion X, las moles de cada componente
son:
Vapor de agua = 20
Etilbenceno = 1 == X

Estireno = x
Hidrégeno = x
Total = 21 + X
Por lo que
l—x
Pe=31x 12
X
Ps=pu&= (12)

21+ x
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Entonces, la ecuacion de velocidad se transforma en

12_x
K 21 +x

1.2

k
21 4+ x

(1-x)-

r’=

o, utilizando la expresion de k determinada por Wenner y  Dybdal,?!

=

21+ K21 +x

2
(12,600) ™ 19.800/T [(1 o) 12 % 1 (D)
ese valor ce . enla Ec. 0 d ue epesion pra la pofur
didad del lecho catalizador en términos de la conversion y de la temperatura,

dz 21 +x 21980071 12 x* !
dx = T270000° [(‘ =R +x (E)

Cn la Ec. B) paa eqpresr Ten tminos de X, asi como oon los caios ce K en
funcién de T del enunciado del problema, la totalidad del lado derecho de la  Ec.
(E) quada en términos de x. Entonces, podemos escribir la  Ec. (E) como

=10 (F)

Esta expresion puede resolverse numéricamente para gn funcion de x, empe-
zando en la alimentacion (z =0, T= 1616 °Ru 898 K, parax = 0). La Ec. (F)
es de la misma forma que la Ec. (B) del Ej. 5-1 con una variable dependiente  Z.
Por consiguiente, puede resolverse con el procedimiento Runge-Kutta descrito
en dicho ejemplo. Los resultados de los célculos obtenidos con un incremento
Ax = 0.01 se muestran en la Tabla 13-1.

T 131 Dds pra b onesn ¢ eibeeo
a estireno en un reactor adiabético.

Temperatura Profundidad  del
— lecho catalizador,

Conversién, °R °C pies

0 1616 625 0

010 1591 611 0.40

020 1566 597 0.96

030 1542 584 15

040 1517 570 293

050 1492 556 49

055 1480 549 6.3

0.60 1467 542 100

062 1462 539 130

069 1445 530 ®

21 En el término exponencial, T ha sido transformado a grados Rankine.
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lecho catalizador.

La velocidad de la reaccion resulta cero a una conversion aproximada de
= 069 y a una temperatura de  1445°R (803 K) segin se determina con las Ecs.
B) y (D). De la Fig. 136 se encuentra que se requiere una profundidad de lecho
de 38 pies (116 m) para obtener una conversion de 45%. La produccion de esti-
reno en cada tubo del reactor seria de
Produccién por tubo = 13.5 x 0.45 x 104 x 24
15 200 1b/dia= 7.6 ton/dia (6900 kg/dia)

Por tanto, se requeriran dos tubos de 4 pies de didmetro empacados con ca-
talizador hasta una altura de 3.8 pies para producir 15 ton de estireno crudo por
dia. La masa de catalizador que se necesita es

3.8(nd?/4)90(15/7.6) = 8500 |b (3860 k)

REACTORES DE LECHO FIJO NO ISOTERMICOS
Y NO ADIABATICOS

En el disefio de reactores homogéneos (Cap. 5) solo se considerd el efecto del inter-
cambio de calor con los alrededores. Se supuso que el mezclado radial era suficiente-
mente bueno como para que toda la resistencia a la transferencia de energia se con-
centrara en la pared del reactor. Se supuso que la temperaiura era plana hasta llegar
a la pared, donde se presentaba un cambio discontinuo a la temperatura de ésta. La
temperatura de la mezcla reaccionante slo cambiaba en la direccion axial. Este mo-
delo unidimensional suele ser satisfactorio para reactores homogéneos, debido a que
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el mezclado radial es suficiente para producir un perfil razonablemente plano. Sin
embagy, en los kchos fijos mo es ua buea suposicion pues los grénuos  cataliticos

reducen el mezclado radial. Por tanto, puede necesitarse un modelo bidimensional
gue tome en cuenta los gradientes radiales de temperatura en el lecho catalitico. En
ks Secs. 135 y 136 ® comsidean por sparado los mockelos uni Yy bidmensioraks.

13-5 Modelo  ypidimensional

S ha osnado eqaimeamene qe la foma e wn perfil radid de temperaurs

en un reactor no adiabético de lecho fijo corresponde a una pardbola. En la Fig. 13-
7 se ilustran los datos para la oxidacion de didxido de azufre con un catalizador de
platino sobre granulos cilindricos de 14 x % plg en un reactor de 2 plg de DI. Se
muestran resultados para diferentes profundidades del lecho catalitico. La pared del
reactor & manwvo a 197 °C por medio ¢k ua chequea on glicol a ehullicidon. Ese
constituye un caso extremo. La temperatura baja de la pared produjo gradientes ra-
diales de temperatura bastante considerables, mas notorios que los que existirian en

h meyoia e los reactores comerciales En la Fg 138 % muesrn los perfiles fon-

gitudinales para el mismo experimento. Estas curvas muestran los puntos calientes

o,
0y s

Nx\x

S

1 7

JAVAE!

Nl

Temperatura, °C

A
WA\

Profundidad del

lcho  catalftioo

o 0 pies

X 0.073pies \

0 0 146 0iPS e et
354 pirs ]

0 0 473 pies —

Fig. 13-7 Perfiles radiales de

m 02 04 06 08 10 temperatura a w1 o & kdo

L fijo la oxidacion del  SO,con
Posicion  radial, ' aire. para 0
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tipicos 0 maximos, caracteristicos de las reacciones exotérmicas en reactores no
adiabdtiocss. Bl mayor ameno amba ce la Erpedra de los readanies e entran

d lecho, esta localizado en el cento, r/rg =0, o ea de eperarse. Ese amed
dsminye oon la disencia a la paed y e hecho desaparece @ ume posicidn rdial de

0.9. La temperatura es muy baja en este punto, aun en la corriente de entrada, al
grado que la reaccion casi no se verifica. Por tanto, la curva de la Fig.  13-8a r/r, =
09, e esencidmene ua cuva e enfiamiento qe % groxima a 197 °C a medida
que aumenta la profundidad del lecho.

Un método de disefio completamente satisfactorio para los reactores no adia-
béticos implica predecir las variaciones radiales y longitudinales de la temperatura,
tales cmo ls mosraes en las Figs. 137 y 13-8, & cmo pefiles adlogos de oo
cenfracion y ce conversion global. Paa lograr esto, e necesaio conocer la conduc-
tivided mica y la diftsivided efecives para la transferencia de calor y e mesa en
las direcciones radial y axial, pues estas cantidades aparecen en las expresiones de
consrvacion [Ecs. (132) y (13- 19)]. Sn emago, e aosgebe consicar primeo
el mokb wnidimersiorel, qe eimina la recesiced e conoor s condudividedes Y
difsividedes  efectives, peo e popordiona uma prediccion razoreble e la Epe
ratura promedio a lo largo del lecho.

La forma parabdlica de las curvas de temperatura radial que se muestran en la
Fig. 137, sugiere e la mayor parte ok la resistencia a la ransferencia o calor s locali-

G = 350 Ib/th)pic?) ’/’0 = 00 _
particulas  del cata- > (-calculadas, Ej. 137 '
lizadorde ' plgen  yp/r =03
un reactorde Zplg  @37/7,= U0

(--calculadas, Ej. 137 i
arlrg =
& r/ry = 0.

i
N
\\\\ ’\

o — SN
U

| S
-
i

Temperatura, °C

A

~

- 1) Fg 138 Pofies logiucinaks
01 02 0.3 0.4 05 0.6 de ]Enmatua en un resctor oon
S0,.

Profundidad del lecho catalizador, pies
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Za o e la pared cel reactor v SOo ure pequeta pare en la pordon cenrdl de és

te. Siguendo on ese razoramiento, si ¢ pore Qe ok la resisencia a la transfe-

fencia e calor % locdiza en ua pelicula muy oblgeda cecare a la pared, el pedfil e

la tempeatira cebefa sr como lo muestan en la Fg 139 s liness puntesdss La

linea confnua es la cnva omeda a una profuncided del kecho de 0146 pies, seyn la

Fig. 13-7. La linea horizontal punteada representa la temperatura media  obtenida
por la integracion e los detos represertados por la linea continua. Si la situecion real

® rempliza por e moddo gproximedo, €l (nico detp necesaio para establecer ¢

inecambio e enegia oon los aededores es €l coeficiene de transferencia de calor

a la pared, p, . Para completar la definicion del modelo unidimensional, también se
Oesprecian las dispersionss axides e mesa v enegia. Con estas condiciones, € pro-

cedimiento e difio sefa el memo qe e & los reacores tubulares homoginess o
adiabétioos, tal como % ilustd en el B 52 Paa caoular la comversion y la tempe-

ratura globales en toda la longitud del reactor, s6lo necesitamos formas de flujo ta-
pon e las ececiones B consavacion: la Ec. (122 paa la conenvacion e la mesa

y la Ec. (5-15)% 0 la (5-16) para la oonservecion ce la erergia Sin- embargo, antes de

aplicar el modelo unidimensional es necesario estudiar los datos de A, disponibles.

Coeficientes de transferencia de calor en la pared. Si T, es la temperatura media glo-
bal del fluido reaccionante y T, es la temperatura de la pared, A, queda definida por

dQ = h(T,=T,)dA, (1324

donde Q es la velocidad de transferencia de calor a la pared y 4, es el area de ésta.
la pesecia e paticules Sdlices aumenia e coeficiente de transferencia e calor en
i ledho empecad oon regpecd @l e un tbo vado oon la mima welocided e flujo

Perfil real
de tempe-
ratura

Modeclo
unidimensional

Fig. 13-9 Comparacion del modelo  (upidi-
mensional) ce perfil de temperaiuras con Ln per-
fil real (lecho fijo).

22No6tese que la Ec.(13-21),que se obtuvo como el flujo tapon de la  Eg (13-19), es la forma adiabati-
cadela Eg, (5-15).
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ke gs En s pimeas invesiigdiones e ese problema,? s resuitacos s reporta-

ron como relaciones del coeficiente en el lecho empacado al del tubo vacio. Se en-
contrd que esta relacion variaba con la relacion del diametro del granulo al del tubo,
llegando a un valor méximo a aproximadamente d,/d = 0.15. Los resultados de
Colburn para la relacién de coeficientes de transferencia de calor en tubos  empaca-
dos y vacios, A, /h,son:

dpfd o 010 015 020 0% 0.30

prtmaporlamstema ls paticuas solides. Eda tubuknca tende a evitr la

aumuladdn e ua cga de fluido de movimieo lento adyacenie a fa y fam

hién amena la transferencia redial ok calor dento del fluido en el ftbo. Hedla cier

to punto, una disminucién del tamafio de particula aumenta la importancia de estos
factores y el coeficiente ce tansferencia e cllor confinle elevéndoe. Sin - embago,

¢ maximo a Una cieta relacion d, /d e qe hay oo facor involucrado. Ese s

refiee a la megniud ce las turoulences en el fluido del lecho. A medich qe * sige

dennyendo e e ce patiola, la megnitd e las tudulencies diminue v o

mEmo0 ek on la disiancia a la ol ® weifica cah prooso e mezdado, Ade

M exise i nimeo mayor de pelicllas més 0 menos estacionarias entre el fluido

y s paticas Sdlices, que e caor debe ouzar paa legar a la pared. El médmo en

el coeficiente de transferencia de calor representaria el punto al cual este segundo
factor contrarresta los efectos favorables del proceso de mezclado obtenido con
particulas de menor tamaiio.

Bisen  correlaciones® nmés recentes de los coefidentss ce pared La recomen
dacion de Beek?s para gases de lechos fijos es

hy d,fk, = 2.58(Re)**(Pr)'? + 0.094(Re)° *(Pr)°+ part. cilindricas (13-25)

hw d k/ OZOB(RC)] S(Pr)l 3 .
+0.220(Re)*#(Pr)®*  pat . esfiricas (13-26)

desde Re = d,up/p y Pr = ¢,u/k;. La conductividad térmica molecular del fluido es
k,. Eses comelciones sdlo mmlmblesalmeﬁumtedelapaedmteimdelmbo

Si no se conoce la temperatura de la pared, es necesario incluir la resistencia en la
pate etema de la paed del tbo, paa caeular la velocidd e inercambio de calor

o los  alrededores

2Y A P. Colburn, Ind. Eng. Chem., 28, 910 (1931); Trans. AIChE, 26, 166 (1931); E. Singer y R. H.
Whilhelm, Chem. Eng. Progr., 46, 343 (1950).

#@G. F Froment, Adv. Chem. Ser, 109, Amer. Chem, Sociely, Washington, D.C. (1972); R. E.
Chow, R. A. Caban y M. M. Irizarry, Can.  Chem.Eng., 51, 67 (1973); S. Yagi y D. Kunii, A[CHKE J., 6,
97 (1960).

3 3 Beek, Adv. Chem. Eng., 3, 303 (1962). Basado en correlaciones originales de T. J. Hanraity,
Chem. Eng. Sci., 3, 209 (1954) y de D. Thoenes, Jr. y H. Kramers, Chem. Eng.  Set., 8, 271 (1958).
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Aplicacion del modelo unidimensional. ESe moddo  requiere mudo mencs tiempo
de computadora que el procedimiento bidimensional. Por tanto, resulta especial-
mente Gtil para un disefio preliminar. Constituye un procedimiento rapido para la
estimacion del tamafio del reactor y para poder predecir el efecto de algunas va-
riables tales como el diametro del tubo. A medida que el diametro del tubo disminu-
ye, la relacion del area de transferencia de calor al volumen del reactor aumentara.
Por consiguiente, la elevacion de temperatura de la mezcla reaccionante, a medida
que pasa por el lecho, sera menor, y la variacion radial de temperatura dentro del
lecho también serd inferior. Por tanto, cuando no resulte necesario exceder cierto
limite de temperatura en el lecho del catalizador, lo indicado son tubos de didmetro
pequefio. El problema de determinar el tamafio necesario para una temperatura da-
da puede resolverse aproximadamente utilizando este modelo simplificado. EI Prob.
137 ilusta los clloulos ce un reactor para ahicicdo flico. La oxidacn del nafta
leno tiene un valor de AH tan alto, que el tamaiio de los tubos del catalizador es un
punto critico en el problema de disefio.

En los Es 134 a 136 = ilusta e méodb simplificaco ce disefio para diferen
s caos H pimeo & paa la reacion endomica del estireno, donde la temper
tura disminuye continuamente con la profundidad del lecho. EI Ej. 13-5 es para una
reaccion exotérmica efectuada en condiciones tales que los gradientes radiales de
Empeata no resulen my gands. Bl Ej 136 @mbén e paa wn cao exoBmi-
0, peo aui los gadietes son considerebles y k- solucidn simplificada 0 & i
factoria.

Epmpo 134, Bajo condiciones reakes, el reactor desoitp en el B 133 o %
completamente adiabatico. Suponga que con un aislante razonable, la pérdida
de calor seria la correspondiente a un coeficiente de transferencia térmicade U
= 1.6 Btu/(h)(pie? de area interna del tubo)(°F). Este valor de {J se basa en la
diferencia de temperaturas entre la mezcla reaccionante y la temperatura de los
drededoes a 70 °F, Deemire las cuves mvisadss e temperata Yy conversidn

en funcion de la profundidad del lecho catalizador para esta operacion no
adiabética.

SOLUCION: Aqii son gplicables o la ecedion ce disefo (€ oM la eqre
sion de velocidad (D) del Ej. 13-3, asi como también su combinacion, Ec. (E).

la eqesion paa la consenedn e la enegia en wa oparacion adibdtica se-
ra la Ec, (5-16), esto es,

U(T,=T) dA,= AHgF dx + F,c,dT
Seedd ks vdoes  ruméios
1.6(530 = T){(d7 dz) = (60,000)13.5 dx + 3270 dT
0 bien

dT = -248 dx —0.00615(T = 530) dz (A)
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La Ec. (E) del Ej. 13-3y la Ec. (A), determinan la conversion y la tempera-
tura en funcién de la profundidad del lecho catalitico. La  Ec. (E) corresponde a
la forma dx/dz= f(x,T)y la Ec. (A) a dT/dz= f(x, T). Por consiguiente, se
peck s el méodo e RungeKuia oon dos variables dependientes (T y X) per
ra la resolucion numérica. El procedimiento y las ecuaciones de trabajo son los
mismos que los del Ej. 4-7. No obstante, para poder contar con una idea de las
magnitudes de los ndmeros, ilustraremos el método de Euler (que también se
describié en el Ej. 4-7) para un incremento.

Al aplicar el método de Euler es conveniente seleccionar un incremento de
conversion. Es necesario suponer una temperatura al final del incremento para
pocder evaluar la velodced cb reaccion qe & usad en la Ec. © & B 133 La
Sposoon pueck comprobare en la Ec. A S Ax =0LyseyoeqeTe
1591 °R, la Ec. (E) nos indica que:

az=0,x=0y T= 1616 °R

d 19.800/1616) (1m0} = 0] 1=  3-3U
1270066 N(1=0)=0""=,
ax =01 T= 1591 oR

d  2A+01 12 012 |4
€,19 800/1591 0 1
d x 1,27000{; )[(l )= 02821 + 0.1
= 465
Entonces, con el método de Euler,
330+465 .
Az = ( ) Ax = : (0.1) = 040 pie

Ahora, comprobando la temperatura supuesta en la  E¢, (A), encontramos

AT = —248(0.1) = 0.00615 (.‘f’_‘if__l_sﬂ - 59 )o

=248 =26 = -)74°F
T,= 1,616 27 =1580°R

Pieso e esta Empeaua es similr al valor supuesto, no s necesario  repetir
s cloules.
Se puedn hecer los mimos cdloulos paa otos incemenios y obener Ty
X paa pofudceds de kcho wosvamee més gandes Los resulads  mee
cados con un asterisco en la Tabla 13-6 se obtuvieron con el método de Euler.
Los otros valores de esta tabla y de la Fig. 13-6 corresponden a los resultados
més predsos caloukdos o el pocedimieo de RungeKuta e oo orten,
usando un incremento Az = 0.5 pies.
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Tabla 132 Conversion de etilbenceno a estireno en un
reactor no adiabético

Profindidad del Temperatura  media  global
lecho catalizador, Conversién
ples X ‘R °C
0 0 166 25
0.40* 0.10* 1589 610’
050 012 J5s) 606
098 020 * 1560* 594~
] 020 158 39
20 031 )% 514
D 039 1 361
40 044 b 51
b} 047 i) bt}
60 050 )i 36
] 03l A447 51
9 0531 48 526
90 0534 8 b4
90+ 0.55¢* 1426* 519¢

* Caodados an d méodo e
Ax =0.1.

Euler paa un inaemeno de

La profundidad del lecho para una conversion dada es mayor en el caso
adiabdtico, pues la temperatura es mas baja. Por ejemplo, para una conversion
de 50% se requieren 6.0 pies de catalizador, en comparacién con los 4.95 pies
del Ej, 13-3.

Ejemplo 13-5.  Wilson? publico un estudio a escala de laboratorio de la hidro-
genecion  ce nitobenceno  relacionado oo el disefio de reactores. El  nitrobence-
no y el hidrégeno se alimentaron a razon de 65.9 moles g/ha un reactor de 3.0
cm de DI que contenia el catalizador granular. En el centro del tubo se insert6
una funda de termopar de 0.9 cm de didmetro. La fraccion de espacios vacios
ea e 0424 y la presion comespondia a la amosférica La alimentacion  entraba
al reactor a 4275 K y el tbo esba sumemido en n bafio & aeie qe & mar
tuvo a la misma temperatura. El coeficiente de transferencia de calor de la tem-
peratura media de la reaccion al bafio de aceite se determiné experimentalmente
y resutd ser 867 cal/(h)(em?)(°C). S ampd n gan e e hiddgemo, ce
manera que el calor especifico de la mezcla reaccionante puede considerarse
igual al del hidrégeno y puede despreciarse el cambio de moles totales a conse-
cuencia de la reaccion. El calor de reacci6n es aproximadamente constante e
igual a -152 100 c¢al/mol 9.

La concentracion de entrada del nitrobenceno era de 5.0 x 107 mol g/cm?,
La velocidad total de la reaccion se representd por la expresion:*’

% K B. Wilson, Trans, Inst.Chem. Engrs. (London), 24, 77 (1946).
27 Indupe los efectos de las resitencias extema e infragranular.
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=3 79 % 104C0-578,-2.958/T

665

donde r» = moles g de nitrobenceno que reaccionan/(cm®)(h), expresado en

términos del volumen vacio en el reactor

C = concentracioén del nitrobenceno, moles g/cm?
T = temperatura, K.

En la Fig. 13-10 se muestran los resultados experimentales de la temperatura en
funcion de la longitud del reactor. Con estos datos, calcule las temperaturas
hasta una longitud de reactor de 25 cm y compaérelas con los resultados obser-
vados.

SOLUCION: La concentracion depende tanto de la temperatura como de la con-
version. Si Q es la velocidad volumétrica de flujo en un punto del reactor donde

la concentracion sea C, y @, es el valor a la entrada, la conversién de nitrobence-
no es

x= C0@=C0 _, € ©
CoQo CoQo

Puesto que no hay cambio en la presion o en el nimero de moles, la va-
riacion de Q se debe Unicamente a cambios de temperatura. Por tanto, supo-
niendo una conducta ideal de gases, se tiene,

$40 — "
//“ ) 0 Dds eqeimebs
K B Wik, Trans.
520 o - Inst. Chem. Engrs, 24,
77 (1%)

7= I \ X Vi clokads

: [ X\, B 19
AN

\A
Y
7

Temperatura, K
-+

z

\

>\f

Temperatura
—=-—-t-idel bafto - - ——-——-—4
420 x : { L J
0 ! ! 1l 16 i A 3 ] %
Pofundded  del kcho  catalizadr,  ¢m

Fig. 13-10. Perfil longitudinal de temperaturas de un reactor para la hidrogena-
cion de nitrobenceno.
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0

c=(1 -x)C = {5 x 4—25(1—:0 (A)

Swetityendo esa expresion en la ecuedidn de velodided, % obiere e Uil-

ma en términos de temperatura y conversion

r. = 439(l s \) 0578 2.958/7 B
» — e (B)

Aun cuando la reaccion es catalitica, el balance de masa debe escribirse en tér-
minos del volumen vacio, debido a la forma en que estan reportados los datos
de velocidad. De esta forma,

Fdx =rp 0.424 dV

La velocidad de alimentacion de nitrobenceno es

F = 659(22, 400)(?.Ej(5 0x10° 7)= 1.15 moles g/h

Por lo que:
115 k= r,(0.424)§ (9 — 08) 4;

0 bien,

i 2458)1
P - /i
dz 0.423 = ““0( ) ©)

La expesion de g consevedion el enegia s la Ec. §-15. B0 minos ne
mericos:

= (—152,100)F dx =867n(3)(T =427.5) dz = 659(69dT)

done 69 cal/(mol 9K) e la capeoickd cdlorffica cel hiddgeo a 4275 K Es-
ta ecuacion puede simplificarse a

dT dx
=35 - - 47!
12 = 2 (53] = 01s0(r= 19 D)

Sise usa la Eg, (C) para eliminar gx/dz, la Ec. (D) se transforma en

daT - 0.578
FER LR ) e~ 23T = 0.180(T = 4279 (E)
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Les Es (C) y (B) comesponden 2 la foma de/dz= fee, )y dT/dz= f(x,
T). Por corsiguients, puecn resoherse con el medo e RungeKuta e ouar-
to orden para obtener T y x en funcion de z. El método de resolucion y las
ecuaciones son iguales a los del problema similar de dos variables dependientes
Gl B 47 En la Tbla 133 y en la Fg 1310 & muesran los resultacos calour
lados usando un incremento Az = 0.5 cm.

A medida que aumenta la profundidad del lecho, el término de pérdida de
calor de la Ec. (E) se incrementa debido a la elevacion de T. Con conversiones
bajas, el Bmino de cdor de reaccion f@rbién amena Sh embago, en (iima
instancia, la disminuciéon de concentracion del reactante (proporcional al = x)
contrarresta el incremento del primer término. La tendencia contina hasta que
el calor transferico baflo e axie es Bn gadk cmo e qe ® dspEe O
mo resultado de la reaccion. La temperatura alcanza un  maximo, el llamado
“punto caliente”, al llegar a este valor. La Fii. 1310 muesta que el punio calien
te calculado esta situado a unos 13 cm de la entrada del reactor. Esta localiza-
con etd 4 om anes del puno caliente encontrado  experimentalmente.  Ademés,
la temperatura es 20 °C menor que la calculada en el maximo. Deben mencio-
narse tres puntos al hacerse esta comparacion. Primero, la temperatura medida
comesponce al card del tubo, en B0 que los valoes caleulados s pera s
temperaturas promedio. Segundo, los termopares estaban contenidos en una
fnda e mell qe % exendia hesa el cenro del reactr B funda podia re-
ducir las temperaturas observadas debido a la  conduccion longitudinal, y ha-
cerls mes compables oon los valoes  medics  caloulados. e, empleando
un calor especifico del hidrogeno para toda la mezcla reaccionante resulta un
valor demasiado bajo, causando que las temperaturas calculadas sean altas.

Tabla 13-3  Temperaturas y conversiones en un reactor
para la hidrogenacion de nitrobenceno

Profundidad del lecho Conversién Temperatura gobal
catalizador, cm X °c
0 0 4275
® 0016 43
1 0033 439
20 0072 4l
D 0116 463
50 0220 436
) 0344 508
90 0481 8
110 0620 M
120 0685 6
130 0744 M8
140 0.796 6
130 0840 M
1 0.906 39
190 0948 il

210 0972 4




68

Ingenieria ce la cindtica: cpiimica

En redlicd, la concordncia mosrada en la Figo 1310 &5 hesate huera si
se toman en cuenta los tres puntos expuestos y el método de calculo unidimen-
sional que desprecia los gradientes radiales de temperatura. EI hecho de que se
disponia de un coeficiente de transferencia de calor determinado experimental-
mente en el mismo aparato, probablemente resulté en una mejor concordancia
que la obtenida en otras circunstancias;

Este método de célculo simplificado de los reactores no adiabaticos, condujo a

buenos resultados en el Ej. 13-5 debido, cuando menos en parte, a que las va-
fieciones racdiales ce tmperdtla 0 sn paticllamente gandss. Eso s st debido

a que la temperatura de la pared fue la misma que la temperatura de los gases reac-
tantes a la entrada. En el punto caliente, la méxima diferencia de temperatura entre

el cero y la pared el reactor fe de 120 “C, gooximecamente. En el Ej. 136 exis-

ten gradientes radiales de temperatura mucho mayores y el método simplificado no
es tan adecuado.

Ejemplo 13-6. Uadb e moko  wiidimersional, calolle auves e temperaiur

ra y conversion en funcion de la profundidad del lecho catalitico, para compa-
rades oon los caios experimentales que & muestan en s Figs. 138 y 1312 pe

Rl odbcon del dickido de aaufie El reectr consise ce un tbo cilinrico ce

206 plg e Dl La veloockd superficial e mesa ol s fle e 30 1b/(h)(pie?) y
U composiddn ce enrada 65 moks 0 & didido b aufre y B5 moks O de
aire seco. El catalizador se prepard a partir de granulos de alimina cilindricos
de %, de pulgada, conteniendo una capa superficial de platino (0.2% del peso
del granulo). Los datos de velocidad total de este caso no se ajustaron a una
ecuacion cinética, sino que se muestran como funcion de la temperatura y la
conversion en la Tebla 134 y la Fig 1311 Puesh qe & W0 Una composicion

Te 134 \dokds ok eqeitebks [k g/(h)g cbiz] b ok
cin e SO, an n Gz b 0.2% b Pt e ALO,.

% de conversion* de SO,

¢ °C 0 10 20 kY 40 50 60
30 0011 0.0080 0.0049 0003 1

360 00175 00121 0.00788 000%7 1 0.00276 0.00181

30 0.0325 0.0214 0.01433 0.00942 0.00607 0.00410

400 0.0570 00355 0.02397 001631 0.0110 0.00749 0.00488

420 0.0830 00518 0.0344 002368 0.0163 0.0110 0.00745

440 0.1080 00752 0.0514 0% 16 0.0236 0.0159 0.0102

460 0.146 0.1000 0.0674 0.04667 0.0319 00215 0.0138

480 01278 0.0898 00642 0.0440 0.0279 0.0189

500 0.167 0.122 0.08% 0.0632 0.0394 0.0263

* La CONVErsSiON se refiere a una alimentacion de composicion constante e igual a 6.5 mol o de
SO, y 93.5 mol % de aire.
REFERENCIA: R. W.  Qlsen, R. W. Schuler y J. M. Smith, Chem. Eng. Progr., 46,614 (1950).
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fija de gas a la entrada del reactor, no podian existir variaciones independientes
de las presiones parciales de oxigeno, bidxido de azufre y tridxido de azufre. En
lugar de esto, estas presiones estan relacionadas con una variable, el grado de
conversion. Por tanto, los datos mostrados en la Tabla 13-4 como funcién de
la conversion, son suficientes para los calculos. La presion total fue esencial-
mente constante a 790 mm de mercurio. El calor de reaccidén era casi constante
en un amplio intervalo de temperatura, e igual a -22 700 cal/mol g de didxido
de azufre que reacciona. La mezcla gaseosa era predominantemente aire, por lo
que su calor especifico puede considerarse igual al de éste. La densidad global
del catalizador empacado en el reactor era de 64 1b/pie3.

De la Fig. 13-7 es evidente que la temperatura de entrada a traves del
didmetro no es constante, sino que varia de un valor maximo de 400 °Cenel
centro hasta un valor de 197 °C en la pared. Puesto que el método unidimen-
sional que se usara para resolver este ejemplo, se basa en una temperatura radial
uniforme, usaremos un valor medio de 364 “C. En el modelo bidimensional que
se considera en el Ej. 13-7, se puede tomar en cuenta el perfil real de temperatu-
ras de entrada.

Para el coeficiente de transferencia de calor del gas a la pared del tubo se to-
mo A, = 6.3 Btu/(h)(pie)*°F). La temperatura de la pared del tubo es 197 “C.

soLuciON:  La ecuacion de conservacion de la enemia para un elemento de re-
actor de altura 4z es, de acuerdo a la Eg. (5-16),

~(—22,700)F(1.8) dx + 6.3n 21'%{’(197 =T)8dz=F,,dT(18) @
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En esta expresion se ha introducido el factor 1.8 °F/°C, de manera que la
temperatura pueda expresarse en grados centigrados

.035) 1

F=350m{-= 0.065) = 0.017 moles ib/h

(12 12.( )

El nimero 31.2 es el peso molecular de la alimentacion que contiene 6.5 mol%
e 0, La cyecicd caorffica de la mezrla reaccionas, e * pore s la

del aire, a una temperatura promedio de 350 “C, es de 0.26  Btu/(Ib)(°F). Por
tanto,

Fe, = 3501:(l )(0 26) = 2.11 Btu/°F
Sustituyendo estos valores en la  Eg, (A), se encuentra

0.017(22,700) dx =3.40(T=197) dz = 2.11 dT

dT - 4% _ - 197

35 d- 1.61(T ) (B)
La eqresion de consevacin e la mesa (Ec. (12-2)] pueck esoibise oono

1.03

12) r,pydz = F dx = 0.017 dx

La densidad global del catalizador empacado es 64  |b/pie?, Por tanto, la Ec, (B)
se simplifica a la forma

dx r, 2

dz 00112 ©
En contraste con los ejemplos anteriores, la velocidad de la reaccion no se

eprea en foma e eoecion, sno como una fhulcin ce chins  experiment

ls en fundén ce x y T En redlikd, ura expresin simple ce pimeo 0 sgundb

otn o comelacionaria los cetos para esta reeccion. En lugar e ello, & ha de-

terminado que, para explicar los datos, se requiere una ecuacion de tipo de

Langmui, besch en la adkorcion ok odgpro en e cadizador Es eoedin s

tesamolld y s comprobd en el Ej 92 ES mes conveniente usr en e ejercicio

la thuisdtn b las veloockos qe la eeddn de velooded Les unideds e r,

en la Ec. (C) deben ser mol 1b que han reaccionado/(h)(lb catalizador), pero las

cfes e estes ks son numdricamene equivdless @ mol glh)g  cataliza

dor), por lo que se pueden usar directamente los datos de la Tabla 13-4.
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El método de resolucidn es el mismo que el del Ej. 13-5.

la Ec. © on cos e v, ck la Tabla 134 e um eqpreson qe oomespor
de a la forma dx/dz= f(x, T).De la misma manera, la Ec. (B) tiene por forma
dT/dz = f(x, T). Por consiguiente, la resolucion numérica puede volver a lle-
varse a cabo con el método de Runge-Kutta. Hay dos variables dependientes,
por lo qe el miod vy las eaeciones para €l clleulo sn los mETes Qe € U
ron en el Ej. 4-7. Los célculos se inician con la alimentacion, z=0,x=0, f=
364 °C., Se seleccionaron incrementos de profundidad de lecho catalitico, Azy
se obtienen x y Tal final de cada incremento en base a las Ecs. (C) y (B).

En la Tabla 13-5 se resumen los resultados obtenidos con Az = 0.001 pie,
mees  que % iustan  graficamente en la Fg 1312 Es evidne qe la tempe-
ratura media calculada nunca se eleva de manera apreciable por encima del va-
lor ok erach e 364 °C. De hedo, alndd < llegp @ ura profundiced de lecho
de aproximadamente 0.2 pie, la temperatura es tan baja que la velocidad ya no
& Uficentemente ata paa poduicr i amend significaivo de la conversion.

Tabla 13-5 Conversion y temperatura en un
e gz Sop  bsidh e edlenlos an ¢ mo-
delo  wnidimensional.

Conversion t e Profundidad T Techo
! catalfico, pies

0 364 0

0.05 365 0.029

0.10 365 0.065

0.15 362 0.112

0.18 357 0.149

0 %l 0.020

024 {300) (05)

40 _,\=?-w-
//;_'
:é //’ S
g
] — ———
§ =X=""""""0 Datos experimentales,
T X Calculadns. Fi. 13-6. mo-
" — delo unidimensinnal. |
5 & Calculados, Ej. 13-7,
] i madela hidimencinnal
I - o
& Veloc-ldad e masa =350 |b/(h)pie?) particulas de
catalizador de 1/. de pulgada en un reactor de 2 plg.
0
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Profundidad del lecho catalizador, pies
Fig. 1312 Comparacin de las conversiones calculades 'y experimentales de SO, mn

reactor.
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En el reactor eqerimental utilizado por Schuker cols.,? la bgp Empedta e
la pared resulta en gradientes de temperatura muy considerables. Esto quiere decir
Qe e posble qe la Erpedua meda giobel sa bejg, peo ks emperdss cea
del centro del lecho pueden ser lo suficientemente grandes para originar una canti-
dad significativa de reaccion. Este es un factor determinante entre las grandes dife-
fencias  obienidks  en Ja ana ce oconesion eqeimenal vy los resuliados  caloulados
e efe gemplo, amhos mostrades en la Fig. 1312 Ure cantided orftica en el méto-
do smplficdd e disefio aplicado a ese problema, es el coeficiente de trasferencia
#mica en la paed  Pequefios canhis ¢ A, pueckn oniginr gandes diferencias en
la conversion. En la siguiente seccidn se repite este ejemplo, pero esta vez tomando
en cuenta los gradientes de temperatura radial de concentracion.

Bl mooko wnidimensional &5 especialmente (il pera investiger Sisemes de reac-
tores compleios. Por eemplo, Lucas y - Cieloin, 29 han utilizado este enfoque para di-
seflar reactores de etapas multiples para la sintesis de amoniaco. Los calculos de
disefio incluyendo gradientes radiales tomarian mucho tiempo, aun con la ayuda de
computadoras digitales. Con el modelo unidimensional, es posible evaluar resulta-
s gooxdmedes y los efedos de los cambios en las conciciones B operacion para
una serie de reactores, con muy poco tiempo de computador.

13-6 Modelo bidimensional

En esta seccién consideraremos un disefio mas exacto al tomar en cuenta las va-

riaciones radiales de temperatura y concentracién. Un tratamiento minucioso

incluiria la distribucion radial de la velocidad, consideraria los gradientes radiales de

conoartracion ' temperatlra, por medo cel w0 ce nimes ce Peclt qe en si mis

mos también varian con la posicion radial, y tomaria en cuenta la dispersién axial

de la masa y la energia. Estos conjuntos de ecuaciones diferenciales parciales

elipticas tienen resoluciones numéricas bastante dificiles, pues constituyen proble-

nmes e valoes limie Adamés no  digore ok diios e trangoore ackouados pera

considerar la variacion radial de la velocidad y de los nimeros de Peclet. Por otra

pate, s condidones limie a la entaca del lecho son complees aendo la Emper

tura varia radialmente. Young y Finlayson 30 han presentado la solucién de este
pobema paa €l ca0 ce velocided wnifome y nlmecs ce Pedet en la dieodion ra

dial. Las expresiones de conservacion para estas condiciones son las Ecs. (13-2) y

(1319. Ss rewledos indican que, pera condiciones o adiaetics y o oM

s, la dispersion axil puece ser impoane an para lechos catalffioss de gan megr

nud Los méodos numdioos Qe S requieen paa la resoldion ok s B (132)

y (13- 19 son besante complicedos y o los disoutiremios, exceplo para hacer notar

la técnica de colocacion ortogonal, 31 que constituye un método comprobado vy efi-
Ciente.

#R.W. Schuler, V. P. Stallingsy J. M. Smith, Chem.Eng. Progr., Symp. Ser., 4, 48, 19 (1952).
WK LesyD  Gelbin, Brit. Chem. Eng., 7, 35 (192)
L C Young y B A Finkyson, Ind. Eng. Cen, 0 42 (1973)

31 B A Filaan, Chen Eng. & % 108} (971 J V Misn y W. E Sewat, Clen Eng.
Sci. 22, 1483.(1967).
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Para ilustrar el modelo bidimensional despreciaremos la dispersion axial — dela
mea Y la eregia ESo significa omitir los #minos a bese e 9%/0z7* e ls Es (13-
2y (1319 Sila Ec. (132 * eqprea en tmins de conversion, las dos expresiones
de conservacién son (G = velocidad de masa):

ox d,(1dx  é* s 13
a‘ﬁa(;a*‘a?)‘(‘cfmyo’° .
y
oT 16T @T
: il e Wil (et 222 1328
ey 3z " (kelr = arl) TP AH =0 =

donde (G/ M)y, = uy C, = ‘elooced molar ce aimeniecion e rectnie por
unidad de &rea del reactor
M = peso molecular promedio de la corriente de ali-
mentacion

¥, = fraccion molal de reactante en la alimentacion

El objefivo consise en resolver las Ecs. (1327) y (13-28) para la temperatra v la
convesion en cuelouier puto del lcho  catalftion. La resolucion ce estas ecuaciones
parabdlicas es un problema de valores iniciales en el que las Unicas condiciones
limite (en la direccion axial) que se necesitan son las de la entrada al lecho. Por tan-
to, % requiee conocer los perfils ce la empeatm ce dlimeniacion v de la conver-
sién a lo largo del di&metro del reactor. Otras condiciones limite aplicables a cual-
quier localizacion axial son que la conversién es plana (@ x/d r = 0) tanto en la linea
central como en la pared del tubo. El gradiente de temperatura en la linea central es
cero, pero la condicion en la paed e deeminada por s caracteristicas de trans-
feencia de cdor En la siquiente ilustracion ¢ mertiene consnte la emperatra de
la pared por medio de un liquido (etilenglicol) a ebullicion, en una chaqueta que ro-
dea al reactor. En otros casos, la temperatura de la pared puede variar con  z.Por
ejemplo, si el fluido en la chaqueta o en los alrededores estd a T,y el coeficiente de
transferencia de calor entre la superficie interior de la pared y los alrededores es U,
la condicidn limite apropiada es

u(r, = 1)= k{5 (13:29)
Tw
donde (377ar), es el gradiente de temperaturas en la pared del reactor.

La informacion de transporte que se necesita, ademas de la del modelo  unidi-
mensional, son los valores radiales de D, (0 Pe) y k,.En la Sec. 13-3 (Fig. 13-5) se
presrtaon  ls  diflsividedes  radiales. A confinuedion & reume la informecidn - dis
ponible sobre conductividades térmicas efectivas.

Conductividades térmicas efectivas En wn kdo e patics Sdides por el qe e
# pesando un fluico, el calor puede tansmitice en dleccion radil por medio ce di-
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VEISOS MECaNiSes: a taks e ls paticulas por conduccion, a través del fluido por
conduccién Y convexion, Y por radicion. Al esribir les Ecs (13:19) y (13-28), £ ha
o qe tock esa tansfrecia b cdor % weifica por conduoddn ce aowerdo

a una conductividad térmica efectiva (k,),. Esto equivale a suponer que e] lecho se
sustituye por un solido con una conductividad térmica igual a (k). En vista de los
Clferentes  mecanismos e participan, (k.), & um popecd del lecho. Su valor e
pende de un gran niimero de variables, tales como 1a velocidad de flujo del fluido, el
didmetro de las particulas, la porosidad, la conductividad térmica molecular del
fluido y de la fase solida, y del nivel de temperaturas. Por consiguiente, el método
més logico pera comekcionar los cbtos consise en dividir (k) en contibuciones in-
dividuales, cada una de las cuales corresponde a un mecanismo de transferencia de
alor. St cesarollacd  mudes correlaciones® wbe esta bee ge pekn e

® paa estimr (k). Paa mezdbs reaccionantes geseoss, el intervalo e valores nu-

méios e (k) sk 01l a03 Btu/(h)(pie)(°R) {o 017 a052 Jm)SK) a empe
raturas inferiores a 500 °F, A temperaturas mas altas, la radiacién de particula a
particula puede conducir @ valores mas altos.

Aplicaion gl moko bidimensordl Existen® diversos métodos numéricos para
reoler ls  Ecs. (1327) y  (13-28) on coiciores limite aproximecks. Por - simplici-
dad, describiremos un método explicito poco sofisticado basado en establecer las
ecuciones difrenciakes en forma ce diferencias. La eoldin 2 lleva a o e
zando a la entrada del reactor y procediendo por etapas, primero radial y después
axialmente, hasta llegar a la profundidad de lecho deseada.

Si ny [, representan el nimero de incrementos en las direcciones radial y axial,
respectivamente, y Ary Az son sus magnitudes,

r=ndAr (13-30)
=LAz (13-31)
la Empeaa en cualuier puno cel lecho puede represerntarse como Tosr , &0 &

la temperatura ar=nAry z= LAz, Notese que 7se mide del centro del lechoy z
de la entrada de ia alimentacion.

La primera diferencia de temperaturas en la direccién puede escribirse como

AT=T...-T,. (133))

Analogamente, la primera diferencia en la direccion z es

Az T=T..11~T., (13-33)
3 E Sy R H Wihdm Chen. Eng Prog., %, 33 (1950 W. B. Ago y J. M. Smify Chen.
Eng Prog, (1%3; In Bek Desn of Packed Caytic Redors en “Advances in Chemical
Engneaing’, \Ol. 3, Pég.29 Academic Pes, Inc, New Yok 192 S Yagi y N Wdeo AIChE J,,
5,71 (1960); A.P. deWaschy G. F. Froment, Chem. Eng. Sri., 27, 567 (1972).
W Ve Leon Lads ‘Digel Corpueim for Ctemicd Fngicas, McGraw-Hill Box  Com-
pany‘NeW\Ukl%QyVI-hlacd(yJ\mbe,CqM Pégs. 3539, ‘Chemicd Reector Theory",

ediieco  por Leonlmd.syNRAmrm.Prmﬂ(BHallEryadellffS.Nllgﬂ
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La segunda diferencia central en la direccién gs

AZ’T= (n.;,L-I._L)"('I;.I.""7;—1.L) (13-34)

Con estas definiciones, la forma aproximada de la  Ec, (13-28) en términos de dife-
rencias O incrementos es

Az (k)
L+l = I L+ '(Ahr)r(;c—'

Ler AHf,py Az

Mo orim T e Toon = 20y Ty, 20008 B2 ()

Similarmente, la Ec. (13-27) en forma de incrementos es
Az d
Xo L+1= xn, L + IA)’)’ Pe_F

1 f,psM A

~ [‘ (nrtoe = X 1) + Xav a2 = 26, + Xy, g ot SERE T (13-36)
" Gyo

Suponiendo que sea posible estimar la magnitud de los términos de reaccion en
los que interviene 1., las Ecs. (13-35) y (13-36) pueden resolverse por etapas para ob-
tener la conversion. La primera etapa consiste en calcular valores de 7y x a lo largo
del didmetro, a z=1 Az 0 1, = 1, a partir de valores conocidos a ;, = 0. Después se
procede con el siguiente incremento longitudinal, [ = 2, y asi sucesivamente. Se pue-
de evitar la forma indeterminada de las ecuacionesa 1 = 0 usando las expresiones
especiales,

2 Az (k, AHftppg Az
To.L+1 = To,1 +‘(‘A;)7£ %(2T1.L —-2T5, 1) ‘#— (13-37)
P
2Az d tppsM Az
Xo,L+1= Xo, Lt (K,Si 5:' (2xy, 1 ~ 2%0,0) ¢ 2 :;yo (13-38)

derivadas de la regla de L'Hopital.

El efecto de los términos de reaccion en las Ecs. (13-35) y (13-36) consiste, para
una reaccion exotérmica, en causar un aumento tanto de la temperatura como de la
conversion. Puesto que la velocidad depende de la temperatura y la composicidn, y
el valor promedio del incremento 1, a 7, + 1 no se conoce hasta que se resuelven las
Ecs. (13-35) y (13-36), lo indicado es hacer un procedimiento de tanteo. Los célculos
se ilustran en el Ej. 13-7, donde se recalcula el problema del reactor de SO, del Ej.
136, tomando en cuenta las variaciones radiales. En este ejemplo, se dispone de datos
experimentales para la velocidad total. Esta informacién se obtuvo para el mismo
tamafio de grinulos cataliticos y para la misma velocidad de gas del reactor integral.
Por tanto, los efectos del transporte interno y externo sobre la velocidad total,
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fueron iqueles para les condiciones e leboratorio con s que & midio r. Yy e rexor
integral que se va a disefiar. De esta forma no es necesario considerar los calculos
discutidos en el Cap. 12 para la evaluacion de la concordancia entre la velocidad to-
tal y las condiciones de transporte en el reactor a gran escala. En la mayoria de los
s 6 neosaio evaliar les velooidedes tofdles a partir e velocidaoks  intrinseces,
factores de efectividad y coeficientes de transporte externo.

Ejemplo 13-7. Recalcule la curva de conversion en funcion de la profundidad

del lecho del reactor para SO, del Ej. 13-6, empleando el metodo bidimensional
y suponiendo que (k.),,(D.)., y G son constantes. El perfil de temperatura a la

aach cel reactr ¢ muestia en la siguiente tabla y grafica en la Fg 1313
o & oo m W™ Mmoo I w 1
PosGion  reidl 0 03 oM 0% O 089 1.000

La composicion de reactantes a lo largo del didmetro puede suponerse constante.

SoruciON:  La conductividad térmica efectiva calculada a partir de la correla-

cion de Argo* es 0216 Btu/(h)(pie)(°F). El nimero de Peclet con la Fig. 135 es
96 para las condiciones de este ejemplo. Las cantidades que se necesitan en las
Ecs. (13-35) y (13-36) son:

480,

440 3
z=0,
en la entrada
400 al reactor
360 L

Tempe-atura, °C

320 \ \
v ltlll].xl diuras Ut cu add-caperiincuiaics \\

X L= 1, puntos calculados i
A, [ =2 ps cobbs \\\

L= 6 puiss s

240 = curva promedio 0~
i L]
0 01 03 04 05 06 07 08 (L] 10
Posicion  radial r/ry
! ‘ | 1
n=0 n=. n=2 n=73 n=4 n=35

Fig. 1313 Temperatures calculadas en un reactor de Q.

W B Ago yJ. M Smith, Chem Eng Prog. 49, 43 (1953).
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Ok,, 2 16 .
c:pf(:;—. 07260350) = 0.00238 pies

.d_" .,.._18L = 0.00109 pies

Pe* T200.6)

Fowcioes de temperaturs 1y comesion.  ES conveniente dividir el radio del
lecho en cinco incrementos, de manera que

Ar = _ 103\ _ :
r=02r,=0 5 0.0172 pies

Si Az se toma igual a 0.05 pies,

Az _ 005 _ 7
(Ar)?  00172¢

Luego, los coeficientes en les Ecs (1335) y (13:36) sn como Sigue

0 pies

ke Az

Z,_G ( Ar_)! =0.00238(170)= 0.404  adimensional
gg;' ari)’ = 0.00109(170)= 0185  adimensional
AH:; Cxin AL - —22,7;);)(;?3;(%05)’, = - 7985 oC
fr Ig)f AZ o 64§ (l) (%)é%(s))s)f" =438p  adimensional
Sityendo estos valoress en ls Bos (1335) y (13-36), = obtieren expre-

siones de trabajo para calcular la temperatura y la conversion a una profundi-
Gd b lecho b L + 1, a patir cb chios prevics de pofundicd e ledo igudl a
L. De esta forma

To.r+1= Top + 0404
1 .
X [n(72+..L— n.L)"'Tol.L—z‘I;.L+1;—I.I.1798rF (A)
Xa, 141 = Xy, #0185

1
X l n (xn+l.L — Xp, L) T X410~ 2Xn.L + X1+ 4.38|_'P (B)
!

Célculos pm e piver inowmeno de ln profimdidad del lecho. C = 1). La
distribucion de la temperatura de entrada se conoce y esta  graficada en la Fig.
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1313 y la conversion a la entrada @ ceo en todes las posiciones radfiales. Par-

endo & g =1 las empedtrss T g9, o Y Touo, 18l cOM0 2 leen en fa Fig. 1343

son todas iguales a 400 “C. Sustituyendo estos valores en la  Eg. (A) se obtiene
Ty; en términos de la velocidad promedio r, en el incremento de profundidad
lledockO0Oa L = 1  (z =005 pies).

1
Tha=T.o+ 0'4()4[{(7'2.0 ~T,0)+ T o—2T, o + To.n]: 798r,
= 400 +  0.404(0) + 798r, =40+ 798r, (C)

Pesd Q8 Xgo» Xp.0Y Xp,0 SO0 tocos igual a 0, la Ec. (B) da, para la conversion a
=1yL =1,

Xy,; =0+ 0.185(0) + 4.38f, = 4.381, (D)

Las Ecs. (C) y (D), los datos de velocidad, la Tabla 13-4 {@ Fig. 13-11,
constituyen les tres conelaciones entre e cantihoes  desoonocios Tigs Xg4 Y T
Un método de solucidn es seguir los cuatro pasos siguientes.

L Spoa in valor ce I, s e e gy, . el Fig 1310

2 Cle Ty y Xyy medake bs Ecs () y (D)

3. Evalle la velocidad ry,, al final del incremento, usando la Fig. 13-11.

{. Pomede  wyy Y Ty Y compae el resulido oon el valor e e SpesD S e
obtiene concordancia, repita la secuencia con un nuevo valor de .

Siguiendo este procedimiento, a 400 °C'y conversion cero se tiene

r = 005

1.0

Suponemos que ¥» = 0.051. Entonces, de las Ecs. (C) y (D),
Ty .y = 400 +798(0.051) = 441°C
xy.; = 4.38(0.051) = 0.223

De la Fig. 13-11 a 441 °Cy 22.3% de conversion, ryy = 0.046. Por tanto,

_ o 0.0%
Pp® 2+0046 0.0505
Ede resultado es muy cecano al valor supueso ce 0051 Por tanto, la tem
peraira y conversion caloulaces para n=1yL =1 pedn omae om 41
°Cy 22.3%.

El mismo resultado se aplicaria para =0, y 2, debido a que la temperatu-
ra a la entrada es de 400 °C hasta una posicion radial de p =3 (r/r, = 0.6) se-
gn s musta en la Fg . 13- 13 Pam  » = 3, la situacion cambiar8 debido a que
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T..o = 376 °C. Haciendo los cdlculos por pasos en esta posicion radial y empe-
zando con:

ry g 0.0%
suponemos que 1, = 0.046. Entonces, de la Eg. (A),

Ty = 40+ 0404[4(376=400) + 376 = 2(400) + 400] + 798(0.046)
=40 =13+ 3 =44C
X3, =0+ 4.38(0.046) = 0.201
De la Fig. 13-11, a424 °Cy 20.1% de conversion, fy3 = 0.037, Y

_ 0.055+0.037
l'p - , = 0046

Prosiguiendo con los c4lculos, Para y =4 (r/r, = 0.8),donde 7, - = 376
°Cy X.0=0, tenemos

r4.0 = 0.929
y suponiendo r, = 0.015. Entonces,

Toy= 36+ 0404[}(197=376) + & = 2(376) + 400] + 798(0.015)
=36 =8 + 12 = 3BC
Xy =0 +438(0015) = 0066

A partir de la Fig, 13-11, 2305 °C y x = 0066, e evickie qe la velocickd
e cca e ceo. Luep,

pim 220 it
2
Qe concuerch oon el valor supuesto. Por o para n=4yL =1l tmpea
tura calculada serd de 305 °C'y la conversion de 6.6%.
Pesb gea #7 =5 aawa la paed, la emperata pemenee a 197 "C.

La welociced a esa tmperdira & 00, e merea g o hebd conversion e
bida a la reaccion. Por tanto, Tyq = 197 °Cy Xgy = 0. A mayores profundida-
des del lecho, la conversidn en la pared no seré cero, no por causa de la reac-
cidn, sino debido a la difusion del producto SO, desde el centro del tubo.

Los célculos s deberdn haer ahoa a tavés del radio dl reector prR L =
1y (z =005 pis). Los resultacos de l Empedra ¢ indican con los sels pun
tos marcados con x en la Fig. 13-13. Los resultados calculados por el procedi-
miento paso a paso, no forman una curva continua a poca profundidad del
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lecho. Por tanto, es deseable, antes de proceder al siguiente incremento, trazar
una curva promedio para esta profundidad de lecho, como se indica en la Fig.
13-13. Los valores calculados y la curva comespondiente para la conversion, se
muestran en la Fig. 13-14. Las temperaturas y conversiones leidas de las curvas
promedio y que se usaran en los calculos para L = 2, se dan en la Tabla 13-6.

Resuitacks pra  inoements SUOESVOS. L = 2 a 6). Los perfiles de temperatu-
ra y conversion para incrementos sucesivos de la profundidad del lecho pueden
obtenerse con calculos similares. Los resultados a L = 2 se incluyen también en
las Figs. 1313 y 13-14. Los valores calculados forman una curva més uniforme
que los de L = 1. Las cantidades a L = 2 que se muestran en la Tabla 13-6,
fueron leidas de las curvas uniformes. Estos, mas bien que los puntos calcula-
dos, se aplican en los calculos para la siguiente profundidad de lecho. A mayo-
res profundidades de lecho, los valores tabulados comesponden a los calculados
directamente de las ecuaciones. Se llega a una conversién de 68% en el centro
cuando z=0.30 pies y en la pared se obtiene 12%. La temperatura alcanza un
valor méximo a 504 °C a z = 020 pies, y después disminuye a mayores profun-
didades de lecho, debido a que la transferencia radial de calor hacia la pared su-
pera al calor desprendido por la reaccion. Los perfiles de temperatura y conver-
sibna z = 030 también se incluyen en las Figs. 13-13 y 13-14.

Conversion y temperatura medias. Las conversiones y temperatura medias
globales a cualquier profundidad se obtienen por integracion  grafica de los per-

056
AN
048 S
; 5
| L = 2.2 = 0.10 pinc 2.
040 "2
O/
o)
* 02 A
4
= 4 L =1,z=005pies
g S—) 3
& 4 \\
06 \\P e
X,L = |, puntos calculados \\ ~~——
o H o :62 o talculados | N
0, L= 0, puntos calculados 3
l— Cumppromedio L —L\
o T B B M
il 02 03 04 05 06 o 08 ®  jo
(Ceo) Poijdén rdid r{r. I (Pam'j)
n=10 n=1 n=2 n=13 nw=4 n=S§

Fig, 13-1¢  Conversiones calculades en un reactor de  SQ,.
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T 136 Temperaturas 'y CONVerSOnes pera la oddn e SO, , Wb
i moddo  bidimensional
, Posicion radal
Profindichd
dd lecho, pies 0 (centro) 02 04 06 08 1) (pared)
Temperatura, ~ °C
L=0z=0 400 40 400 40 B 197
L= 1,z=005 u | 437 418 0 197
L=2z=010 47 Tl I 390 28 197
L=38z=0l5 496 488 3 s ® 197
L= 4, 0:100 504 476 Ity 360 278 197
RN 410 466 45 30 29 197
bagr=0d 41 % 42 3% %5 197
Conversién
L=0,z=0 0 0 0 0 0 0
bel e 0B 0223 0223 0216 0186 0066 0
A R 0411 0402 0380 0258 0090 0027
L=3z=01 0557 0540 0464 0293 0110 0053
badorz 0 0638 0607 0510 0311 0130 0072
R N ¥ 0686 0638 0527 0318 0150 00%
[-627-030 (4 0650 05% 0337 0173 0122

files radidles ce tmpedtra y convesion. La empeaiia meda glotel & e v

lor que resulta cuando la corriente a traves del reactor estd completamente
mezclada en la direccion radial. Por tanto, debe promediarse el producto de la
capacidad calorifica y la temperatura en cada posicion radial. Para un elemento
dr, la capacidad calorifica de la corriente sera  G(2xr dr)c,. Por consiguiente, la
temperatura media global esta dada por la ecuacion

ro o
[ G@rrdr)e,T 2 [ Terdr
.0 0:\

3 = =
nGryé, rzo(.‘,,

=

Al sustituir r por la variable n= r/r,,esta expresion se transforma en

.1

T,= 3 J Te,ndn (E)
CP 0

B la Ee, E), cpeselmlor&pecfﬁooalatenperamﬁy 5;correspondea
la temperatura media globalT,.La Ec. (E) puede integrarse graficando el pro-
ducto T¢,nen funcion de ny evaluando el érea sostenida por la curva.

Anélogamente, la conversion media global x;, corresponde a un mezclado
radil compleo cel flujo qe pesa a taves el reector Les mos e SO, conver-
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tidas en un eemento de espesor dr son X(G/M) y2xr & dnk G/M represna
el tofal ce moks por uniced ck drea qe ena al reacto, y Y & la fracion mo-
lar del SO, en la alimentacion.

Integrando con respecto a todos los elementos radiales se obtiene

2y % 0
Sy (S
o -

L]
2f xr dr
= _ "0
™ —
0
Si r/r, € sustituye por n entonces®
. 1
Xp= 2, xn dn (F)
"1

Con los datos de la Tabla 13-6 se pueden trazar graficas para ¢, py xnen

fundon & n paa repeseniar los valoress de las integrales en ls Ecs (B) y (P

En realidad, la cantidad que nos interesa es la conversion media. La Tabla 13-7
meesta los valores de an a una profundiced ce ledo e Z = 030 pies Ests o
tos se graficanen la Fig. 13-15, y el area es

L1
| xn dx = 0.150
<9

Entonces, de la Ec. (F),

X, = 2(0.150) = 0.300 0 30% conversion

"%
Tba 137 Dalos parg ¢ o ) "3
de la conversion media cuando
L =6 (z=0.30 pies)

n X Xn

0 | 0.684 0

02 0.650 0.130

04 0525 0.210

05 0422 0211

06 0337 0202

08 0473 0139

10 0122 01222

35 3 velocidad no aparece en las Ecs. (E) y (F) debido a que se supone que G es constante a lo | 8@(‘
del didmetro del reactor.
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0.24

0.20 /

/

=
=
' 06
£ / N
= 012 \_
<
5 008
o © Puntos obtenidos de
la Tabla 13-7 ., .
0.04 — 4‘{ :
0
0 02 04 06 08 i} My Grifica para obtener
Posiccn - recial, rin conversion

1208

Se han efectuado determinaciones similares de la conversion media a otras
profundidades de lecho. Los resultados se muestran en la Fig. 13-12, en la cual
se incluyen también las conversiones medias y las calculadas mediante el proce-
dimiento simplificado del Ej. 13-6. EI modelo bidimensional da como resultado
una mejor concordancia que el procedimiento del modelo umdxmcnsxonal pero
las conversiones calculadas siguen siendo inferiores a los resultados experimen-
tales. Young y Finlayson® han sugerido que no es vdlido aplicar las Ecs. (13-27)
y (13-28) a las condiciones experimentales de este ejemplo. Predijeron conver-
siones que concuerdan bien con la Fig. 13-12 con un modelo que incluye disper-
sion axial de masa y calor. Ademas, Ahmed y  Fahien3’ han obtenido una buena
concordancia al despreciar la dispersion axial, pero con una variacion radial de
(D.).Y (k.)..

Algunas de las desviaciones en la Fig . 13- 12 pueden deberse a incertidumbre
en la difusividad radial y la conductividad térmica. La prediccion de resultados
esta basada en tres conjuntos independientes de datos experimentales: velocida-
des totales de reaccion (Fig. 13-1 1), (D.) Y (k) . Para que cualquier modelo pro-
duzca resultados confiables es necesario que los velores, especialmente los de la
conductividad térmica y la velocidad global, sean muy precisos.

Las temperaturas mostrades en la Fig. 13-18 en forma de curves continues,
representan datos experimentales para las condiciones de este ejemplo. Los va-
lores calculados para r/ryde 0.0 y 0.6 se tomaron de la Tabla 13-6y se grafican
como lineas punteadas para propositos de comparacion. Refiriéndonos a la
linea del centro (r/r, = 0), se ve que los datos calculados son de 10 a 20 °C me-
nores que los valores experimentales, aun cuando la localizacién del punto  ca-

1% Loc. cit
3 M. Ahmedy R W Fahien, Chem. Eng. Sci, 35, 889, 897 (1980).
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liente se predice en forma precisa. La comparacion para r/r, = 0.6, no es tan
buena.

Cuando se werifica més de una reaccidn, los procedimientos de cdlculo son simi-
lares a los ilustrados en el Ej. 13-7. Se escribe una ecuacion de incrementos para cada
componente, y estas ecuaciones se resuelven simultdneamente con la ecuacion de
incrementos de la conservacion de la energia. Eroment*y Carberry y White* han
usado modelos uniy bidimensionales para predecir la conversion y las temperaturas
en un reactor de lecho fijo para la oxidacion de o-xileno a anhidrido ftalico, CO y
CQ,, con un catalizador de  V, ;. El sistema reaccionante corresponde a

it it
o-xileno == anhidrido ftdlico — co

‘ Rire C02

Los célculos se llevaron a cabo para un reactor conteniendo un conjunto de 2500 tu-
bos de 1 plg empacados con granulos cataliticos y rodeados de sal fundida para ab-
sorber el calor de reaccion. Los calculos mostraron que aun con tubos de sélo plg
de didmetro, los gradientes radiales de temperatura son severos para este sistema
extremadamente exotérmico. Carberry y White consideraron un reactor de 5 cm de
DI empacado con particulas cataliicas de 0.5 cm, que operaba con un nimero de  Rey-
nolds, d,G/u de 184. También en este caso, los gradientes radiales y axiales de tem-
peratura, resultaron severos. Se demostrd que la difusividad radial tenia poco efecto
sobre la conversion a anhidrido ftalico, pero que era sensible al valor de  (k.),.
Otani4® ha llevado a cabo un estudio detallado de la reaccion

CeHe + 3H, » CH, 5

en un reactor no isotérmico de lecho fijo. Se utiliz6 un reactor diferencial experi-
mental para obtener una ecuacion de la forma de Langmuir-Hinshelwood [por
ejemplo, la Ec.(9-32)] para la velocidad intrinseca, midiendo la conversion y la tem-
peratura con granulos cataliticos cilindricos (5 x 5 mm), para los que el factor de
efectividad era aproximadamente 0.12. Después se usO la ecuacion de \elocidad toil

y valores estimados de (k.), y (D.),, para predecir la informacion de temperatura y
conversion en los tubos del reactor integral. El enfoque es el mismo descrito por las
Ecs. (13-27) y (13-28), que se usé en el Ej. 13-7. La concordancia entre los resuliados
pronosticados y los experimentales fue buena.

TG F Froment, gng, Eng, Chem, 59, 18 (1967).

3], J. Carberry y D. White,/nd. Eng, Chem., 61(7), 27 (1969).

# S. Otani, **Some Practices in Petochemicl Process Developmert”, presgrieco en la 642 Conven-
an Awd & AICHE, New Ofears mam, 1969.
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13-7 Comportamiento dinamico

Hasta ahora solamente hemos considerado la operacion de reactores de lecho fijo en
estado estable. La respuesta a las variaciones de velocidad de alimentacion, tempera-
tura o welocidad de flujo, también reviste imporiancia. La respuesta dindmica del re-
actor a estas perturbaciones involuntarias determina el tipo de instrumentacion de
control que deberé usarse. Ademas, si se va a utilizar un control de computador
de circuito cemado, el conocimiento de las caracteristicas de respuesta es vital para el
desarrollo del programa de control.

La resolucion de las ecuaciones de consenvacion de masa y enemgia en forma de
estado estable para reactores de lecho fijo, es bastante compleja. Cuando se conside-
ran condiciones transitorias, la situacion se torna practicamente imposible. Para el
caso especial de operacion’isotérmica, s6lo interviene el balance de masa y resulta
posible, para muchos tipos de cinética, obtener soluciones para la conversion en
cualquier punto del reactor, en respuesta a fluctuaciones en la alimentacion. Sin em-
bargo, el caso isotérmico es mas importante debido a la posibilidad de inestabilida-
des, y éste es precisamente el problema de dificil solucion. Por esta razén, se han
hecho grandes esfuerzos para establecer criterios que permitan predecir cuando se
presentaran o desapareceran las perturbaciones en la alimentacion, en vez de tratar
de resolver la totalidad del problema de conversién y temperatura en cualquier pun-
to del reactor. En el Ej. 135 vimos (Fig. 13-10) que se pueden desarrollar puntos ca-
lientes bien definidos cuando una reaccion isotérmica se verifica en un reactor de
lecho fijo con enfriamiento. Las condiciones de dicho ejemplo causaban que la ele-
vacion de temperatura fuera moderadamente alta. Con ofras combinaciones de calor
de reaccidn, energia de activacion, ecuacion de \elocidad y velocidad de transferen-
cia de calor a los alrededores, la elevacion de temperatura podria ser  mAas pronuncia-
da. En tales casos, una fluctuacion positiva de la temperatura 0 la composicion de la
alimentacion, podria causar una elevacion de temperatra tan grande que la reaccion
se completaria en una seccion pequefia del lecho. Este comportamiento seria indesea-
ble debido a la desactivacion del caalizador y ala disminucion de la selectividad, pe-
ro seria mas importante aun el hecho de que el reactor resultaria incontrolable. Es
evidente que seria de gran ayuda contar con los medios para predecir las condiciones
con las cuales se presentaria esta inestabilidad.

Se han propuesto*!# diversos criterios para predecir las inestabilidades, y existe
un resumen al respecto.¥ Una de las sugerencias més simples es la de Wilson.#® Este
criterio establece que no puede presentarse una inestabilidad cuando

E(T. — T,
(Tos ) <1 (13-39)
Rﬂ Tmtl
41 ) Bk en T B Drew J W. Hoopes, J y Theodore Vermeulen (Ed), “Advances in Chemical

Engineering”, \OL 3 Academic Pes, Inc, New Yok 1962
2, H. Barkelew, Chem..Eng.Progr., Symp.Ser., 55, 37 (1959).
4 ) B Agnew y 0 E Poter, Tras It Chem. Eng, 44, 26 (1966).
#\/ Hlavacek, Ind. Eng. Chem., 62(7),9 (1970).
S B Wn Tas Inst. Chem. Eng, 24 77 (1%6).
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donde T,y T, son las temperaturas méaxima y de los alrededores (medio
enfriador). Por ejemplo, usando los resultados del Ej. 13-5, E/R, = 2958 K-}, en el
punto caliente se tiene

E(Too=T,) _2958(527 = 427) _
ReTrzsm = (527)* =106

De acuerdo con este criterio, la operacion del reactor esta en el punto de inestabili-
dad, por lo que una perturbacién en la alimentacién podria provocar una situacion
incontrolable.

Los calculos de Froment#® correspondientes a un reactor para la oxidacién de
o-xileno, ilustran claramente el efecto de una fluctuacién pequefia de la temperatura
Ge la dimeniacion. Los resultados mosraon que ure dlevecion de 3 °C o la empe
raura ce la alimentacion (e 37 a 30 “C), conduciria a i ameb consiane e la
temperatura del centro con respecto a la longitud del reactor, en vez del comporta-
miento estable de una elevacién y disminucién de temperatura (por ejemplo, como
en la Fig. 13-10). Esta situacion inestable para esta reaccibn resulta en una gran pér-
dida de selectividad; el xileno se convierte casi totalmente en COy CQ,, en lugar de
hacerlo a anhidrido ftalico.

138 Variacdones de los reactores de lecho fijo

Lechos cataliticos monoliticos. La eliminacion de contaminantes oxidables del aire

ha estimulado el desarrollo de catalizadores monoliticos para usarse en sistemas de
lecho fijo. El soporte del catalizador es una fase parcial o completamente continua,
en vez de consistir en particulas individuales. Se han desarrollado muchas formas.
Ests estuciras estn disefiadas pra contr on wn e superficial gande, on o
que se obtiene una caida de presion pequeiia en el flujo de aire. En uno de los tipos
s, el sopoe & prepara en firesmetdlicas rizades qe e fomen como esterilles
planas. En otra de las formas, la base catalitica es una estructura tipo panal. Un ter-
cer tipo consise en cilindros con fomes de superfides aeodindmices. En aire fluye
alrededor de la superficie externa de los cilindros, tal  como lo ilustra la Fig. 13-16.
Bdas estuciras % hecen ¢ melles 0 cémia

El mayor aliciente para el desarrollo de los lechos catalizadores monoliticos ha
sdo la rdoddn ce les emisiones b geses B excae e ks automoviles,*” en especil,
los hidrocarburos de combustion parcial y el mondxido de carbono. El catalizador
de oxidacion, que, por lo general, es platino o platino-paladio, puede depositarse
electroliticamente sobre el soporte. Por otra parte, también puede procederse depo-
siendo sbe e sopoe ue cam delgpch e almine impegreck oon pltino. Pues-
0 e les reacciones son fueemente exoiémicas y tienen une energia de activacion
considerable, la velocidad de reaccion es alta. Por consiguiente, los gases reactivos
se difunden a distancias cortas en el catalizador poroso antes de que la reaccion sea

% G F. Froment, jfnd, Eng. Chem., 59, 18 (1967).
4"E. G. Dwyer, Cat. Rev., ®2), 261 (1972).
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Cilindros de soporte
- \,  Capxatalitica
& 7
‘Gm catalfica 2’/
Fuo c& g Flujo de gas %
7
7
.
Vﬂa - Vista frontal

Fig, 1316 Reactor monolitico de flujo  transversal.

completa. De esta manera, solo se usa una capa muy delgada del catalizador. Por
otra parte, en la linea de los gases de escape del motor de un automovil, el lecho
catalitico debe ser mecanicamente fuerte para resistir los esfuerzos mecanicos y tér-
micos a los que estard sometido, y la caida de presion debe ser baja. Estos requeri-
mientos se safisfacen con més eficiencia con un sisttma monolitico que con un lecho
convencional de particulas cataliticas individuales.

Puesto que la capa catalitica es delgada, los gradientes intragranulares de tem-
peratura y concentracion no son significatives.  Ademds, las altas velocidades de re-
accion implican que las resistencias a la transferencia de masa y calor gas-solido
pueden ser importantes. La naturaleza continua de la fase sélida introduce la posibi-
lidad de una transferencia de calor por conduccion a través del solido. Finalmente,
el alto nivel de temperaturas y los cambios drasticos de la misma en la direccién del
flujo, sugieren que la transferencia de calor por radiacion puede ser importante. Por
estas razones, los modelos para predecir la temperatura y la conversion en los reac-
tores monoliticos son diferentes a los de lechos fijos convencionales. Se han  discuti-
do 48-50 modelos matematicos basados en estos modelos. Cuando se incluyen todos
los procesos significativos, la resolucion de las ecuaciones de conservacion y las con-
diciones limite es dificil, incltiso con métodos numéricos.

llustraremos algunos de los aspectos del problema de  disefio, considerando un
modelo simple que ignora la radiacion. Supéngase que el catalizador es continuo en
la direccién del flujo de aire (tal como lo indica la Fig. 13-17; la Fig. 13-16 muestra
un sisema de flujo transversal) y supdngase que el aire se desplaza con flujo tapdn.
Supondremos también que el oxigeno estd en exceso, de tal manera, que la velocidad

SL. L Hpls  AICKE ) 2L 89 (19)

498 TleyR Al Poemig of the Fourth International Symposium  on Chemicd ~ Reaction En-
gineering,  Heideberg,  Seccin v, 22 (197).
30 V. Hlavacek, Pocedings of te Fouth International Symposim  op Cremicd Readtion Engine-

ering, Hkbay Swin 1 20 (1976)
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es de primer orden con respecto a la concentracion del contaminante. Entonces, la
Ec. (3-1) para una seccion de reactor de longitud ¢z nos da, para la fase gaseosa,

dc
Q—‘—i—z-+k,,,aL(C -C)=0 (13-40)
donde Q es la velocidad volumétrica de flujo, k;, es el coeficiente de tranferencia de
mea el ges a la superficie catalftica, y a, ¢ 4rea e tasferenda e mesa 0 e G
lor por unidad de longitud del reactor. Para la fase sélida, la conservacion de masa
del contaminante requiere que

kna,(C = C,) = k 6C, (13-41)

donde k(k = Ae "%l es la costane ce \elocided b reaccin por wnickd e mesa
de catalizador (evaluada a T)y § es la masa de catalizador por unidad de longitud
del reactor.

La ecacion b comevacin ke la enegia s ohiiere aplicando la Ec. &) d g
y a la fase catalitica. Tomando en cuenta la conduccion axial de calor en la fase
catalitica, el resultado para el gas es

daT
Qpc, 7+ hay(T=T,)=0 139
y, para el catalizador,
427; + + =0
(Ax)a, " * hay(T = T,) * (- AH) C, (13-43)

donde (Ax) es el espesor del soporte solido (Fig. 13-17).
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S ® puee desprecir la péddice e calor a fird del catlizador uando z=0y
la concentracion y la temperatura de la alimentacion son G,y T;, las condiciones
limite son

C=CI,T= Tf. y d'I;de=0 a Z=0 (13-44)
dTjdz=0 a =z=L (1349)
El podema e valores limite definido por las Ecs. (1340) a (1343) como condi-
ciones limite, puece resolverse e minos ce C, C, Ty T. en funcion ¢ la longiud

Z O ledo. Pueso qe k & ua fudin no lined e T,, & requieen méodos rumé
ricos.
Si la temperatura es constante (T'= T= constante) solo se requieren las Ecs.

(13-40) y (13-41). Ahora, la solucion es relativamente simple. Si se resuelve la  Ec.
(13-41) en términos de C,y el resultado se sustituye en la  Eg, (13-40), se obtiene

dC _ ( 1 . S Wit
dz = \kd  kpa O

Esa equesion pueck inegrae direcemene para obtener la Siguiene solucion e la
conversion en funcion de la longitud del lecho:

(1346)

1 __C: (_1_
AR B

Reactores gutotérmicos,3! Cuando la reaccion exotérmica requiere una temperatura

elevada [algunos ejemplos son las sintesis de amoniaco 0 metano, la reaccion de

desplazamiento del gas de agua (CO + H,0 = H; + CO,)] el calor de reaccion

puede usarse para precalentar la alimentacion. Esto puede lograrse de varias mane-

s en los reectrss de kedho fijo. S puece wsar wn intercambiedor ce calor edemo

para transferir el calor de reaccion del efluente a la corriente de alimentacion (Fig.

13-18a). Por otra parte, el intercambiador puede ser una parte integral del reactor

(Fig. 13-18b). Otra posibilidad consiste en recircular parte del  efluente de alta tem-

pealra, Fig 13-18c. A estos sidemes ce tansferencia de calor y reaodion s les lla-

ma autotérmicos. Su ventaja radica en que son esencialmente autosuficientes en

gegla, an aendd ® requiee ok alts Emperes para que la reaccion s verifi-

e a ua \eoddd rezondble Duanie el periodo b arange & neossit ua fuen

te externa de calor que se opera hasta que el sistema alcanza su equilibrio térmico.
Para los procedimientos de operacion que se muestran en la Fig. 13-18g o 13-

18c, el popio reactr operarfa adisbdticamente 0 on une transferencia ce calor on

los alrededores. Entonces, se pueden aplicar las ecuaciones de conservacion de-

sarrolladas en las Secs. 13-4 a 13-6. Cuando el intercambiador de calor es una parte

integral del reactor (Fig. 13-18b), la ecuacion de conservacion sera diferente, pero

pek oberere aplicando la Ec. 1) S hn publicado ecuecionss e consenvacion

81.C. Ven Heerden, Ind. gng. Chem., 45 1242 (1953).
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Fip 1318 Sistemas de reactores autotérmicos.

y sus soluciones para diversos tipos de sistemes cataliticos autotérmicos, tanto de re-
actores de lecho catalitico fijo%%3* como de tipo homogéneo.”

Una de las caracteristicas interesantes de los sistemas autotérmicos es que
pueden exhibir més de un estado estable, en forma similar a los fendmenos descritos
en la Sec. 5-5 para los reactores de tanque con agitacion.

52 B F Batou, P L T Bin, B. A Logs y J. P Bymay Chem. Eng. Sci., vt (198)  Es.
105 aes wo n moko widmesond para precedr los perfiles de Empedti e i reacor para
shesis e amoniaoo el ipp modrado en la Fig 13-18a.

53J. Caha, Hlavacek y M. Kubicek, Chem.Ing. Techn. , 45, 1308 (1973).
MT. G. Smith yI.T. Banchero J.Heat Transfer,95, 145 (1973).
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139 Importancia de los procesos de transporte
en los reactores de lecho fijo

El procedimiento que se ha seguido en este capitulo para el disefio de reactores de
lecho fijo se basa en la suposicion de que conocemos la velocided total. De esta ma-
nera, solo es necesario considerar los procesos de transporte dentro del reactor en las
direcciones radial y axial. Como ayuda para decidir cual es el modelo apropiado pa-
ra el disefio total, es conveniente asignarle una importancia relativa a todos los pro-
cesos de transporte, incluyendo los que afectan a la velocidad total.

Podemos dividir los procesos en tres categorias, intrareactor (dispersion radial
y axial de calor y masa), interfacial (del fluido a la superficie externa de la particula
catalitica) e intragranular. Resulta imposible resumir la importancia de los efectos
del transporte de una manera aplicable a todos los sistemas reaccionantes, debido a
diferencias en factores tales como longitud del lecho, velocidad del fluido, nivel de
temperaturas, tamafio de las particulas cafaliticas. Sin embargo, en muchos casos, la
importancia relativa corresponde a la que se muestra en la Tabla 13-8. Algunas de
las conclusiones sugeridas en la tabla ya se han discutido en forma individual: por
ejemplo, la importancia relativamente baja de la transferencia interfacial de masa
(Sec. 13-3) y la gran importancia de la transferencia radial de calor (Sec. 13-6). Esta
tabla esté planeada de tal manera que sea aplicable a un reactor no isotérmico y no
adiabatico, para el que se requiere un modelo bidimensional  (Sec. 13-6). Para reac-
tores isotérmicos, ninguno de los efectos de transporte de calor resulta pertinente, y
en los reactores adiabaticos no participa el transporte radial.

Uno de los enfoques para disefiar un reactor consiste en incluir solamente los
efectos de transporte de severidad alta e intermedia. De esta manera, se menospre-
cian los efectos de las diferencias intragranulares de temperaturas, la dispersion
axial de calor y masa y las diferencias de concentracion fluido-particula  (interfa-
ciales).

Tabla 13.8 Importancia relativa de los efectos de transporte  eq los
reactores ce lecho fijo

Importancia  del
Transferencia de masa Transferencia  de  calor proceso de transporte
— —
Intragranular Intrarreactor Efecto muy severo
(factor de efectividad) [direccion radial (k)
Intrarreactor Interfacial (k,,) Severidad  intermedia

[direccion radial (D,).]

Interfacial (k) Intrarreacior
[direccion axial(K.), ]
El menos severo
Intrarreactor Intragranular
[direccion axial (D,)]
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REACTORES DE LECHO FLUIDIFICADO

En e Cyp 10 disoutimes €l efeco de un amero del flujo (Fig 106) sobe el movi
met & wn gs y ke s paticties en un ledo flidificado, ademés b estudiar s

velocidaoks ce transferencia de calor entre el fiuido v les particulas (Sec. 106). Desxr
mes aoa considerar oo preckcir € compodamiento del  lecho  fluidificado en tn
reactor catalitico; es decir, queemos predecir la conversion en ¢l efluente a patir ce

un modelo propuesto para el reactor.

Las particulas de un lecho fluidificado son tan pequefias que los gradientes
inragranulares e concentracion: Y temperatra resulfan  insignificantes. Td como
sefialo en la Sec. 10-6, las velocidades de transferencia de calor y de masa entre el
fuido y las paticulss son muy alias, por lo que las diferencias extemes de tmpera
tra y oconceracion son despreciables. De esta forma, la velocidd tofal de reaccion
es igual a la velocidad intrinseca evaluada con los niveles globales de temperatura y
conoentracion. Eso significa que el pobema ce disefio e reactr consise esenciak
mee en esablecer un mocko e les condiciones e flujp en la toalided del reactor
(modelo interreactor).

la mayor pate de los reactores e lecho fluidificado operan con i régimen ce
butueo como el qe « isra en la Fig 106 En edas condiciones, el movimieno
hacia arriba de las “burbujas de gas” causa suficiente mezclado en la fase densa,
por lo qe la emperdra e casi wiforme en todo el reactor Bl efecd ce s bubu
jas de gas es favorable. Sin embargo, existe poco grado de reaccion dentro de las
butujs (debido a la beja concentrecion e particules  cataliticas).  Por tant, s bur-
buis son desfvorbles en lo e Eepeca @ Qe adlen como canaks paa e ges
no entre en contacto oon el catalizador v salga okl reector parcial o toiimente sin reac-
dona. S hen  propuesto® moos paa precedr la conversin en estas conciciones
En gererdl, esis mocdles induyen el gado de verificadion b reaccion cel ges en s
butlis y en la fae dbs las velooiboss y megnitss e s fasss geeom y e
y e gab ¢ tasfreca de mea ene esis dos fases Ura ok s propuesis s
convenientess s el mocko ce ges  bubuieante 56 Ee méodb induye en redliced uma
tercera region, que es una nube de particulas, que rodea a la burbuja y dentro de la
ol el ges recircula pero no s mezdla oon rpidez oon el ges el fase densa Kunii y
Leverspid desoriben en defalle e tralmiento  cuantitetivo ce ese mockb e tes far
% Bdign  también®? 58 deasiones ¢k la retrlera e la rgion nebuoa y - rela
cn on ls fass o y dea Ademds el moddo ha sido compaado oon gran
minuciosidad con otros modelos basados en datos experimentales.’® EI modelo
incye varics  pardmetos. consiantes ce velocided  aparene ce reaccion en s fass

55 J F Davidson y D Harison, “Fludized Solids”, Carike  Universty Press, Lodon  1963;
R Gag AICHhE Symposium Saies 67(116), 1 (1970)

%D, Kwi y 0 Leenpid, Ind Eng Chem. Fundem, 7, 446 (1963) Ind. ad Eg Chem.  Proc.
Des Dey 7, 481 (1969)

57]. F. Davidsony D. Harrison, loc. cit.
% P.N. Rowe y B. A. Partridge, Proc. Symp.on Interaction Between Fuids and Pgrticles, Inst.

Chem. Eng (London), junio 1962
59 Coiin Fiyer y 0. E. Pote, AIChE ), 2, B (197)
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de burbujas, nube densa, y constantes de welocidad de transporte del reactante de la
burbuja de gas a la nube y de la burbuja de gas a la fase de emulsion. La
caracteristica més til del modelo es que estos pardmetros pueden estimarse sin mas
datos que el didmetro de las burbujas de gas. Kuniiy Levenspiel® sugieren correla-
ciones para obtener valores numéricos. Uno de los requerimientos para la  validez del
modelo, es que pueda predecir una conversion inferior a la corresponcliente a un
mezclado completo de la totalidad del contenido del reactor. Si la constante aparen-
te de velocidad es baja debido a una baja concentracion de particulas, el modelo pre-
dice con éxito las conversiones bajas cuandp una parte importante del flujo total de
gas corresponde a las burbujas. La Fig. 13-19 muestra que las conversiones experi-
mentales pueden ser inferiores a las de un reactor de tanque con agitacion o de flujo
tapdn con velocidades promedio de gas més elevadas. La desviacion entre la conver-
sién en un lecho fluidificado y un tanque con agitacion aumenta con la velocidad,
debido probablemente a que también se incrementa el grado de derivacion de las
burbujas de gas, esto es, su falta de contacto con el catalizador.

No discutiremos el desarrollo cuantitativo del modelo de tres regiones, pues es
bastante complejo. Las ecuaciones pueden ilustrarse con un modelo de dos regiones

Flujo tapon ideal
S
-~
-~
-~
S
~,
~
~
~
N ~
4 N,
g ~
2 RO \c.
2 S.  Tanque con agitacionxeal |
T N
J ~
\\
< 70
o ~
3 NS
g Sso
?é Lecho flnidificado S
o 60
50 -~
40
0 05 10 1.5
\eooced  superfioidl, pies/s

Fig. 13-19  Hidrogenacion de etileno en un reactor de lecho fluidificado [de W. K. Lewis, E.
R. Gilliland y W. Giass, AIChE J., 5, 419 (1959).

60 [ oc, cit.
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(dos fases), tal como lo han hecho Pavlica y Qlson.* Ademas, estas mismas
ecuaciones pueden usarse para los reactores de lecho percolador que estudiaremos
mas adelante en este capitulo.

El modelo de “una sola fase”, que es mas simple, considera que la totalidad del
volumen del reactor tiene una concentracion uniforme de particulas cataliticas. Las
Oesviciones o respecto al flujo tapon £ tmn en cend introduciendo tn Emino
tb digesion axial en la ecaddn ce consevecion b la mesa Entoroes, los resulta
dos son los mismos qe los e un reactor isoiémico e ledo fijo. La Ec. (1314 e
la expresion de conservacion adecuada, con D, siendo el coeficiente de dispersion
axial glicale a wn lecho fluidificado (ese el Prob. 1314). La conversion para e
cinética de primer orden est4 dada por la Ec. (6-47). Con este modelo no se puede
obtener una conversion inferior a la de un tanque con agitacion.

1310 Modko ce lecho fluidificado con dos feses

Spongee e ® \eifica ua recdidn catalfica imeversible en wn reactor ce lecho

fluidificado que opera con régimen de gas burbujeante, tal como lo muestra la Fig.
1320, Lz varieciones radiales e concerracion entre las dos fasss & menosprecin

y Se supone una operacion isotérmica. Supéngase también que la concentracién de
paticules catalfticas en el interior b s bubujs & tn bga Qe * pueck despreciar

la reaccion en ls memes Por o pate, spodemos qe ks butus & mean

oon n fisjo tapon en el reactor. Entoness, la conservacion te mea el reactante re-
(uiere e la velocided ne@a e flljo en un elemento ce voumen del resctr e altura

Az sea igual a la velocidad de transferencia de masa de la fase de burbuja a la fase
densa. Al aplicar la Ec.(3-1) a la fase de burbujas se obtiene

2 4 k2 (Cy- C) =0 (34

donde y, = velocidad superficial de las burbujas de gas
(u, = velocidad de flujo de gas dividido entre el area de  seccibn transversal
del  reactor)
C, , C, = concentracion del reactante en las burbujas de gas o en la fase densa
k.. = coeficiente de transferencia de masa entre la fase de burbujas y la fa-

% densa
a, = area de transferencia de masa entre las fases de burbuja y densa por

unidad de volumen de reactor

Spdmpe qe & meo el g recne en kb e e pek mae en
aeta on el moko de dispersion. Entonces, la eceddn de consnvadon e mesa
para el reactante en ja fase densa serd similar a la Ec. (13-47), pero incluyendo un
Emino para el mezdado axiel y la reeccion. En ests condiciones, la Ec. (1) puk
eorbise om0

§1R. T. Pavlica y J. H, Olson, Ind, Eng. Chem.,62(12), 45 (1970).
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Fig. 1320 Modklo de dos fases de un reactor de lecho fluidificado.

2
0D, LS cplkf ()] Kaa(C=CO- 0 (349

donde kf{C) representa la velocidad de reaccion por unidad de masa del cataliza-
dor
P, es la densidad de las particulas cataliticas en la fase densa
u, = velocidad superficial del gas en la fase densa, y
€, = fraccion de la seccidn transversal del reactor ocupada por la fase den-
sa (la retencion de la fase densa)

Estas ecuaciones, con sus condiciones limite apropiadas, describen las concentra-
ciones en las dos fases en funcién de la altura del reactor z. Con valores conocidos de
los parametros ¢,, D,, a., k., Y la velocidad de reaccion, la resolucion nos propor-
ciona las concentraciones C, y C, del efluente. La combinacién de estas concentra-
ciones nos da la conversion. Sin embargo, la evidencia experimental sugiere que la
velocidad neta ascendente del gas en la fase densa es baja y que el mezclado en esta
fase es muy bueno. En forma de aproximecion, el proceso puede visualizarse como
un sistema en el que la corriente de alimentacion forma burbujas de gas al entrar al
reactor, y que estes burbujas fluyen hacia ariba a través de la fase densa. Esto signi-
fica que la region densa se comporta como una fase  jmtermitente bien mezclada, por
lo que se pueden omitir los dos primeros términos de la  Ec, (13-48). Con esta sim-
plificacion, y para una reaccion de primer orden [kf{C) = kC], la Ec. (13-48) se re-
duce a

& Pa kC, - kn a,(Cy = C,) (13-49)
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Ahora ya podemos resolver la Ec, (1349) para C, en t#rminos de C, Yy sustituir el
resultado en la Ec, (13-47) para una integracion inmediata. Haciendo esto, la  Ec.
(1347) se transforma en

aC._ _|_ ‘ 1350
T Lkpa el 1350

Si la concentracion de la alimentacion es  C; (para z = 0), la forma integrada de la
Ec. (13-50) es
C -tz
I_Y—F—ep[ (?akPJ Kom G, il
Notese que este resultado es similar a la Ee, (1346) para un reactor monolitico. Am-

bos modelos de reactor representan el mismo tipo de interaccion entre la reaccion y
los procesos de transferencia de masa

(1351)

Ejemplo 13-8. El efecto de derivacién en un lecho fluidificado burbujeante es-

ta determinado por la fraccién (1 == ¢,) del volumen del reactor: que consiste en
burbujes y por los valores relativos de la velocidad de reaccion y de la velocidad
de transferencia de masa. Las cantidades k.., €, Y @ dependen todas ellas del
didmetro de las burbujas. Supdngase que en un caso especifico, estos para-
metros tienen los siguientes valores para una reaccion de primer orden en condi-
ciones isotérmicas y régimen de burbujeo:

p,= 001 g/cm?
(k.a) = 0.60 -1
k =50 em/(g)(s)
u, = velocidad de la alimentacién = 10 cm/s
Altura del reactor, z = L = 40 cm

ea = 0.80 (esto es, 20% del volumen del reactor estd
ocupado por burbujas de gas y 80% por la fase
densa)

A. Calcule la conversién en el efluente.

B. Para propdsitos de comparacion, calcule la conversion para reactores de
flujo tapdn y de tanque con agitacién operando con el mismo tiempo aparente
de residencia de las burbujas.

SOLUCION:

A. Los términos entre paréntesis de la Ee. (13-51) pueden considerarse co-
mo constantes de tiempo que miden el lapso requerido para la reaccion,  1/e,kDq,
y para el transporte de masa entre la fase de burbujas y la fase densa, 1/kn@..

Para ¢, = 0.80, la Ec. (13-51) nos da

140

x= | _exp{ (080(50)(0015+ oeo) 1y
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X=1 wmexp [-4(250 + 1.67)7"]
X=1 = 038 = 062 (62%)

Esta constante de tiempo para la transferencia de masa (167 s) es apenas Un po-
co inferior a la constante de tiempo para la reaccion (2.50 s). En este caso, el
transporte de masa de la burbuja de gas a la fase densa tiene un efecto imporian-
te sobre el funcionamiento del reactor.

B. Las Ecs. (4-18) y (4-17) proporcionan la conversion para reacciones en
reactores de flujo tapdn y de tanque con agitacion. En estas ecuaciones, el tiem-
po de residencia es ¥/Q, Por consiguiente, para el mismo tiempo aparente de re-
sidencia de las burbujas que en un lecho fluidificado,

Ademas, la constante de velocidad por unidad de volumen en estas ecuaciones
esigual a kp, = 0.50 g1, Entonces, las Ecs. (4-18) y (4-17) nos dan

Reactor de flujo tapon, X = 1 e [eXP w 4(0.5)]
=1 = 014 = 084 (84%)

Tanque con agitacion, x = 14%: 0.667 (67%)

Estas condiciones evidencian que la derivacion del gas reactante por medio
de las burbujas ha reducido a la conversion a un valor inferior al esperado si la
totalidad del contenido del reactor estuviera bien mezclado (funcionamiento de
tanque con agitacion).

S6lo hemos considerado el caso de una sola reaccion. Si se \erifican reacciones
multiples, el termino de transferencia de masa de la  Ec. (135 1) puede afectar a la se-
lectividad. La situacion es igual a la discutida en la  Sec, 10-5 para el efecto de trans-
porte extemo de masa sobre la selectividad. Si las reacciones son consecutives, el tér-
mino de transferencia de masa 1/k,.a, de la Ec. (1351) tiene un efecto adverso sobre
la selectividad. Si las reacciones son de tipo paralelo, la selectividad no se afecta.

1311 Caracterisicas de  operacion

Los lechos fluidificados son especialmente adecuados cuando se requiere que el cata-
lizador sea regenerado con frecuencia o para reacciones con un alto efecto calorifico.
Con frecuencia, los reactores son recipientes de gran didmetro @0 a 30 pies es bas-
tante comin para unidades de cracking en la industria del petr6leo). En la Fig. 1321
se muestra un sistema tipico. El catalizador movil permite una regeneracién conti-
nua. Parte del catalizador se extrae continuamente del reactor en el tubo A y « envia
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Fy 1321 Digama ce flujo de ua unickd “fluid hydroformer”. Esopema de k- combire
aon reactoregeneredor ce lecho fluiciificaco. (Reproducido con peniso de Esso  Standand
Oil Company. Baton Rougg La).

a regereradr Ese &5 oo lecho fluidificado, en el ol el calizador reactvado s
cevehe al rectr a tavés del tbo B De hecho, mo es necesario efectar la regene
racién en un lecho fluidificado, ya que el catalizador puede retirarse continuamente
a través del tubo A y devolverlo reactivado a través del tubo B, llevando a efecto la
fegeneracion  por calquier oo procedimiento. Sin embagp, € procs0 & Més e
nomico si ambas reacciones se efectian en lechos fluidificados y en una forma in-
gl om0 & muesta en la Fg 1321

Una caracteristica importante del reactor de lecho fluidificado es que opera a
Emperdra casi constante, Sendo nés fadl s oontol. No hey Posbilidedes de de-
samollo de punios calientss, como en el a0 de los reactores e lecho fijo. Bl lecho
fluidificado no posee la flexibilidad del lecho fijo para introducir o eliminar calor.
Es posible aiiadir un diluyente para controlar el nivel de temperatura, pero esto
pek o s ceseble por ofes razones (% fequie® Una SEpAraCion CkSUEs ckl réac-
tor, disminuye la velocidad de la reaccion y se aumenta el tamafio del equipo). Se
pueck hecer circular un fluido que transmita el calor @ travs ok la dequela o reac-
tor, peo si & & Gk gan tamaiio, €l inercambio ce energia por ese AN € limi-
tado.®

Desde un punto de vista practico, las pérdidas de catalizador debido a arrastres

on la comee de ges del reactor v ol regenerador, pueden constituir un problema

€2 Tambén se puede hecer circular un fiido de transferencia de caor a través de tubos colocados en €
interior del  lecho  fluidificado.
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importante. L2 frotacidn & les paticlles dsminue wu tamafio hesa i pup en el
cual ya no estan fluidificadas, sino que se mueven con la corriente de gas. Sc ha
hecho costumbre separar estos polvos finos de catalizador con separadores tipo
cicléon v eqipo e precipitecion eléctrica, colocados en s tubos e los effuentes ol

reactor y del regenerador.

Bl ceterioo b s tuberiss y de los recipientss, povocadd por la acion abresi-
va de las particulas solidas en los procesos de cracking con fluidificacion, ha sido
moivo Ce ciefa preocupecion. Este probkema &5 especidmene gave en les uberfas
de transferencia de poco diametro, donde la velocidad de la particula es alta. En la
bibliografia® = pedkn encorar discusiones e estos y otros problemes  relaciona-

s on la opeacin comeid de plants de oacking catalftico con lechos fluicif-
cados.

S ha medoedo Qe la aplicacion nés frecene ce la teonologia ce reactores
fluidificados es el cracking catalitico de gasoil de petroleo. A este respecto, el de-
sarrollo de zeolitas sintéticas (tamices moleculares) como catalizadores, ha permiti-
do aumentar en forma notable las velocidades intrinsecas de las reacciones de  crac-
king. Como resultado, una gran parte de la reaccion puede verificarse en la linea de
transferencia (linea AB e la Fig. 1320) antes & qe e hidoabuo enre al reac
tor. Esos reacors de “finea de tramsferencia” son wnickdes ce ledho mdvl oon ura
fracaénalladem\moaﬂmmmdsfwesnmles%pm
cesrollr los mocklos ce disfio cel reactor  esoriblendo  ecteciones B consenvedin
para cah fase en foma muy similr a como ® hizo pea el Mmoo de dos fases e
los reectores de lecho fluidificado [Ecs. (1347) y (13-48)]. Un factor importante en
estos reactores es la velocidad de deslizamiento 0 velocidad relativa entre las

paticies y €l ges

REACTORES DE SUSPENSION

Los reactores e sugpersion son similares & los b lecho fluidificado, en cienip a Qe

® hae pesr i g a taves o reactr qe oontiee s particuls sdlides Suspendi-

s en wn flido;, en los lechos fluidificados, €l fiido e actle como medo e Sus-
pension es el propio gas reactante. Las ventajas de los reactores de suspension con
respecto a las unidades de lecho fijo son similares a las de los lechos fluidificados:
temperatura uniforme, facil regeneracion del catalizador, mejor control de la tempe-
ratura para reacciones altamente exotérmicas y ausencia de resistencia a la difusion

en ¢ interior de les particules. Para catalizadores muy activos, este (fimo factor sigr

nifica que la velocidad total puede ser mucho més alta que la de los reactores de
lecho fijo. Para evitar el retardo de la velocidad global debido a la difusién  intragra-

nular, les pariculs ceben ser muy pequefias, B0 ® e a qe bs ditsvics en
poos llenos o Fiuido son reldivamente bejs, el ockn e 107 cm?/s, en comm
rdon con 107 cm?/s paa gees Por gemplo, en algnos estudios® ce atouitn ce

benceno en suspensiones acuosas de carbdn activado, se encontrd que la difusion

BWEV. Murphree yook Tos  AJChE, 4. 9 (199, AL ConnY cols., Chem. % Progr., %,
176 (1950)
# Takehiko Fuuswa y J M. Smih Ind. Eg Chem. Frdm, 122, 197 (1973).
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intragranular reducia la velocidad total para particulas de carbon tan  pequeiias co-
mo 160x. Para \elocidades intrinsecas mas bajas (la \elocidad de adsorcion fisica de
benceno era muy alta), la difusion intragranular era menos importante.

La desventaja mas seria de los reactores de suspension es la dificuliad para retener
el catalizador en el recipiente. Las mallas y otros dispositivos en las lineas de salida
tienden a obstruirse o volverse inoperantes. En algunos  casos,®* el catalizador puede
ser tan activo que no es necesario retenerlo en el reactor. Si la velocidad de forma-
cion de producto por unidad de masa de catalizador es muy alta, puede no haber ne-
cesided de separar la pequefia cantidad de catalizador muy fino del efluente. La con-
centracion de particulas cataliticas en el producto es muy baja como para que cause
problemas.

Tal como se sefiald en el Cap. 10, cuando uno de los reactantes es un gas y otro
es un liquido, las reacciones catalizadas con un solido pueden llevarse a cabo con un
sisema de tres fases. Entonces, la comparacion adecuada de los reactores de suspen-
sion no es con las unidades fluido-solido de lecho fijo, sino con los reactores de
lecho percolador. Estos Ultimos son la version de tres fases de los sistemas de lecho
fijo. Esta comparacion se discute posteriomente en el capitulo, después de estudiar
el disefio de unidades de lecho percolador.

1312 Mockes de reactores de  Suspension

En el Cap. 10 se desarrollaron ecuaciones de velocidad (para la transferencia general
de reactante de la burbuja de gas a la superficie catalitica) en términos de las etapas
individuales de transferencia de masa y de reaccion quimica [Ecs. (1038) y  (10-39)].
El proposito era entonces mostrar la forma en que la velocidad total ¥, (por unidad
de volumen de suspension liore de burbujas) es afectada  por variables como la inter-
fase de burbuja de gas-liquido, a;, la interfase liquido-catalizador sélido,, g,y los di-
versos coeficientes de transferencia de masa, asi como la velocidad intrinseca de la
etapa quimica. El objetivo es ahora usar los resultados de la velocidad global para
predecir el funcionamiento del reactor en su totalidad. Para este prop6sito necesita-
mos un modelo y asi describir las caracteristicas de flujo y de mezclado de las fases
gaseosa, liquida y solida. Con la existencia de tres fases, se presenta un gran nlmero
de posibilidades de condiciones de operacion. Primero listamos las posibilidades, y
después, a manera de ilustracion, examinaremos cuantitativamente una forma co-
mun de sistema de suspension.

Con respecto al modelo del reactor, podriamos proponer que, tanto el gas como
el liquido tuvieran flujo tapén o estuvieran bien mezclados, con la fase catalitica
permaneciendo en el reactor de tipo tanque. Por otra  parte, la fase liquida podria
permanecer en el reactor, como en la operacion por lotes, con un flujo continuo de
gas de salida y entrada al reactor. Cualquiera que sea nuestra seleccién, el procedi-
miento de disefio consiste en escribir las ecuaciones de conservacién de la masa para
el reactante en cada reaccion, en base a la Ec. (3-1).%¢ Si el reactante existe tanto en la

6 Por gemplo, la polimeizacn ce efleno.

6 Td como & maad e los Cqs S5y 10, e mexko en los readiores ce tipo oue resulta en e
rpeia wifome, anes e los ssemes adliaes como los spentines intemos, interfiran on
g menab
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fase gaseosa como en la liquida, se pueden necesitar ecuaciones de conservacion se-
paradas para cada fase. Si se usa la velocidad total, estas ecuaciones estaran en tér-
minos de concentraciones globales. Por tanto, la solucién proporciona la relacion
entre el grado de reaccion y el volumen de reactor, en fooma  anéloga a los resultados
de sistemas reaccionantes de una sola fase que se desarrollaron en el Cap. 4.

Considérese como ejemplo un reactor de suspension de régimen continuo en el
que ambos reactantes son de fase gaseosa y el liquido es inerte.®’ El propésito del
liquido es simplemente el de mantener las particulas cataliticas en suspension. La
reaccion catalitica total es

Alg) +Blg) = Cg)

Para el modelo del reactor suponemos que la suspension esta bien agitada, por lo
que las concentraciones en el liquido, tanto de los reactantes disueltos como de las
particulas de catalizador, son uniformes. Supdngase también que las burbujas de
gas son definidas®® y que se elevan con flujo tapdn a través de la suspension, tal co-
mo lo ilustra la Fig. 13-22. Podemos escribir una ecuacion de consenvacion para un
elemento de volumen de reactor dV, que se extiende a lo largo de toda la seccion
transversal de la suspension. Esto es posible debido a que las concentraciones en la
fase liquida son uniformes y debido a que hemos supuesto que la velocidad de flujo
de gas, Q, esta distribuida uniformemente. Para el reactante limitante, la  Ec. (3-1)
en estado estable aplicada a la fase gaseosa es idéntica a la Ec. (3-14) para un reactor
de flujo tapdn. Si r, es un valor positivo (velocidad de desaparicién del reactante):

G proclcido
X -
o Nivel del liquido
S T e
s a a o' o
0 g 0.0 AV

QR‘C‘,IL I_ l, o: e v -

Gs b almertacin, X
Fig. 13-22 Reactor de suspension (liquido intermitente y gas de flujo continuo).

§1 Alnos demplos sn fa hidogeneotn cB gees an e suspenson ke particules ce el como
catalizaclor, 0 la oxiceoicn e geses como SO, 0 H,S en aupensiones anoss e particulas te cabn act-
vatb.

8 5 dor qe e deven indviddmene a tavés ce la uspensidn sin fommar codlesoencias.

ST Ay e
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-d(Q,C,) —r, dV =0

Tal como se dijo en el Cap. 3, para que la ecuacion de  conservacidn sea aplicable a
wa recidn oon carbio en el nimeo de moks (&St es, on Q, \Vaiabe), es aoonse-
jable expresar —d(Q,C,) como F,dx. Entonces, se puede escribir que

Vo[l 135

T

Fi J

Esta expresion es igual a la Ec. (3-18) excepto que Ves el volumen de la suspension
liore b butus en el reacor y r, & la \eloodd tolel b reaccion por nickd e vo-
Lmen ce liouido, tal como & definid en el Cap. 10. Si la reaccin es e pimer arkn
e irreversible, r, esta dada por la Ec. (10-38).
S pek sr b Ec, (35) paa cdodar el voumen de sensidn liouica que
€ requiee paa ooEner e conversidn X paa e velooided moll e alimentacion
F, del reactante. Para una reaccion de primer orden, suponiendo que sea valida la

by e Hory la Ec. (1039 desribe fa infiuencia de las diversss comsanes ce velo-
cidad k,,k.y k, y de las 4reas@q,y a,,sobre el proceso.
Si o e modfica el nimeo de moks en la fase geseosa como reultach e fla reac-

cion, la Ec. (13-52) puede integrarse sin problemas. Observando que C’ = Gy(1—

x)y F,=Q,C,,,y usando la Ec, (10-38) para r, , la Ec, (13-52) para x,; = 0 se trans-
forma en

A ﬁ“ dx
0,C,, koa.C,(1—x)

o0 bien

vV _
Q' kO ac

que es similar a la g¢, (4-18). Si la reaccion no fuera de primer orden, la relacion

simple entre r, y las diversas constantes de velocidad, tal como lo expresan las Ecs.
(10-38) y (10-39), no seria valida. Entonces, la velocidad total no seria una funcion
npledelaoummmmdelafaeegmnamnmla Ec. (103). & requeirian
méods ruméioss paa eliminr ls  concentrediones ol liquido Y las supexficiales,
CyC,yoper 1 entmns e C,. B pooimend paa eso es el msmo qe
® ilsrd en e B 10-2 paa ssemes ce dos fases Ura vez qe & obiene r, o fnr
cion de C,, la Ec. (13-52) puede integrarse numéricamente para obtener la conver-
sion de salida.

B esa aplicadion sdlo & ha considerado la fese geseosa, pues ambos reectantes
corresponden a este estado. Si la suspension liquida también participara en la reac-
con, como en e 0 e hidlogeecion de aceitss, entoross serfa necesario escribir
ls exresonss ce cosenvedn b la mem paa las fases liuida v gesecsa Paa wn
sistema liquido intermitente, el problema resulta de tipo dinamico, pues las con-
centreciones en el liquico variaan oon el tiempo. Si el proceso es continuo Y de esta-

L nax) (1353
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do estable con respecto al liquido, habria una combinacion de flujo tapén del gas y
comportamiento de tanque con agitacién del liquido. El método de resolucion es ¢l
mismo en principio para ambos casos: se escriben ecuaciones de  conservacion para
ks fass gpeoma y liouick, qe & msehen paa los valores finales y/0o @ efluente
(véase el Prob. 13-20). Existen® ™ tratamientos cuantitativos para estas formas de
reactores de suspension.

Los Ejs. 139 y 1310 ilustran el cilculo ek conversion e s G suspen
sion.

Ejemplo  13-9. Se va a hidrogenar etileno burbujeando mezclas de H,y C;Hga
través de una suspension de particulas cataliticas de niquel Raney suspendidas
en tolueno. Las burbujas de gas se forman en el fondo de un reactor tubular y
ascienden con flujo tapon a través de la lechada. La suspension esta bien
mezclada, por lo que sus propiedades son iguales a través de todo el tubo. Se
usara una concentracion alta de particulas cataliticas pequefias. La temperatura
y la presiin s@n SO °C y 10 am Cn eses condiciones, ¢ ha demostaco Qe
la velocidad total estd determinada por la velocidad de difusién del hidrégeno
&k h inefe e Les butugs d liouido global.”™ B0 sgifia qe  rn & ¢k pi-
mer omen on respedd a la concentracion ok e geseosa del hidogeno, ince-
pendientemente de la cinética intrinseca en los centros cataliticos.

Edime e wumn & agestn libe & hubus qe s reqiee pra d-
tener una conversion de 30% para una velocidad de alimentacion de hidrogeno
e 10 pies’’min (@ 60 °F y 1 am). Por medio ck una tonica e ramsmisin ce
luz, Caldebark micio dreas e inefse gesdiqido de 094 y 209 cm?/cm? pa
ra los &mas e butua mas pobes pra ese ssema Spogee g paa
esta ilustracion, @, = 1 .0 cm?®/cm?® e susesin liore e bubuies La condante
e la ly de Hety para hiddgeno en tolueno a 50 °C es 94 (ml  g/cm?)/(moles
g/cm?), y su difusividad es 1.1 x 107 ecm?/s. La densidad y la viscosidad del to-
leo a 50 °C sn 085 g/em?® y 045 ops respectivamente. S usaran velocidedks
equimolares de alimentacion de etileno e hidrdgeno.

sorvczdn:  El nimero de moles de cada componente para la reaccion

C;Hu(9) + Hz(g) - C,Hqlg)

a un nivel de conversion x es

Hy = F(l = x)
C2H4 = F(I - .l')
C2H6 = Fx

Moles totales = F(2 = x

# Hioo Niare y J M Snih  AICKE J., 2 %l (9%
. M. Smihy Ind.frg.  Chem. Fundam., 2, 30 (1973)
Bas R Faly, G Jmn, y A Poll, ‘Calysis  in Practice™, Symp.  Inst.
963.
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donde F es la velocidad molal total de alimentacion de  H, o C, H,. Entonces, la
concentracion de H; en las burbujas de gas es

b B
(Culy = R T = R,T2~x (A)

la Ec. (135 es aplicable aese reacor on r, ch por la Ec. (103) S5
ftyedola  Ee, A enlgr e C,enla Ec. (10-38), la Ec. (135) ® tansfoma
en

V. RT (*2-x
F kap, ‘o I de (B)

Integrando desde cero hasta la conversién de salida se obtiene

V_ 1LRT
& I‘ocm

Xe=sIn (1 = X,)] (©)

En general, la constante total de conversién kg es una funcion de varios pa-
raveros b la velociced Puesso qe & sbe qe d (nico factor significativo es
la resistencia a la difusion del hidrogeno desde la interfase de las burbujas, la
Ec. (1039 < me g

| _a, H
k,"a, K,
(1]
ko a. = a;’ﬂ (D)
Por lo que la Eg, (C) se puede escribir como
V_H R,T
- i - ] -
Fagy [X, =1n (1 =x,)] (E)

A exgain d coeficiee de tansferencia e mesa paa el hiddgeno en el
liquido, todos los demés términos de la  Ec. (E) son conocidos. Este coeficiente
pee esimae @ patr e la Ec. (10-46), pueso qe esia comrelcion s besd en
Hos paa butus e ges asendiendo a taks e la fae liuid De et foma

, 0.45 X 10—* 23 4085 —0.8 x 1072)(045x 10~ 2)(322']M
*|085(1.1 x 10~%) 0857

03' (0.55) =0.013 cm/s

ke = 132
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Sustituyendo este resultado por k, y el otro valor numérico en la Ec. (E) se ob-
tiene

v % 82(273+50),03
F = 1.0(0.013) 0 oS

= 1.25 x 10° cm?/(g mol/s)

=l =03)]

Para una velocidad de alimentacion de hidrégeno de 100  pies®/min, a 60 °F
y 1 atm, el volumen de suspension requerido seria

100

454 6Y(10-3 —88 Liacd
379( )(125 10°)(10~ )(28 32) pies
En este ejemplo se han omitido muchas propiedades importantes de la sus-
pension. Por ejemplo, se han evitado los problemas del didmetro de las burbujas
y la fraccion de volumen de gas en la suspension, proporcionando directamente
un valor medido de a. Por otra parte, el &rea de la interfase puede estimarse en
base a las Ecs. (10-50) y (10-52).

Ejemplo 1310, Se va a usar una suspension acuosa de particulss de carbdn de
3x 107 m (003 mm) (diametro) a 25 °C y 1 atm de presion, para separar el SO,
de una comiente gaseosa. El gas contiene 23% de SO, y 97.7% de aire, y su ve-
locidad es 2.75 m3/s. La densidad p, de las pamculas de carbén es 0.80 x 10?
kg/m?® (0.80 g/cm?) ysu conocmraclgn m, sera70 kg/(m? de agua) 0 007 g/cm®,
Para usar el distribuidor, el tamafio de las burbujas de gas debe ser de 3 x 107
m (3 mm). La retencién de gas o volumen de burbujas por unidad de volumen

de liquido, es del orden de 008. Supdngese que las burbujes de gas  estan distri-
buidas uniformemente a lo largo del didmetro del reactor y que se elevan en for-
ma individual con flujo tapon. La suspension estard bien mezclada. Calcule el
volumen de liquido libre de burbujas necesario para convertir 70% del 80O, a
H,S0,. Los cilculos se pueden basar en el periodo de estado estable antes de que

la concentracion de H,SO, se incremente lo suficiente para retardar la velocidad
de reaccidn en forma significativa.

Usense los coeficientes de transferencia de masa determinados para el mis-
mo sistema en el Ej. 10-7. La velocidad intrinseca en los centros de  carbbn en es-
tas condiciones de operacién es de primer orden con respecto al oxigeno y de or-
den cero con respecto al S$0O,. En términos de r, por unidad de volumen de
liquido libre de burbujas, esta velocidad esta dada  por™

(rv)O: = i(rv)SOz = (k"M(C; (A)

7 Hircshi Komiyama y J. M. Sty AIChE J,, 21, 664 (1975
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donde k = 0.0033 x 1072 m/s
n = 0.86 (para d, =3 x ]0%m)”
C, = concentracion del oxigeno en la fase liquida que est4d en los

centros del carbon, mol kg/m?

SOLUCION; Para una conversion del 70%, la concentracion de SO, en el gas
disminuira en 2.3 (0.7) = 1.6 mol/(100 moles de gas). La reaccion

so, + 40, - so,

hara variar la concentracion de oxigeno en %2 (1.6) mol. Por tanto, la concentra-
cién de oxigeno disminuira de 97.7 (0.21) = 205% a 20.2%. Este cambio tan
pequefio no afecta en forma significativa a la velocidad. Podemos usar un valor
constante del promedio aritmético de 20.3%, con lo cual se introduce un error
més bajo que con la incertidumbre de las diversas constantes de velocidad. La
cinética es independiente de la concentracion de SO,. Esto significa que la velo-
cidad sera la misma en todo el reactor. Entonces, la Ec, (13-52) puede integrarse
de inmediato para obtener

V=F, (% —0) Fix. (B)

El producto F,x. es igual al nimero de moles que han reaccionado en todo el re-
actor por unidad de tiempo. Podemos expresar este producto como Q,C.X. Y
evaluarlo en términos de SO, u Q,, siempre y cuando se use la misma base para
r.. En términos del SO, la Ec. (B) se transforma en

V= QQ(C”)S();(XQ’)SO; (C)

(rs')S()z

El volumen requerido puede calcularse a partir de la Eg, (C) una vez que se ha
determinado la velocidad total.

Puesto que el oxigeno es muy poco soluble en agua a 25 °C, la resistencia a
la transferencia de masa del gas al liquido estd determinada por el coeficiente del
lado del liquido, k., Ademéas, la ley de Henry es vélida para el oxigeno en agua a
25 °C, [H = 354 (mol/cm?® de gas)/(mol/cm’® de liquido)}. Entonces, las Ecs.
(10-40) y (10-41) proporcionan la velocidad total en términos de los dos coefi-
cientes de transferencia de masa, k, y k., y de la constante de velocidad
intrinseca  (kn). Para particulas de carbdn esféricas y burbujas de gas también
esféricas, el uso de las Ecs. (C) y (10-50) de\ Ej. 1()-7 nos da

6m, _ 6(70)
d,p,  3x10 °(080 x10°)

%= 3 175 X 10* m?*/m?®

73 Para particulas de 003 mm, e factor de efectividad en los poros llenos de liguido del cabdn activa
do da un resultado de 0.86 (|oc.cit.).
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6

a'=I _W(OOS) 1.6 X 10* m?*/m?

Entonces, la Ec. (10-40) se transforma en

[EEN

754 bt ®
k, 1 ok, k. kn

Podriamos estimar &,y k, de la Ee, (1042) y la Fig. 10-10. Sin embargo, las
condiiciones son esencialmente iguales a las del Ej. 10-7. En dicho ejemplo se de-
termind que k. era 0.08 x 107 m/s para burbujas del mismo tamario. El coefi-
ciente liquido-particula era k. = 0.027 x 102 m/s para particulas de 0.542 mm.
De acuerdo con la Fig. 10-10, el efecto del tamafio de las particulas sobre k. es
muy pequefio (los efectos de d, sobre Re y Sh se contramestan entre si). Usando
estos valores y la constante de la velocidad intrinseca, la  Eg. (D) nos da

(=

kH~ 161008/ ¥ 0,027 + 086(0.0033)
= (1370 + 37 + 352) x 10?= 1759 x 10?

k,H=57x 10" m/s
En base a la Eg, (10-41), la velocidad total es
(rv)Oz = ko a. H(CL) = (kUHhc[(Cc)Oz /H]

Sudtityendo  los  valores  numéricos:

1 175(102) 10? 102

3
()50, = 2(r,)o, = 2(5.7 X 107)(175 x 10?) [l(s%g%)%

= 4.68 x 107 mol kg/(s)m? de liquido)

Con esta velocidad total, la Ee. (C) nos da, para el volumen de agua re-

querido,
15 [LH0023) x q@?
v= =3 3
[%??’ 0 1 m

En este ejemplo, la transferencia de masa del gas al liquido tiene un efecto ma-
yor sobre la velocidad total que la transferencia de masa liquido-particula o la
wvelocidad intrinseca. El efecto relativamente  pequefio de la transferencia de ma-
sa liquidoparticiila se debe a que la relacion a./a, es muy alta, pues es superior a
100 (esto es, 1750.6). Para concentraciones de particulas més bajas, esta rela-
cion disminuye. Ademas, las particulas de carb6n mas grandes aumentarian la
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resistencia al transporte de masa liquido-particula. Obsérvese que la resistencia
:a la reaccion en los centros también resultaria relativamente mas alta, debido
a que n disminuye a medida que d, aumenta. Por ejemplo, se ha determinado”
que n dsmiye e 086 a 0098 aando e tamafio & s patius ameng e
0.03 2 0 mn

No dbe infere e los Ejs 139 y 1310 qe la difision ce la bubujp al liuido
global siempre controla a la velocidad total. Por ejemplo, los datos para diferentes
fEACCIONES N SUSpErsion,  cbtenidos por - Shewaoad Farkas™ muesran otos resuk
tados. -Para la hidrogenacion de a-metilestireno conteniendo una suspension de
negro de paladio (55 de didmetro), la velocidad total estaba controlada por k. y k.,
on la impotancia ce k; demiuendo a bejs concentraciones e catalizador.  Para
concentraciones de catalizador inferiores a 0.5 g/L de suspension y a temperaturas
nmos ke P °C, b odkd & difisién del hiddgeo disuelo a s partioulas
caialfficas (esto e, k.) ea el fator qe oontolba a la velocidad Los resutedos par
fra la hidogreddn ce cdoheao en ura SeEin aucsa (e paticulss e nego
de paladio de 30y, indicaron nuevamente que la resistencia predominante era la difu-
sién a las particulas cataliticas. Los datos de Kolbel y Maening? para la hidrogena-
aon kb elilkro en ua lechech de particules ce niquel Raney en un aceite parafinico,
mostraron resultados diferentes. En este caso, las particulas cataliticas eran lo sufi-
clentemente  pecuefies (Sp) y u ooncerrecion o suficeremente alta para e el Ve
lor de k.a. fuera bastante elevado. Sherwood y Farkas pudieron correlacionar estos
datos suponiendo que la etapa quimica en las particulas cataliticas controlaba a la
velocidad.

REACTORES DE LECHO PERCOLADOR

B d Cp 10 ® dsoutieon ls caracteridtices ol fluyjo desoendente  conounerne ce
gs y liouido sobre wn lecdho fijo ce particulas catalitices (e la Fig. 10:16). En les
Secs. 10-10 a 10-12 = presnaon corelaciones ce la tansferencia de mesa e ges a
liquido y de liquido a sélido para el régimen de flujo percolador (fase continua del
s Yy fiadhuelos liouidos e cen oo ek e s particules).  Ahom deseer
mos usar esta informacion, junto con la cinética intrinseca y el modelo del reactor,
para predecir el comportamiento de los reactores de lecho percolador. Puesto que
ls tamafios de ls paticuls catalfficas en estos reactores son reltivamente  grandes,
s resiencias infagranulaes sin més significatives e en los reactress ce suspen+
sién. Por otra parte, y en contraste con la situacion en las suspensiones, no existen
dificultades para retener las particulas grandes en el lecho.

Como en el Cap. 10, el tratamiento estara limitado al régimen de flujo  percola-
dor en opracin  isotérmica. Al € supondré qe e flio ddf fiouido abe por
completo s partioules, por lo qe la rescdidn SGlo pueck verificarse por transferencia

M Hiohi Komiyama y J. M. Smihy loc. cit :
T, K. Sherwood y E. J. Farkas, Chem. Eng, Sci., 21,573 (1966).
% H Kobd y H G Meaig Elektrochem, &, 714 (1%2)
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b mea od rectne a tavés ce la inerfe liouidoparticula  Las  condiciones iso-
térmicas y particulas totalmente cubiertas por el liquido, son suposiciones razo-
nebles pera muchos procescs ce lecho  percolador, excepd aiendo & trala e velock
s liouidss muy bes. Por lo gened, s fuezes cqpilres aeen @l liquido hecia
el interior ok los poros de las particules. Por consiquiente, al evallar los efecios ce fa
farsferenca  infreganular e e (faciores e efectividad), el w0 b difusividedks
de la fase liquida produce resultados satisfactorios.
La recesiced més evidene b los reactrss e s fass & preenta aindo uno
& los reactores es muy voldl para licuardo y el ssucb s camesiado 1o volatil pe-
ra vaporizarlo. Por tanto, nuestra atencion se centrara en el caso de un componente
(P00 (LB recciona oon U sguncb reecarte en fase liouidk; es decir la reaccin
tiene la siguiente forma:

aA(g)+ B(l)» C(g0 1)+ D(g 0 I) (13-54)

Esta forma general incluye hidrogenaciones (por ejemplo, la hidrodesulfurizacion
Gt fraociones del perdko y la hidrogeredion de aceites) Y oxickciones (oxckcion  ce
contaminantes disueltos en liquidos).

1313 Mok b recor ck lecho percolechr

En la operacion isotérmica con una distribucion uniforme de las fases gaseosa y

liquida a lo largo del didmetro del reactor, no existiran gradientes radiales de con-

centracion 0 velocided para el ges 0 el licuido, excep a wn nivel equivalete a la &

cala d tamafio & las paticulss. Clao esa que, como bo ilusra la Fig 1044, s

presniaran cambics cB conoertracidn Y velodided e e los limites de ls fass.

Sin embargo, las concentraciones y las velocidades seran iguales en cualquier posi-

cion radial del fluido global cuando la distribucion del flujo se mantiene uniforme.”
Cuando no hay gradientes radiales, el modelo unidimensional isotérmico resulta

akoado. Las ececiones ok consenvadidn e la mea sn e la mima forma e s

tesamollacks en la Sec. 1310 paa el rector ce kcho fiuido de “dos fases”, excepio

e & necesaio esoribir las expresiones e amhos reactantes Ay B Bl myor pa-

t e las aplicaciones, la dispersion axial en la fase geseosa €5 despreciable, yesta ds

persion puede ser poco importante en el liquido,”™ Procedamos a escribir las

ecaciones e consrvecin para un flujo fpdn e ges v a wsar e moddo e dlisper

sién (con un coeficiente de dispersion axial Dy) para el liquido. Para el reactante A

o la foe oo en estdo estable, v para wn elemeno ce voumen qe & exience a

lo largo del reactor (Fig. 13-23),

11 En un lecho percolador, el gas esta uniformemente distribuido a lo largo del didmetro, pero el
liouico tiende a fluir hecia la pered ol resctor Una relacion e didmetros rdorpatioul e grodre:
Gmee 18 0 ma @R wa digibucon wnfome el liouido. Bisen  conleciones pera prececir
la distrioucion cdl flujo y la profundiced ce lecho catalfioo que % requieren para lograr la dlistibucion e
equiiio Moy Hedowiz y J. M. Smify AICRE J., » w  (1978)].

™ Los oierios para deddlr la imporendia ck la dispersin axidl puedn enoontare en referencias ta-
les como D. E. Mears, Chem. Eng.Sci., 26, 1361 (1971).
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Fig. 1523  Lecho percolador para la reaccion catalitica  gA4(g) + B(/)— producto.

4 "2 4 (K, [(C.)H =€) =0 (359

donde (C,),/H, es la concentracion de la fase liquida en equilibrio con la concentra-
cion global del gas; K; es el coeficiente iofal de transferencia de masa entre el gas y el
liquido; 2, es la velocided superficial del gas. Puesto que se ha supuesto que se puede
aplicar la ley de Henry para A, K se relaciona con los coeficientes individuales de
pelicula k. y k, por medio de la ecuacién:

7&"' 1;7 +k‘. (13-56)
L 4 L

Tal como se sefiald en el Cap. 10, en muchos procesos de lecho percolador, A es lige-
ramente soluble en él liquido (H es alta), por lo que K =k,.
La ecuacion de conservacion para el reactante A en la fase liquida es

2
D, ECHk 1, 2C (K a) d(CHH = (C]

— (kea)J(Ca). = (Cah]=0 (13-57)
que incluye trminos de transferencia de mesa gasiguido y  liquido-particula (coefi-

ciente k.@.). La tercera ecuacion de conservacion de masa que se necesita es la del  re-
actante B en la fase liquida:
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FCyl_, 4o,

(DI.)B d:2

~ (k, c)H[(CH)L ((.',,),] =0 (13'58)

Aqui se supone que B no es volatil. La velocidad g, es el valor superficial para el
liquido, y (C), es la concentracion de la fase liquida en la superficie externa dé la
particula catalitica. Las areas por unidad de volumen del reactor vacio, @, yd.,son
las mismas que se usaron en las Secs,10-10 a10-12.

La welocidad de reaccion expresada en términos de concentraciones superficiales
proporciona la relacion entre (C), y (C). . En base a la definicion del factor de efecti-
vidad 7 del Cap. 11{Ec.(11-42)], podemos expresar la igualdad requerida de las ve-
locidades de transferencia de masa y de velocidad, r, yry como

(krac)A[(C.-()L - (Cl)l] =M= Pa'?f[(CA)n (CH)I] (13'59)
(keadel(Col = (Cok) =ta="* =PEnfl(C. (Ca))  (13-60)

donde f(C,)., (G,), representa la velocidad intrinseca de la reaccion, por unidad de
masa de catalizador, para la desaparicion de A,y 05 es la densidad global de las
particulas cataliticas del lecho.

Con condiciones fimite apropiadas, las cinco ecuaciones [Ecs. (13-55), (13-57) a
(13-60)] pueden resolverse en términos de las cinco concentraciones, (C,),, (Cak ,
(G » (C)) ¥y (Cy), en funcion de la profundidad del lecho del reactor, z. Es necesa-
rio conocer todos los coeficientes de transferencia de masa, la ecuacion de la veloci-
dad intrinseca, f{C,,C,], Yy el factor de efectividad.

El problema resulta mucho mas simple (se transforma en un problema de  valo-
res iniciales en lugar de condiciones limite) cuando puede despreciarse la dispersion
axial en el liquido (flujo tapdn del liquido). Entonces, pueden omitirse los términos
de segundas derivadas de las Ecs. (1357) y (1358). Las condiciones limite para las
tres ecuaciones de primer orden [Ecs. (13-55), (13-57) y (13-58), omitiendo los térmi-
nos de dispersion], son, para z = 0,

(Ca)e=(Chly. s (13-61)
(C), = (C4)y. s conc. alim. (1362)
(Ca) =(Cy)r. s (13-63)

Se han obtenido soluciones tanto del modelo de dispersion axial como del flujo
tapdn, que se han comparado con datos experimentales de la oxidacion de solu-
ciones acuosas de acido formico™ Yy acido acético en aire.®® En los siguientes
gjemplos se ilustran las soluciones de flujo tapdn para reactores de lecho percolador.
Cuando las velocidades intrinsecas son de primer orden, se pueden aplicar solu-
ciones analiticas. De otra forma, es necesario resolver numéricamente el conjunto de
ecuaciones diferenciales.

WS Gy M Smh 4[ChE ) 2 T (197)
80 Levecyl M Smith,  AIChE J,, 22, 159 (1976).
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Ejemplo  13-11. Se desea desulfurizar un hidrocarburo liquido antes de some-
terlo al cracking catalitico. Entre los diversos compuestos de azufre presentes
(mercaptanos, sulfuros, disulfuros, etc.) uno de los mas dificiles de eliminar es
el tiofeno. Con un catalizador de cobalto-6xido de molibdeno sulfurado sobre
alimina, el tiofeno reacciona con el hidrdgeno para formar butano y H,S.

(B)
HC—CH

i\
HC,  CH

+ 4H, — C,H,, * H,S

% = diseflar W recr e ko percolador besab en la aposotn e que
al reaccionar el tiofeno, también se hidrogenaran los otros compuestos de
azufre.

Por la parte superior del lecho catalitico, que operaa 200 °Cy 40 atm, se
dimenan  hidogpo puo y el hidocaburo liuido. En estes  condiciones, & pue-
de despreciar la vaporizacion del tiofeno del liquido.

A. Para el primer caso, suponga que las velocidades de reaccién en los
centros cataliticos y la velocidad de transferencia de masa del liquido a la
paticula catalitica, son uficientemente lents como paa qe el liquido e s
turado de hidrégeno en toda la columna. Aunque es probable que la reaccién
$a b sgundd omten, peck e Qe la concentrecion e fiofro &5 bes
e alta con respectd a la del hiddgeno diselto en @l liguido. De esta manem,
la velooided inineeca &5 e eudoprimer oten cn respecd Al hididgeno. Ade
més, la velocided inrinseca es bestarte lenta, por lo oue el factr e efectividad
es unitario. Obtenga una expresién para la extraccién fraccionaria (conversién)
de tiofeno del hidrocarburo, suponiendo un flujo tap6n de éste.

B. Paa concentraciones e fiofno muy bejes, la cindtica intrinseca s e
pimer oen oon respecto a C, . Cosidiree e a0 edemo en el qe la velod-
dad intrinseca es independiente de la concentracion de hidrogeno. ;Cuél sera la
expresion de la extraccion fraccionaria de tiofeno?

C. Calcule la profundidad necesaria del lecho catalitico, en las condiciones
de las partes Ay B, para eliminar el 75% del tiofeno. Para la parte A, la con-
centracion de alimentacion de tiofeno es 1000 ppm y para la parte B se supone
ae & 100 pm La velociced superficl el liuido %@ e 50 cm/s. s os
tantes de velocidad de primer orden serén k, = 0.11 cm?3/(g)(s) Y ky = 0.07
em?¥/(g)(s), mienras e los ooeficientes ok la tansferencia volumética ce mesa
del liquido a la particula son (k.a)u, = 0.50 s71y (k.a)s = 0.3 57! (estimados a
partir de las correlaciones de la Sec. 10-1 1), y py = 0.96 g/cm?,

SOLUCION:

A. Peso qe e liuido etd satrado e hiddgeno y &t hiddgeo puo oo

mo comente geseosa, 0 e necesitan les Ecs. (1357) y (13%55); la concentracion

de hidrogeno en el liquido (Cy). es una constante igual a (Cy),/Hy,. Ademas, la
velocidd  infinseca es incependiente ce la concentracion ce - tiofeno, por 10 qe

la funcién f(Cs),(Cs)], es de primer orden:
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& [(CA)x ’ (CB):] = kH(CHz)s (A)
Entonces, la Eg, (13-59) para el hidrogeno es

(kcac)'llz[(cl‘h)l. = (CHz)!] = kaH(CHz)s

(kcac (ktac) 2 [(Cl 1)']
(Cr)s _ m Crde o), +"kaHl ”:h (B)

Por tanto, la Ec. (13-60) para el tiofeno (B) puede escribirse como

W e

o bien

5 (Ke@cJukn
(keaal(Ca). — (Coh) =5 (_k%zp_k

Puesto que (Cy,), es constante, la Ec. (C) muestra que la velocidad de transfe-
rencia de masa de tiofeno del liquido a la particula (asi como la velocidad de
reaccidn) es la misma en todo el reactor. La Ec. (C) puede sustituirse en la  Ec.
(13-58) para integrar el resultado y determinar como varia C, con la profundi-
dad del lecho catalitico. De esta forma, y para un flujo tapén de liquido, la  Ec.
(1358) se transforma en

d(CB)L ° (Cﬂl_g 517
u, 5 + 4(k3) i 0 (D)

en la que el coeficiente total esta dado por

2 i 1

1 1
— E
ki = (kcat)ﬂz + kaH ( )

To

La condicion limite (de alimentacion) es (C,), = (Cy)y CUando z = 0. Enton-
ces, la forma integrada de la Ec. (D) es

(CHz )g
H Ha

(Com(Cole g == :'z)

4u,

y la extraccion fraccionaria de tiofeno es

x = (S (Ca):. J k‘,’,z\(CH,),/ Hy, (F)
B (CB)L. f -\4”L] (CB)L.I

donde z es la profundidad del lecho catalitico.
B. En este caso, la funcion de la velocidad intrinseca (para el tiofeno) es
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S [(CA): s(C)) = ks(Chp), Q)

Ahora no participa la Ec.(13-59) para el hidrégeno. La Ec. (13-60) puede escri-
hirse como

(kcac)B[(CB)L -'(CB)!] = Pa kB(CB)s
0 bien

(o) —"‘B“W(C»L (H)

Sustituyendo este resultado en la Ec. (13-58), el resultado para flujo tapon del
liquido es;

w, S0 4 i5c) =0 (1)
donde, ahora,

L L. Lo )

k; = (kcacjﬂ + Pnka

Integrando la Eg, (1) con la condicion limite z = 0:

k§z
x.-:l—exp(—:) (K)
L

C. Para la parte A. se puede aplicar la Eg, (F). La concentracién de hidré-
geno a 40 atm y 200 °Ces

PH,

(Cys)e = m =1.03 x 10" *mol g/cm?

En hese a los ceios e solubiiced cel hiddgeo & eima e Hya20 °Ces D
[mol g/(cm?gas)]/[mol g/(cm? de liquido)]. Usando los datos de constante de
velocidad y la Ece. (E),

!

E - 050 + 096(0115—“5s

La concentracion de tiofeno en la alimentacion (100 ppm) es  (1000/84) x 10
= 1.19 x 10~¥ mol g/cm?. Sustituyendo estos resultados en la Ec. (F) se obtiene

- ﬁ) (Cs)r. s
kit ) (Cuy)/H =
z= 100 cm

4(5) 119x10°°
(1/11.5) 1.03 x 107°/50

0.75
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Para la parte B, calculamos primero k§ para el tiofeno. En base a los datos
disponibles, la Ec. (J) nos da:

1 1

k3 =03+ 0.96(0.07) - 1825

Con lo que se puede aplicar la Ec. (K) para obtener:

_ (1/182)z
075=1 -exp I—T]

Resolviendo en términos de z,

z= 126cm

Ejemplo 13-12. Reconsidere el Ej. 13-11, parte A, pero sin suponer que el
liquido esta saturado con hidrégeno. Laconcentracion de hidrégeno en la ali-
meteodn liuida es o, vy el coeficdee de tansferenca de mesa gesiouido
es (K.a)y, = (k.a,)y, = 0.030 571,

Obtenga una expresion para la extraccion fraccionaria de tiofeno. Calcule
abés la pofndiced e lecho requerice pera exdeer e 75% del tiofno en ks
condiciones  del Ej. 1311

SoLuciON:  Puesb qe s s hiddgeno puo, la Ec. (13%) vehe a sor ime-
cesalig; (CH,),esoormteeigualaJvaJormlanirmmmLa Ec. (1357) p
ra flujo tapon se transforma en

d C
0 G (k0[S (G| - talCu~ (=0
z Hy,
(A)
Paa {g ondica ce pimer omen (con respecto al hidrdgeno), & puede aplicar fa
Ec. (A) del Ej. 13-11. De esta forma, el valor de  (Cy), en la Ec, (13-59) es
— (ktac B
(CHZ)! B (krac)Hz + kaH (CHI)L (B)
Usando esta expresion para (CH), podemos escribir que
pgk
(CHz)L - (Cllx)s = m (CHz)L (C)
Enoncss, b Ec. () pece esrbise en mincs excusvamene ce (Cyh amo

variable:
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0 2 1 o [ - |- iteud=0 @)

donde k§ estd dada por la Ec, (E) del Ej. 13-11.

La Ec. (D) puede integrarse para obtener la siguiente expresion para  (Cy)
en funcion de z

(CH;)'/HH;
1+ [k /(K Lagh,)

Ahora procedemos a integrar la Ec, (13-58) para determinar la concentra-
cion de tiofeno a cualquier profundidad de lecho. Para hacer esto, es necesario
eliminar la concentracion superficial en el término entre paréntesis rectangula-
res. Edo & lleva a cabo usando la Ec. (1360). De esta formg, la Ec.®yh Ec.
(A) del Ej. (13-I), la  Ec.(13-60), se transforma en

(CHz)L (E)

{l —exp l—{(KLa.)u, + kﬁ}i]

B™H k: c/Ha
(kear)s{(Cp)r — (Ca)] = Pa (CHz)s 4k (k,af)“:l-l)-“ PR

?" CH: )L (F)

kﬁ (CHI)L

Sustituyendo (Cy). de la Ec. (F) por la Ec. (E):

ki(Cy, )o/H
(kcac)B[(CB)L = (Ca)’] E 4(1 ‘:({k;i/(K/Lal)"l})

X !1 e [—{(xba.)n, . ka}i]] (G)
= af 1= exp (= pz)] (H)

ke oy B on consanes qe  definen por la compardion e s Bcs Q)
(H).

Ahora podemos usar la Ec. (H) para escribir la Ec, (13-58) para flujo tapén
del liquido, en términos de (C,), exclusivamente:

uaﬂdgzih *al mexp (—pz)]= 0 (1)
Integrando con la condicion limite  (Cy), = (C,), » Para z = 0, se obtiene:
@ .-
(Co) —(Colr.r = -“ui = _u—(" =)
L L

En términos de la extraccion fraccionaria de tiofeno, esto equivale a
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o z 1 —gs
- o) * megs e - &

Al insertar las expresiones de @y @, la Ec. (J) se transforma en

X

= Kal(Coy)o /Huy(Coh f] |2 | exp [—{(K 1yl + ki (z/u )] — 11 (K)
A+ k(K agh,]] [(Kpag)u, + kil

De acuerdo con el Ej. 13-11, k§ = 1/11.5 = 0.087 s, (Cy), = 1.03 x 107}
mol g/cm? y (C,)l’ . 1.19 x 10¢ mol g/cm?. Sustituyendo estos valores en la

Ec. (K),

x =075
0.087[(1.03 x 107 3/50)1.19x 10~ ]
4[ T+ (0.087/0.030)]

exp = (0.03 + 0.087)(z/5)=1
003 + 0087

075=

|z
717 = % + 8.55(8-0'0231- 1)
Despejando z y resélviendo se obtiene

z =430 an

No todo el incemento de 100 (que s obivo en el Ej 1311) a 430 cm % de
be a la resistencia a la transferencia de masa entre el gas y el liquido. En el E;j.
13-11 se supuso que el liquido estaba siempre saturado con hidrégeno. En este
gemplo, & cosicrd qe la conoertrcidn B hiddgeo en el liuido s cero. Si
la condicion limite de la Ec, (D) fuera una solucion saturada, (Cy) =
(Cyk, /Hy, para 2 = 0. Entonces, la profundidad de lecho que se requeriria es
Z =20 an El aumenb ce Z 100220 e e restado e la resisencia a la
transferencia ce mesa odl g a la paticula La vaiadon de 430 a 200 cm reflea
el efecto e la satracion el hidocabuo licuido oon hiddgeno aess e entrar
al reactor.

En los dos ejemplos anteriores no se necesitd la expresion de conservacion
k kb fe gem  [Ec. (13-55)), dhido a qe el ges e hiddgeo puo. Esdp o
& af aado ¢ racor ce lcho peooldor W paa eiminar confaminentes
te ua comiene de ges B B 1313 es uma ilustacion ce ese tipo e gplicacion.

Ejemplo 13-13. Se desea eliminar biéxido de azufre de una corriente de aire
b Un lecho b pariculs de camdn adivado a 25 °C y 1 dm ce presion. B
reactor sera de tipo lecho percolador en el que la corriente de gas, que contiene
3% SO, , 18% O, y 79% N,, se alimenta junto con agua pura, por la parte supe-
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rior de la unidad. El carbon activado cataliza la oxidacion del SO,a S0,y el SOy
se disuelve en agua para formar H,S0,. Se ha sugerido™ que la velocidad
inrinseca ce reaccion estd contolada por la veloddad de adkorcion de oxigeno

en el carbon y que es independiente de la concentracion de  SO,.

Obtenga ecuaciones para la operacion de estado estable que proporcionen
la fraccion de SO, que se elimina de la corriente gaseosa por medio de la reac-
con, en fundén e la pofundced dfl lcho catalitico. Supogp que las comien
tes liquida y gaseosa son de flujo tapén y que el agua de alimentacion esta en
equilibrio con la alimentacion de gas con respecto al oxigeno. Para simplificar
los balaoes e mea pera la wilicad ol reactor, desprecie la diferencia ce con
tenidos de oxigeno entre la alimentacién liquida 'y el  efluente liquido.

SoLuciON: Se pueden aplicar las Ecs. (13-55) y (13-57) omitiendo la segunda
derivada, y la Ec. (13-59) con respecto al oxigeno. Por simplicidad omitiremos
el subindice A, por lo que C representa la concentracion de oxigeno. La funcion
de la velocidad intrinseca es

0: = P f{(C ), (Cs)] = psnkC, (A)

Entonces, la Eg, (13-59) se transforma en
(ktat)(cl. s Cl) . p,nkC,
Resolviendo en términos de C,,

k.a,
C,=—"=<¢ C,=aC
* k’”’s"’kc a, t * t (B)
Al sustituir este valor de ( en la Ec. (13-57), omitiendo la segunda derivada, se
obtiene la expresion
dC C —
_uLEL+KLa,(ﬁ‘-—CL)_k‘a,(l-a)CL— 0 (C)

La Ec. (13-55) puede reordenarse a la forma

G ... dc,
H_C"—_(KLa)dz (D)
0
Cﬂ (uﬂ ycy
= Gt BB ol | E
CL H + Kng dz ( )

81 Hiroshi Komiyama y J. M. Smith, AICHE J.,?21, 664 (1975).
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La diferenciacion de la Eg, (E) nos da:

dc, (1\dc, &,
7 (H) iz T (KLa,) i (F)
S e sstyen ks Es O) € (F) e la (C) = odiere ra ecuacion d

segundo orden con @ como Unica variable dependiente. La expresion puede
escribirse como

8, - dC
42 tB+1C,=0 @)

donck los ooeficientes  constantes  so:

u,+ uy [H + k.a(l —aju,/K, a,

" R H
-aci uug/Kpa, (H)
dotl
a L’ (kcar)KLa'(l s a) (])
by Hu,u,
a= ktat/(k"pa + ktar) (J)
Las condiciones limite (para el oxigeno) son
a Z=0, CO=CO-I (K)
c.=C ,H ( equilibrio ) (L)

Las condiciones limite (L) pueden escribirse en términos de  , aplicando la Ee.
(E) para z = 0. Esto nos da

_ ac, _
para z = 0, E! =0 (M)
la Ee. (© on condciones limie (K) y (M) puede resolverse con méodos
comunes para obtener

(C(:,'f)o, = = 1 - [my ™= — m, &) (N)

‘ 1
donde m = _%Jf —Z(ﬂz - 4y)'72 (P)
m== b= (= iy ©)
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Las reacciones involucradas son:
SOZ + %Oz _’803
803 + Hzo —)H2804

Despreciando el cambio de concentracion de 0, n el liquido entre la alimenta-

cion y el efluente, la primera reaccion requiere que el SQ, sea extraido de la
corriente gaseosa mediante su reaccién con el doble de oxigeno; esto es,

(Ca.f - Cg)so;= 2(Co.f - Ca)Oz

Entonces, la extraccion fraccionaria de SO, es

o T [' i (cC,H ®

Se puede usar la Ec. (R) con la Ec. (N) para /G, ), para calcular la
extraccion fraccionaria de SO, del gas por medio 1kC reaccion. Esto no toma
en cuenta el SO, que puede eliminarse en el liquido _juente. EI Prob. 13-23 es
una ilustracion numérica de este tipo de reactor de lecho percolador.

Para cinéticas no lineales, se tendria que haber usado un enfoque mas realista
G proceso e ceufuizacin e los B 1311 y 1312, en especl aiendo fs oo
centreciones ¢k fiofeno e hiddeno en el liquido son e la mma megnind. Sin em
bargo, no es posible obtener una solucién analitica de las concentraciones de los
efluentes. Otro ejemplo de una cinética no lineal es la oxidacién catalitica de solu-
cones aooss b &ido fmico. S ha determinado® oe la cindica ce la reaocion

HCOOH(ac) + $0:(9) » H,0(!) + CO,

usando catalizador de CuQ+ZnO es de segundo orden, con una ecuacion de veloci-
d Qe % edqmsa como

fo,= ”kaOJ(COI )J(CF):
donde (G ), representa la concentracion del &cido formico en el liquido en el centro

cataliico. Para ese cao, las dnco Ecs (1356) y (1357) a (1360) s transforman,
para un liquido con flujo tapdn, en las siguientes expresiones:

W 2520 1 oo S0 (€| =0 ()
~u, %) 4 k), [‘%@i’v- (€] = (keeJos{(Coply = (Co))] = 0 (13-65)

8 G Bdd, S Goto. C K Chow y J. M. Smih Ind. Eng. Chem, Proc. D= Day, 13447 (1974).
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0, 280 ayf(c) - (€l =0 (49
(ktac)01[(("‘02)L - (C()z)s] = rOz = ”pbk()z(COQ)s(Cf)s (13-67)
(keae){(Ce)y = (Cr)s] = 2¥0; = p ko, (Co )(C); (1348)

Las condiciones limite requeridas son las concentraciones de alimentacion; es
decir, las Ecs. (13-61) a (13-63) con A= (,y B = &cido formico.

Efs eoecionss pedn moherse numdicamee el siuiee menea Em
pezando a z = 0, donde (Cy), y (Cq). son valores conocidos, se calculan (C;), y
(Co). Entonces, las Ecs. (13-64) a (13-66) pueden resolverse para el primer incre-
mento, usando por ejemplo el método de Runge-Kutta, para obtener  (C),, (Co)h Y
(C5), al final del incremento seleccionado para z. La repeticion del problema condu—
ce a los valores de las concentraciones para cualquier profundidad del lecho.

Cuando la difusion intragranular no es despreciable (esto es, cuando g # 1.0),
se presenta una complicacion. Ello se debe a que es una funcion de las concentra-
cones superficiales ciando s cinéticas infrinsecas o son de primer oten (e la
Fig. 11-8). Esto significa que y variara con la profundidad del lecho. Existe un
método®® pea tmar en cema esla variacion, y @mbién & cea con una descrip-
cion detallada del procedimiento de resolucion para los perfiles de concentracion en
el reactor. Para la cinética lineal considerada en el Ej. 13-13, esta complicacion no
exisia. B factor b efectivided e independiene e la concentracion  [Fig. 11-8 o Ec.
(1 1-52)}, por lo que 5 es constante en todo el reactor.

No hemos discuido €l flyjo a conracomiente en reactores de lechos  enmpecadcs.

Las ecueciones paa predecr ese tipo ok sisema ce fljo son esenciamene s mis-

mes (sélo cavbéen los signs ce agunos Emines b lss ecuediones b consenvadion)

gue las de lechos percoladores, y los resultados son similares.  Existen® compara-
cones Ok ls operaciones con suspensiones, lechos  percoladores ' lechos empecadcs

oon - contracomiente, como elemplos de reactores de 3 fases. Los tres ipos & compe

raron para la eliminacion de  SQ, de una corriente gaseosa. Las diferencias de fun-
cionamiento se deben primordialmente a los diferentes valores de los efectos de la
tansferencia b mess. Paa e mEvo voumen Gk reectr on iquaks  Velocidades ce

flujo, el lecho empacado a contracorriente produjo una eliminacion de ~ §Q, un poco
mayor. Para la misma masa de catalizador, el reactor de suspensién produjo la
extraccion mas alta. No se consideraron algunos factores préacticos, tales como el
problema de la retencion de las particulas pequefias en el reactor de suspension.

OPTIMIZACION

Aunqgue no consideraremos los aspectos cuantitativos de la optimizacidn, es conve-
niente dliscutir alguncs  comentarics  gererales para destacar la imporancia de los e
mes explicades. Tl como e indicd en la Sec. H, ¢ popdsio ce este xto ha sido la

8BS Goto YIM IMh  47chE L 21, T06 (1975)
%S Goto y J. M. Smith, AIChE J., 24, 286 (1978).
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presentacion de los conceptos necesarios para diseflar un reactor. Empezamos con
la crdica quimica Cap. 2) y desuss disouimos los procests fisicos, en tminos de
las caracteristicas del disefio de proceso de los reactores a gran escala, primero pa-
fa las reacciones homoggness (Caps 3 a 6) y deyuls para las catalfticas  heteroginess
Cas. 7 a 13). H enfoque generd & besd en que s conocia la forma del reactor; y el

objetvo  consistia en prececir el funcionamiento para un - conjuro e condliciones ce

operacion. Sin embargo, frecuentemente se mencionaron también algunos aspectos
del fundionamiento dptimo. Destk el Cap. 1 & empkd la interrelacién ente la cné
tica y la termodindmica para una reaccion exotérmica reversible. Vimos que la con-
Vesion midime Qe & pee oberer en dides reacdiones dismine al amentar la

emperatr, peo la velociced de reaccidn aumena.  Etos efects  contrasantss s

gieren que se podria obtener una mejora de la conversion (por unidad de volumen
el reactor) oprando el Ssema a diferertes temperdtras: primeo, en un resctr de

alta temperatura, donde se obtendria la mayor parte de la conversion a una veloci-
dad alta, y después en un segundo reactor operando a una temperatura mas baja,
para lograr la mayor converston dictada por la termodinamica, En el Cap. 4, Secs.
44 y 45 % asnron conclusiones relatives a las condiciones de operacin v a los

fipos ce reacores paa n rndimiento mAdmo del pocod  deseado, en Sisemes ce

reacciones miltiples. En la Sec. 57 * dutieon los perfiles Opimes e temperatir

1B para feacciones  exomices en reaciores  bulares, Existe®® hesane  bibliografia
a ede respeco.

El término poco concreto “optimizacion del funcionamiento” no describe apro-
piadamente la meta, puesto que el objetivo final es de tipo econémico. No obstante,
este término si indica el dilema de los estudios de optimizacién. Pocas veces es po-
shle desoribir - cuantiativamente la utilided  econdmica de un reactor quimico en -
mincs e las condiciones e operacion. En pimer lugar, e reactor s on toch pro-
babilidad sélo una de las unidades de una planta, y la operacién mas econémica de
dicho reactor puede ser conflictiva con la economia de los subsecuentes procesos.
Por tanto, la economia general puede requerir que el reactor opere en condiciones
no Optimes. En sgundo #mino s condiciones cel meadb para los producos ce
la reaccidn, aun siendo conocidas, estan sujetas a fluctuaciones.. Esto quiere decir
que la economia de la totalidad de la planta puede ser incierta y dependiente de la
oo En tercer lugar, es dificl establecer cifrs vdlices para todos los oostos que
acumulan para un reactor o una planta. Debido a estas incertidumbres, los estudios
Ge opimizzcion s hen centrdo sobre la conversion v la selectividad, v no en la utili-

Gl econdmica. Ain alendb ese enfoqle o toma en cuenta los factores de oosto, S
proporciona una solucion para el problema técnico. Sin embargo, en los estudios
economicos es necesario aplicar una unidad de valor a cada producto, que se deter-
mne en bese a los oostos inicidles y de operecidn, ¥ a las condiciones del  mercado.

Dichos estudios requieren un conocimiento de la forma en que las condiciones de
operacion, tales como temperaturas, presiones y composiciones de alimentacion,

B R, Aris, The Optimal Design of Chemical Reactors”, Academic Press, Inc., New York, 1961; K. G.
Denbigh, “Chemical ~Reactor Theory”, Cap. 5, Cambrigde University Press, Cambridge, 1965; H.  Kra-
mers y K. R. Westerterp, “Elements of Chemical Reactor Design and Operation”, Cap. V1, Academic
Press, Inc., New York, 1963.
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afectan la productividad de los materiales finales, y el problema consiste en determi-
nar las condiciones de operacion que daran un beneficio méximo.

Se supone que ya se ha seleccionado el tipo de reactor de mayor provecho eco-
nomico, y la pregunta es entonces, ;Qué condiciones permitiran la operacion mas
provechosa de este tipo de reactor? En realidad, una optimizacién completa
requeriia la solucion simultinea de ambas consideraciones. Supdngase una reaccion
catalitica altamente exotérmica (tal como la oxidacion con aire del naftaleno a
anhidrido ftalico) que deber4 efectuarse por debajo de una temperatura limite para
evitar reacciones secundarias indeseables (oxidacion a CQ,y H,0). Existen varias
posibilidades de tipo de reactor. Se podria usar un lecho fijo adiabatico de gran
didmetro, aftadiendo un exceso de diluyente inerte a la alimentacion para absorber el
calor de reaccion. Esto reduciria el costo inicial del reactor. Por otra parte, podria
emplearse un gran ndmero de tubos pequefios paralelos, empacados con granulos
cataliticos y rodeados por un fluido enfriador; en este caso se reduciria la cantidad
de diluyente, y la elevacién de temperatura estaria limitada a la transferencia de ca-
lor al fluido enfriador. Los costos de operacién disminuiran, pero el costo inicial
seria alto, debido a los cientos de tubos que se requeririan. Otra posibilidad seria la
de un lecho fluidificado de gran didmetro, bien con gran cantidad de diluyente en
la alimentacion y sin tubos de enfriamiento intemos, 0 con poco diluyente, pero con
tubos insertados en el lecho a través de los cuales fluiria el medio enfriador. Para de-
cidir entre estos tres tipos, seria necesario proceder a efectuar estudios de optimiza-
cién y una comparacion de los resultados de cada uno. Todo indica que esta clase de
estudios de optimizacion amplios son cada dia més provechosos.

Regresemos, sin embargo, al problema de la optimizacion de la conversion y la
selectividad totales. Para empezar, es importante tener en cuenta la relacion entre es-
tas dos funciones. Para una sola reaccion, la operacion Optima corresponde a la pro-
ductividad maxima del material deseado por unidad de masa de catalizador. Cuando
inervienen dos 0 més reacciones, la situacion resulta mas complicada, puesto que en
este caso, tanto la conversion como la selectividad, esto es la velocidad de formacion
de cada producto, juegan un papel importante. Ademas, esta importancia puede de-
pender de factores ajenos al reactor, especificamente de la dificultad (costo) de sepa-
racion y recirculacién de los componentes de la alimentacion que no han reacciona-
do, y la separacion de los productos deseables de  los indesesbles. Algunas veces no
es posible llevar a cabo esta separacion.

Considérese como ejemplo el reordenamiento catalitico de la nafta en un lecho
fijo con un catalizador de platino. Los procesos de aromatizacion y cracking que se
verifican en la alimentacion de nafta (que contiene muchos componentes) conducen
a un producto que contiene literalmente cientos de componentes individuales. Por io
general, s6lo es posible obtener una medida general de la selectividad, y ésta consiste
casi siempre en el nimero de octano del producto; no se intenta la separacién de
compuestos especificos.* La utilidad econémica del reactor depende de la produc-
cion total de los compuestos de reordenamiento y de su selectividad (nUmero de  oc-

% L5 oometiyels automaticos (0 g ME0G & U cpencd ce resolucidn, fen smplficer
b b meea nobe los andliss e mezds & i gan nimeo e componenies  indivicliles.
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tano). A medida que aumenta la temperatura, la conversion total también aumenta,
pero el nimero de octano disminuye (claro esta que existen muchas otras condi-
ciones de operacion que afectan a estas dos mediciones del funcionamiento). Esto
quiere decir que debe calcularse una funcién de utilidad econémica que enfatice
apropiadamente la conversion total y el nimero de octano, para después determinar
las condiciones de operacion que permitan un maximo de esta funcién. Un analisis
matematico completo, que tome en cuenta todas las reacciones, es imposible -en
este caso debido a que no se conocen todas las reacciones y sus cinéticas y no a causa
de la magnitud de los célculos-. En situaciones méas simples en las que intervienen
pocas variables, los andlisis completos no son dificiles. Kramers 'y~ Westertep®” consi-
deran varios casos: por ejemplo, llevar al méaximo la velocidad de produccion de B
en las reaccioness A— B — (C en un reactor ideal de tanque con agitacion para diver-
sas condiciones de temperatura, y lograr una utilidad maxima en un reactor de flujo
tubular en donde se verifican tres reacciones, 4 — B, A - Cy A — D,siendo B el
producto deseado. Para casos algo mas complejos con un mayor nimero de va-
riables, se pueden obtener soluciones utilizando computadoras para los  célculos més
laboriosos. En éstos se requiere del uso de conceptos mateméticos  tales como los que
estan involucrados en la teoria de optimizacion de  Bellman® o en el “método de la
disminucién mas pronunciada’’.®

En resumen, el requerimiento de una operacién comercial econémica sugiere la
necesidad de més estudios de optimizacion. Exisen procedimientos  matematicos pa-
ra resolver casi cualquier problema de optimizacién de reactores. Por consiguiente,
las limitaciones no residen tanto en los métodos de optimizacién, sino en la formula-
cion de la funcion de utilidad econdmica, y en un conocimiento completo de los as-
pectos técnicos del problema de disefio.

PROBLEMAS -

131 Se planea operar a escala comercial un reactor de lecho fijo para la hidratacion de etile-
no en fase vapor, usando granulos cataliticos de &cido fosférico sobre kielselguhr, cuyo
diametro es d,. Al reactor entran etileno y vapor de agua (15 moles de vapor por mol de etile-
no) a 150 °C. El calor de la reaccion

C,H,(g) + H,0(g) - C,H,OH(g)

es esencialmente constante: AH, = -22 000 ¢al/mol O-
La presion del sistema es 40 1b/plg2abs y en estas condiciones, no hay fase liquida presen-
. Ademés, la reaccion no se verifica en ausencia de catalizador.

7 H Kramers y K R s, “Elements of Chemical Resotr Design and Operation, Cap. 6,
Academic Press, Inc., New York, 1963.

8 vgase R. Aris, Chem, Eng. Sci., 13, 18 (1960).

8 FE Horny U. Trolien, Chem. Eng. Techo/, 32, 382 (1960).
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Tanto la transferencia externa de masa (del gas global a la superficie del granulo) como la
difusion intragranular, pueden afectar al funcionamiento del reactor. La velocidad intrinseca
en un centro catalitico es de primer orden con respecto al etileno y también con respecto al va-
por de agua. La reaccién inversa puede despreciarse.

A. Obtenga una ecuacion explicita para la conversion del etileno que sale del reactor, en
términos del coeficiente de transferencia de masa, k,, , basado en la superficie externa del gra-
nulo, en el factor de efectividad, ¢, yen cualesquiera otras cantidades que se necesiten. Supon-
ga que no hay dispersion axial en el flujo tubular, ni gradientes radiales de concentracién o ve-
locidad y que las condiciones son isotérmicas. Desprecie la caida de presion en el lecho
catalitico.

B. Calcule la conversion de G,H, en el efluente del reactor en las siguientes condiciones:

1. La difusividad efectiva del etileno en los granulos cataliticos a 150 °Cy 40 psia = 1.05
cm?/s.

2. El diametro de los granulos, d, es de % plg.

3. El coeficiente de transferencia externa de masa, k.., esiguala 1.0 cm/s.

4. La constante de velocidad intrinseca para la reaccion de segundo orden en un centro
catalitico, k; = 2.13 x 10° ¢m®/(s)(mol)(g de catalizador).

5. La densidad del granulo catalitico, p,, es igual a 1.5 g/cm® de granulo.

6. La densidad del lecho de grénulos cataliticos, p,, €s 1.2 g/(cm® de volumen del reactor).

7. Didmetro del reactor, 2R = 6 plg.

8. Longitud del lecho catalitico = 5 pies.

9. La velocidad total de flujo volumétrico que entra al reactor a 150 °C'y 40 psia es Qr = 9.0

piel/s.
132 Suponga que es posible operar un reactor para la deshidrogenacion del etilbenceno en
condiciones aproximadamente isotérmicas. Si la temperatura es de 650 °C prepare la curva de
conversién en funcién de la profundidad del lecho catalitico que se extienda hasta la conver-

sién equilibrio. El catalizador que se empleara es aquél para el cual los datos de velocidad se
dieron en el Ej. 13-3. Los datos adicionales son como sigue:

Presién promedio = 1.2 atm
Diadmetro del tubo catalitico = 3 pies
\elocidad de alimentacion por tubo:
Etilbenceno = 8.0 moles 1b/h
Vapor de agua = 225 moles 1b/h
Densidad promedio del catalizador empacado = 90 |b/pie?

Los datos de la constante de equilibrio estan dados en el Ej. 13-3.

133 En este caso suponga que el reactor del Prob. 13-2 opera adiabaticamente y que la tem-
peratura de entrada es de 650 °C. Si el calor de la reaccion es AH = 60 000 Btu/mol |b, com-
pare la conversién en funcion de la profundidad del lecho con la obtenida en el Prob. 13-2.
134 Begley® ha reportado datos de temperatura tomados en un lecho formado de gréanulos
de alimia de % x % de pulgada empacados en un tubo de 2 plg de didmetro, a través del cual
se pasa aire caliente. El tubo esta enchaquetado con glicol a ebullicién para mantener la pared
del tubo aproximadamente a 197 °C. Para una velocidad superficial de masa (promedio) del
aire igual a 300 1b/(h)(pie?), las temperaturas experimentales a varias posiciones radiales y pro-
fundidades de lecho son como sigue:

90 J W Begley, &5 (b meesta, Unvesied ke Pudle Putle Ind, fetreo, 1%L
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Temperatura experimental, eC

P%siclién - - - - -
radia 0076 PES 0171 PES 0225 PES 0365 [ES 0495 IS

00 37817 3547 3278 2990 2793
il 3772 3537 3270 2980 2189
02 3746 3499 1 2047 2770
03 3 3439 3197 2892 2732
04 %03 3363 3138 2821 276
05 Wi 3274 3064 2740 2608
06 3319 31 2982 2650 2597
07 12 3007 2879 2548 2438
® 210 2808 2731 2422 2345
09 2565 2579 249 248 246

Calcule la conductividad térmica efectiva (k. ), en funcion de la posicion radial a partir de estos
datos. Desprecie la dispersion axial.

13-5. Se desea representar los datos de perfil de temperaturas del Prob. 13-4 por medio de
una constante ., (a lo largo del didametro del tubo) y un coeficiente de transferencia de calor en
la pared, h, . Estime los valores de (k,), y k. que mejor concuerden con los datos de temperatu-

ra. N6tese que en la capa limite entre la pared y la region central del lecho, se debe aplicar la si-
guiente relacién:

h(T=T)= -5

donde (k,), = constante para la region central del lecho
T, = temperatura en ]a interfase entre la pelicula limite y la region central

QZ) = gradiente en la region central en la interfase entre la region central Y la pelicula
@7 de la pared

136 La velocidad de hidrogenacion catalitica de didxido de carbono para producir metano
[Znd. Eng. Chem., 47, 140 (1955)]es:

Velocidad Kpco,Pis
0= [T Kb, * Kabood

donde peg, Y Py, Son presiones parciales en atmosferas.
A una presion total de 30 atm y 314 °C, los valores de las constantes son:

k =7.0mol kg de CH,/(kg catalizador)(h)(atm)™*
K,=1.73 (atm) ™"
K, = 0.30 (atm)™*

A. Para un reactor catalitico de lecho fijo y de flujo tubular isotérmico, con una veloci-
dad de alimentacion de 100 mol kg/h de CQ, y una velocidad estequiométrica de hidrogeno,
calcule la masa de catalizador que se requiere para un 20% de conversion del diéxido de car-
bono. Suponga que no hay resistencias difusionales o térmicas (esto es, la velocidad total esta
dada por la ecuacién dada) y que la dispersion axial en el reactor es despreciable.
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B. Repita la parte A despreciando el cambio del numero total de moles causado por la re-
accion.
137 En el proceso alemén para obtener anhidrido  ftAlico 3! el naftaleno se pasa sobre un ca-
talizador de pentéxido de vanadio (sobre gel de silice) a una temperatura aproximada de 350
oC, El andlisis de los datos disponibles indica que la velocidad de la reaccion (moles libra de
naftaleno transformado a anhidrido ftalico por hora por libra de catalizador) puede expresar-
se empiricamente por medio de la expresion

r=35x msl, o.n(-n.ooo;u.r

dondep = presién parcial del naftaleno en atmoésferas y Testa en grados Kelvin. Los reactan-
tes consisten de 0.10 moles %o de vapor de naftaleno y 99.9% de aire. Aun cuando habré algo
de oxidacion completa a diéxido de carbono y vapor de agua, sera satisfactorio suponer que la
Unica reaccion es la que sigue (siempre que la temperatura no pase de 400 °C):

CyoHg + 450, = C;H,0,+ 2H,0 + 2C0,

El calor de la reaccion es AH = -6300 Btu/lb de naftaleno, pero se empleara un valor de
-7300 Btu/1b para tomar en cuenta el aumento de la temperatura debido a la pequefia canti-
dad de oxidacién completa. Las propiedades de la mezcla reaccionante pueden tomarse como
equivalentes a las del aire.

El reactor se disefiar& para operar a una conversion de 80% y una produccion de 6000
1b/dia de anhidrido ftalico. Sera del tipo de tubos maltiples (ilustrado en la Fig. 13-1), con cir-
culacion de sal para la transferencia de calor a través de la chaqueta. La temperatura de los re-
actantes de entrada se elevara a 340 °C por precalentamiento, Y la circulacion de sal man-
tendré el interior de las paredes de los tubos a 340 “C.

Determine las curvas de temperatura en funcién de la profundidad del lecho catalitico,
usando tubos’de tres diferentes diametros, 1.0, 2.0 y 3.0 plg de DI, y calcule qué longitud de-
beran tener los tubos para no sobrepasar la temperatura maxima permisible de 400 °C. El ca-
talizador consistira de cilindros he 0.2 x 0.2 plg y la densidad del lecho empacado se tomara
como de 50 ]b/pie* para todos los tamaiios del tubo.*? La velocidad superficial de masa de los
gases a través de cada tubo sera de 400 Ib/(h)(pie? de area de tubo). Use el procedimiento de
diseflo unidimensional.

138 Para comparar diferentes lotes de catalizadores en operaciones de cracking de lecho fi-
jo, se desea desarrollar una expresion de la actividad catalitica numérica comparando cada lo-
te con un “catalizador patron”, para el cual se conoce la curva de x en funcién de W/F. Si la
actividad del lote se define comola velocidad de reaccion de este lote dividida por la velocidad
del catalizador patron en las mismas condiciones, jcudl de los dos siguientes procedimientos
sera el que dé la medida efectiva de la actividad catalitica?

(@) Se determina con las curvas los valores de W/F requeridos para obtener la misma con-
version x, y llamando actividad a la relacion:

(WIF) patrin.
(W/F) o
31 Reportes FIA T 984 y 649; Reportes BIOS 1597,957, 753 y 666; Reportes CIOS XX VIIT 29 y XXVIT
Dy 8.
82 B e un goodmeotn puedd e la denscd pomedo depende tn oo dd tamaiio

dd o, eypecidmee a1 los de démero pequedio.
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(b) Por medio de las curvas, se determina el valor de x para la misma reaccion W/F, de-
signando como actividad a la relacién

X real
x patron

Trace la curva de x en funcion de W/F para un catalizador patron y otra para un catalizador
con una actividad inferior a la unidad.

13-9.9 Sedesea disefiar un reactor para producir estireno por la deshidrogenacion catalitica en
fase de vapor del etilbenceno. La reaccion es endotérmica, por lo que la operacién debe efec-
tuarse a temperaturas elevadas para obtener conversiones razonables. La capacidad de la plan-
ta debe ser de 20 ton de estireno crudo por dia (estireno, benceno y tolueno). Determine el vo-
lumen del catalizador y el nimero de tubos en el reactor mediante el método unidimensional.
Suponga que seran necesarios dos reactores para obtener una produccion continua de 20
ton/dia; un reactor se mantiene en operacion mientras se regenera el catalizador de la otra uni-
dad. Determine también la composicién del estireno crudo producido en los reactores.

Con el catalizador propuesto para esta planta, puede haber tres reacciones significativas y
son las siguientes:

&y
ky
CgHyCHy «=Cgg + C,H,
ky
H, + CfHsC2H; < GHSCH, + CH,

El mecanismo de cada una de las reacciones obedece la estequiometria indicada por las
ecuaciones quimicas, como si fueran homogéneas y no interviniera el catalizador. Las cons-
tantes para la reaccion directa, determinadas por Wenner y Dybdal son

log k, = #:;_0 +0.883
= 50,800
log kz W + 913
—21,800
log k,_)_ 55T +2.78
donde T = K
k; = moles 1b de estireno producido/(h)@am)(lb de catalizador)
k, = moles Ib de benceno producido/(h)(atm)(lb de catalizador)

k, = moles Ib de tolueno producido/(h)(atm)X(Ib de catalizador)
Las constantes totales de equilibrio para las tres reacciones son como sigue:

,°C K, K, K,

400 rx 10°* 27x 10-? 56 % 104
500 5 x 100 31 x10°' ux 104
600 2x 1070 20 4x 10°
0 u 80 Bx 107

93 D€ un ejemplo sugerido por R. R. Wenner y .-, Dybdal, Chem. Eng. Progr., 4, 275 (1948).
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El reactor se calentard con gas de combustion que pasara a una velocidad de 6520
Ib/(h)(tubo) a contracorriente (por fuera de los tubos) de la mezcla reaccionante que esta
dentro de los tubos. El gas de combustion deja el reactor a una temperatura de 1600 °F. La
corriente reactante que entrara al reactor serd exclusivamente etilbenceno. Los tubos del reac-
tor son de 4.03 plg de DI, 4.50 plg de DE y 15 pies de largo. La alimentacion, de 425 Ib de
etilbenceno/(h)(tubo), entra a los tubos a una temperatura de 550 °C y una presion de 44 psia;
sale del reactor a una presién de 29 psia. El coeficiente de transferencia de calor entre la
mezcla reaccionante y el gas de combustion es 9.0 Btu/(h)(pie?)(°F)(en base al area exterior y
P = 61 1b/pie’,

Los datos termodindmicos son como sigue:

Calor especifico promedio de la mezcla reaccionante = 0.63 Btu/(Ib)(°F)
Calor especifico promedio del gas de combustion = 0.28 Btu/(lb}°F)
Calor promedio de la reaccion 1, AH, = 53 600 Btu/(mol 1b)
Calor promedio de la reaccion 2, AH.. = 43 900 Btu/(mol b)
Calor promedio de la reaccion 3, AH, = -27 700 Btu/(mol |b)

Para simplificar 10s ¢glculos SUPOnga que la cajda de presion es directamente proporcional

a la longitud del tubo catalitico. Sefiale la posibilidad de error en esta suposicion y diga coémo
se puede mejorar.

13-10. Sedesea disefiar una planta piloto para la hidrogenacion de nitrobenceno empleando
los datos de velocidad de Wilson (véase el Ej. 13-5). El reactor consistira de tubos de 1 plg de
DI empacados con el catalizador. La alimentacion, formada por 2.0 moles % de nitrobenceno
y 98% de hidrogeno, entrara a 150 °C y a una velocidad 0.25 moles 1b/h. Para reducir las va-
riaciones de temperatura, la de la pared del tubo se mantendra a 150 °C mediante un bafio de
temperatura constante. El coeficiente de transferencia de calor entre la mezcla reaccionante y
la pared puede tomarse como 20 Btu/(h)(pie?)(°F).

Determine la temperatura y conversion como funcion de la profundidad del lecho
catalitico cubriendo un intervalo de conversién de 0 a 90%. Transforme la ecuacion de veloci-
dad del Ej. 13-4 a una forma en la que r, Se exprese en moles libras de nitrobenceno que reac-
ciona por hora por libra de catalizador, tomando la fraccién vacia o porosidad igual a 0.424 y
la densidad aparente del catalizador como de 60 1b/pie?. El calor de la reaccion es un valor
constante de -274 000 Btu/(lb mol). Puede suponerse que las propiedades de la mezcla reac-
cionante son las mismas que para el hidrégeno.

111 Usando el modelo bidimensional calcule las conversiones para profundidades de lecho
hasta de 0.3 pie en la oxidacion del dioxido de azufre en condiciones similares a las descritas en
los Ejs. 13-6 y 13-7. Se aplican las mismas condiciones del reactor, excepto para la velocidad
superficial de masa, que en el presente caso es de 147 1b/(h)(pie?) y el perfil de temperaturas a
la entrada del reactor que es como sigue:

¢ °C 3520 3975 400.4 4015 4012 274 %12 il
Posicién radial 0.797 0534 0248 0023 023 0414 0.819 1.00

Para propésitos de comparacion, las conversiones experimentales son:

Profundidad  del
lecho ‘catalitico, plg 0 051 0875 1% B B

o SO, convertido 0 269  30.7 /] a® o
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1312 Se prepara un catalizador monolitico para el sistema de escape de gases de un automo-
vil, usando un soporte metalico de alta conductividad térmica. Suponga que la temperatura 7,
del catalizador es constante en todo el reactor. El aire de entrada tiene una concentracion de
contaminantes C, y una temperatura T,. Usando la nomenclatura de la  Sec. 13-8, obtenga las
ecuaciones para la conversion y la temperatura del aire que sale del reactor. Suponga que la ve-
locidad de oxidacion es de primer orden (e irreversible) con respecto a la concentracion de con-
taminantes y que hay un gran exceso de oxigeno. De esta manera, r =  A[exp(—E/RT,)]C,,
donde C, es la concentracion de contaminantes en el aire en la superficie catalitica. Desprecie
las pérdidas de calor en el reactor.

Obtenga también una ecuacion para la temperatura superficial constante.
133, Se ha sugerido un lecho catalitico fluidificado para la oxidacion de etileno a dxido de
etileno. Las condiciones de operacion seran 280 °C y 1 atm de presion. El gas de alimentacion,
cuya composicion es C;Hy = 8%, €, = 19% y N, = 73%, tiene una velocidad superficial en
el reactor de 2 pie/s a 280 “C. '

Con el catalizador de plata del que se dispone, la velocidad de la reaccion intrinseca, en
mol g de dxido de etileno/(s)(g de catalizador), esta dada por

r=50Cc.,,

Las reacciones competitivas que se verifican son:

CH,* }O,—oC,H,O
CH,* 30, -2C0, * 2H,0

La selectividad del 6xido de etileno con respecto al diéxido de carbono es independiente de la
conversioén e igual a 1.5,

A. Calcule la conversion en funcion de la altura del reactor usando el modelo de gas bur-
bujeante. Desprecie {a concentracion del catalizador en las burbujas, suponga que la fase den-
sa es un lote fluido bien mezclado y que las burbujas se elevan con flujo tapon. Otras pro-
piedades del lecho fluidificado son:

Densidad de las particulas cataliticas en la fase densa = 0.04 g/cm?
Coeficiente de transferencia de masa, de la burbuja a la fase densa, k,.a = 0.30 s}
Fraccion de volumen ocupada por las burbujas de gas, | == €, = 0.10

B. Con propdsitos comparativos, calcule la conversion en un reactor de flujo tapén y en
un reactor de tanque con agitacion para el mismo tiempo de residencia de la fase de burbujas.
1314 Una reaccion gaseosa irreversible de primer orden A= B se lleva a cabo en un reactor
de lecho fluidificado en condiciones tales que la constante de velocidad es k, = 0.076
pie*/(s)1b de catalizador). La velocidad superficial es 1.0 pie/s y la densidad global del cataliza-
dor en el lecho es 5.25 lb/pic’, En este caso, supongase que todo el lecho tiene una densidad de
particula uniforme (“fase tnica” en vez del concepto de gas burbujeante) y que las condi-
ciones de mezclado corresponden a un flujo tapén modificado por dispersién axial. El grado
de dispersion puede evaluarse con la ecuacion de Gilliland y ~ Mason,*

u 1 0.61
— =26
D, (u)

HE.R. Gilliland v E. A, Mason, Ind. Eng. Cheni., 41, 1191 {1949),
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donde u es la velocidad superficial, en pies por squndo, y D, es la difusividad axial, en pies
cuadrados por segundo. ,
¢ Cuél sera la conversion en el efluente de un reactor con una longitud de lecho catalitico
de 5.0 pies? ;Cuél seria la conversion si se supusiera un comportamiento de flujo tapon?
1815, La reaccion gaseosa 4 - £es de primer orden y se lleva a efecto en un lecho fluidifi-
cado a 500 °F y 2 atm de presion. A esta temperatura, k, = 0.05 pies*/(s)(Ib de catalizador).
La densidad aparente del catalizador en el lecho es de 3 1b/pie® a una velocidad de masa super-
ficial de 0.15 [b/(s)(pie?). Si laaltura del lecho es de 10 pies, ;Cuél seré la conversion de salida?
El peso molecular del componente A es 44.
1816, Repita el Prob. 13-15 para el caso de una reaccion reversible en la cual la constante de
equilibrio es igual a 0.6. Compare los resultados obtenidos con el flujo tapon de gas a través
del lecho y use el modelo de dispersion axial (con D, dada para la correlacion que se sugiere en
el Prob. 13-14).
13-17. Lareaccion 24 — #esta siendo estudiada en un reactor fluidificado a presion atmos-
férica y 200 °F. Parece ser que la velocidad total de la reaccion puede representarse por una
ecuacion irreversible de segundo orden

I‘,'k,pi

en donde ky = moles 1b/(s}atm)?(1b de catalizador). Suponga que es aplicable la “fase inica”
descrita en el modelo del Prob. 13-14. A la temperatura de operacion, k; es igual a 4.0 x 10°%,
La velocidad lineal en el reactor es de 1 pie/s y la densidad aparente del catalizador fluidifica-
do es de 4.0 1b/pie?. (a) Calcule la conversion para A, despreciando la difusion longitudinal
para alturas de lecho de 5, 10y 15 pies. (b) Corrija para los efectos de difusion longitudinal,
empleando los datos de difusividad del Prob. 13-14.

1318 En el reactor de suspension del Ej. 13-10, se us6 un promedio  aritmético de la con-
centracion de oxigeno en las burbujas de gas. De. esta manera, la velocidad de reaccion es
constante en todo el reactor. Para evaluat el error introducido por esta suposicién, calcule el
volumen de liquido libre de burbujas que se requiere al tomar en cuenta los cambios de con-
centracion de oxigeno.

1819, A. Reconsidere el Ej. 13-10 para un tamafio de particulas de carbon d,-= 2542 mm;
la concentracién de masa, m,, de las particulas, sera la misma, 0.070 g/(cm? de agua), y el ta-
mafio de las burbujas de gas permanece invariable, por lo que k, es 0.08 cm/s. El factor de
efectividad para las particulas de 0.542 es 0.098 (n6tese que, para las particulas de 0.03 mm del
Ej. 13-10, n = 0.86). ;Qué volumen de agua se requiere? Todas las demés condiciones del pro-
blema corresponden a las del Ej. 13-10.

B. Si m, se redujeraa 0.03 g/(cm?® de agua) y el volumen del reactor fuera el que se deter-
mind en la parte A, jcudl seria la conversion de SO, en H,SO,?

13-20, Se usa un reactor de suspension continuo a escala de laboratorio para estudiar la poli-
merizacién de etileno. La suspension de catalizador en ciclohexano se alimenta al reactor a
una velocidad de 10* em?/min Y el volumen del liquido en el recipiente es ](# cm?. Por el fondo
del recipiente se burb_UJe_a etl_lt::-no (ase0so puro a una veIouda(_j,de 10° cm*/min, que se disper-
sa en burbujas de distribucion uniforme en toda la suspension.

En las condiciones de operacidn, los valores de los coeficientes de transporte son

k, = 807 ¢m/s
k, = 003 cmjs
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La concentracion de las particulas cataliticas es 0.10 g/cm? de particulas de 0.10 mm (densi-
dad de las particulas #, = 1 .0 g/cm?), Las burbujas seran de unos 3 mm de didmetro y el volu-
men de las mismas por unidad de volumen de liquido sera 0.09.

Aungue la cinética es compleja, suponga que la velocidad de desaparicién de etileno esta
controlada por la reaccion de primer orden

Tc,n, =ka(C,) ol (‘,l}-u/(s)(cm3 de liquido)
k= oo cm/s

El factor de efectividad para las particulas cataliticas es unitario. La constante de la ley de
Henry para el etileno es 5 [mol/(cm® de gas)]/[mol/ (cm? de liquido)].

Calcule la velocidad de produccion de polimero en términos de moles de etileno que reac-
ciona por segundo. La suspension de entrada de ciclohexano y catalizador no contiene etileno
0 polimero disueltos.
132L  En el Ej. 13-9, la concentracién de catalizador era tan alta que la velocidad de hidro-
genacion se determind exclusivamente por medio de la velocidad de transferencia de masa del
hidrégeno de la burbuja de gas al liquido. Reconsidere este ejemplo tomando en cuenta el efecto
de la transferencia de masa liquido-particula. Para el tamafio de particulas cataliticas de 0.5
mm y para las condiciones de agitacion, la Fig. 10-10 da un valor de k, = 0.02 em/s. La densi-
dad de las particulas es @, = 0.9 em?/s. ;Cual sera la concentracion minima (m,) de particulas
en la suspensién que deberd existir para que la transferencia de masa liquido-particula no mo-
difique la velocidad total de hidrogenacion en mas de un 5%?

132 Reconsidere el Ej. 13-12 para una alimentacion de gas de 50% de  H, y 50% de N;.
Desprecie la solubilidad del nitrogeno en el liquido. N6tese que en este caso se requiere el ba-
lance de masa del hidrogeno en la fase gaseosa.

A. Obtenga una ecuacion para la extraccion fraccionaria de tiofeno en funcién de la pro-
fundidad del lecho catalitico.

B. Calcule la profundidad de lecho que se requiere para una extraccion de 75% de tiofe-
no. La velocidad superficial del gas es 20 ¢m/s (a 200 °C y 40 atm).

BB Se esta investigando la eliminacion de SQ, del aire en un reactor de laboratorio de
lecho percolador como el descrito en el Ej. 13-13. Usando los resultados de dicho ejemplo y
los siguientes datos, calcule la extraccion fraccionaria de SO, del aire por medio de la reaccion:

(H)o, = 5.0 mol g/(cm? de gas)
/(mol g/(cm? de liquido)
\elocidad de flujo del liquido = 1.0 ¢cm3/s
\elocidad del flujo del gas = 1.0 ¢m3/s
%@a‘ =020 st
(K = o2 51
Constante de velocidad de la reaccion intrinseca, k = 0.2  ¢m3/(g)(s)
Factor de efectividad de las particulas cataliticas = 0.5
Densidad del lecho catalitico, p, = 1.0 g/cm?
Area de seccion transversal del volumen vacio = 5.0 ¢m?
13, Se desea disefiar un reactor de laboratorio de lecho percolador para la oxidacion
catalitica de soluciones acuosas diluidas de &cido acético usando aire. Se usard un catalizador
comercial de 6xido de hierro, para el que la velocidad de la reaccién intrinseca esta dada por la
Ec. (A) del Ej. 10.10. Las condiciones de operacion seran 67 atm y 252 °C. El reactor de 2.54
cm de DI se empacar8 con particulas cataliticas de 0.0541 cm. Las velocidades de flujo de
liquido y gas son 0.66 ¢cm?/s y 3.5 ¢cm?/s, medidas a la temperatura y presion del reactor. EI
factor de efectividad para estas particulas cataliticas es unitario. La densidad, p,, de las
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particulas en el lecho es 1.17 g/cm? y la densidad de las propias particulas es 2.05 g/cm?. El
oxigeno es ligeramente soluble, por lo que constituye el reactante limitante en la oxidacion:

CH,COOH(ac) + 20,(g)—=2C0O;(ac) + 2H,0

La constante de la ley de Henry para el oxigeno es 2.78 |(mol g/(cm?’ de gas))/[(mol g)/(cm® de
liquido)] cuando la concentracion en el gas se reporta en términos de un volumen medido a
252 °C y 5.5 atm. Los coeficientes de transferencia de masa corresponden a los del Ej. 10-9:

(K,a)0,= (koa,)o,= 0024 57"
(koado, =22 57!
(kea)y, =15 57!

donde HA designa al &cido acetico.

Las concentraciones de alimentacion en el liquido son 2.40 x 10 mol g/cm? de oxigeno y
33.7 x 10°"mol g/cm? (aproximadamente 200 ppm) de 4cido acético. La alimentacion gaseosa
esta saturada con vapor de agua a 252 °C (py,, = 40.8 atm), por lo que su presion parcial de
oxigeno es (67 — 40.8)0.21 = 5.5 atm. Calcule la conversion de é&cido acético en funcion de la
profundidad del lecho catalitico. Suponga un flujo tapdn de liquido.

Se requiere una resolucién numérica de las ecuaciones de conservacion de masa y las con-
diciones limite. Estas expresiones son similares a las Ecs. (13-64) a (13-68) y (13-61) a (13-63),
excepto que la velocidad intrinseca no es de segundo orden.






14

REACCIONES FLUIDO-SOLIDO
NO CATALITICAS

Existe una clase importante de reacciones fluido-solido en las que el sélido es un reac-
tante y no un catalizador. Algunos ejemplos son!

CaCO,(s) = CaO(s) + CO@  homo de cal
Fe,0,(s) * 3C(s) * $0,(g) = 2Fe(s) + CO,(9) + 2CO(g)  alto horno
ZuS(s) 4+ 30,(g) = ZnO(s) + SO  tostacion de minerales

CaCO;(ag) + 2NaR(s) » Na,CO4(ug) + CaR,(s) reaccion de
intercambio 1Gnico

ZC(.\‘) + -.z‘oz(g) — CO,g) + CO(g) regeneracion de catalizador,
combustién de carbédn, etc.

C(s) + H,0(g) » CO(@) +H.(9) gasificacion de la hulla

En los cuatro primeros casos se forman productos solidos, por lo que las pariiculas
originales se reemplazan por otra fase sélida al verificarse la reaccién. En la quinta y
sexta reacciones, la fase solida desaparece (excepto por la pequefia cantidad de ceni-
zas que se forman). Puesto que la cantidad de superficie reactante y su disponibili-
dad (en los cuatro primeros casos) cambian con el grado de reaccién, la velocidad
total también varia con el tiempo. El calcub del funcionamiento de un reactor para
reacciones no cataliticas heterogéneas, implica una combinacion de procesos de {rans-
porte y cinéticas intrinsecas, con la complicacion adicional de que las propiedades
del reactante solido varian durante el curso de la reaccion. Nuestro enfoque del dise-
fio en este capitulo es el mismo que para las reacciones cataliticas (Cap. 13). Primero
se discuten los métodos para predecir la velocidad total (Secs. 14-2 y 14-3). Después
se consideran los modelos para describir el funcionamiento de la totalidad del reac-
tor (Secs. 14-4 a 14-6). La velocidad total es la velocidad expresada en términos de

1 Para un resumen mas completo véase J. Szekely, - W- Evansy Hong Yong q()hn“(BHS'SﬂIidRL‘:h"
tions”, Academic Press, New York, 1976; C. Y. Wen,  fnd. Eng. Chen., ), 34 (1968).
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las propiedades del fluido global. Estas velocidades pueden obtenerse analizando el
comportamiento de una soia particula rodeada por el fluido. En la  Sec. 14-3 se apli-
ca este principio de una sola particula. Este método resulta especialmente apropiado
para las reacciones no cataliticas, pues en muchas unidades comerciales, las
particulas se mueven en forma individual y continuan a través del reactor (por
ejemplo, hornos de cal, altos hornos, gasificadores de hulla, etc.).

14-1 Conceptos de disefio

Los problemas de disefio de reactores para reacciones no cataliticas fluido-sélido,
son similares a los considerados en el Cap. 13. La caracteristica especial del caso no
cateliico es que la velocidad de reaccion es una funcion del tiempo. Si las particulas
tienen un flujo continuo, el reactor puede operar en estado estable. De esta manera,
un modelo apropiado para el reactor total, puede tomar en cuenta la naturaleza del
flujo de las fases sdlida y fluida. Si las particulas permanecen en el reactor, tal como
sucede en un lecho fluidificado por lotes o en un lecho fijo con un flujo continuo de
fluido, la operacion de estado estable resulta imposible. La velocidad total varia con
el tiempo de reaccién y con la posicion en el reactor. Un ejemplo de este tipo de pro-
ceso es la regeneracion de catalizadores desactivados en un reactor de lecho fijo.

Los modelos usados para representar el flujo continuo de particulas y fluido
pueden ser de varias formas. Para las reacciones que forman un producto sélido,
se pueden usar reactores de “linea de transferencia” (véase la  Sec. 13-11). Para un tra-
tamiento aproximado de este tipo, se supone que tanto las particulas como el fluido
se desplazan por el reactor con flujo tapdn. En los modelos méas exactos, se pueden
tomar en cuenta las desviaciones de flujo tapdn en el fluido, usando un término de
dispersion en la ecuacion de consenvacion de la masa. Las desviaciones del flujo ta-
pon para las particulas pueden tratarse en términos de la funcion de distribucién de
tiempos de residencia. Esta distribucion es muy probable cuando las particulas de la
alimentacion no tienen todas el mismo tamaiio. El concepto de tiempos de residencia
es muy Util para reactores fluido-sélido no cataliticos, pues el flujo estd completa-
mente segregado. Es decir, las particulas sdlidas no forman coealescencias. La con-
versién del reactante solido puede evaluarse con el método descrito en la  Sec, 6-8
[Ec. (6-41)). Para usar este método, es necesario determinar la distribucion de los
tiempos de residencia en las condiciones reales de operacion. Ademas, también se
tiene que establecer la relacion de la conversion en funcion del tiempo para una sola
particula. Estas relaciones pueden calcularse a base de la velocidad global, tal como
se ilustra en la Sec. 14-3.

En algunas aplicaciones hay un gran exceso de reactante en el fluido, o bien el
fluido esta bien mezclado, en cuyos casos, la concentracion del reactante fluido es la
misma en todo el reactor. Entonces, no es pertinente usar un modelo para el flujo de
la fase fluida. Todo lo que se necesita es obtener la conversion promedio del  reactan-
te sélido, es la relacion tiempo-conversion y la distribucion del tiempo de residencia
de las particulas.

Cuando las particulas estan en un lecho fijo, se pueden aplicar los modelos de-
sarrollados en el Cap. 13.De manera similar, para lechos fluidificados operando por
lotes, se pueden usar los modelos discutidos en la See. 13-10. Sin embargo, en amhbos
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casos, la velocidad total y el comportamiento del reactor como unidad, son fun-
ciones del tiempo en la corriente.
Algunos de estos conceptos se desarrollan y se aplican en las  Secs. 144 a 14-6.

COMPORTAMIENTO DE UNA SOLA PARTICULA

142 Cindtica y transferencia ce mesa

Cuando un componente de un fluido reacciona con un sdlido, la secuencia de etapas
es similar a la de las reacciones fluido-sélido de tipo catalitico. La reaccion en un
centro activo del sélido debe verificarse por adsorcién del fluido reaccionante en
dicho centro, sequida de una reaccion superficial en la que participa la molécula ad-
sorbida. Para que la molécula del fluido llegue al centro activo, es necesario primero
que se transporte a la superficie extema y después se difunda en la particula hasta al-
canzar un centro activo. Por consiguiente, para una reaccion imeversible la veloci-
dad total esta determinada por las cuatro siguientes etapas:

1. Transferencia de masa del fluido global a la superficie externa de la particula
2. Difusion intragranular en la particula

3. Adsorcion en un centro activo del reactante s6lido

4. Reaccién intrinseca en el centro activo

La combinacién de las etapas 3 y 4 proporciona la velocidad en términos de la
concentracion de reactante en el fluido en el centro activo interno. En el Cap. 9 se
consideraron  varios métodos para formular las elocidades de reacciones cataliticas
y algunas de estas mismas consideraciones son aplicables a las reacciones no
cataliticas. Por tanto, no nos entretendremos con el mecanismo detallado en  fas eta-
pas en el centro activo. Ndtese no obstante que, al escribir la  Ec. (9-1) [o la (7-13)],
se supuso que la velocidad de adsorcion del reactante fluido era proporcional a la
concentracion, G, == é, de los centros desocupados. Esta es la misma suposicion
que se hard en este capftulo y, ademas, se supone también que el ndmero de centros
es proporcional al area superficial del reactante sélido.

Uno de los pardmetros importantes en la formulacion de una elocidad de reac-
cién para una sola particula, es la forma en que estan distribuidos los centros activos
y las areas superficiales para la adsorcion. La porosidad de la particula sig reac-
cionar tiene un efecto importante sobre este parametro. Se han propuesto” varios
modelos. Considérese una forma general de reaccion entre el gas A y un reactante
sélido B, que forman un producto sélido (F):

A(g) +bB(s) - E(g) + F(s)

El efecto de la porosidad de la particula se evidencia al considerar tres casos:

10 C Y. Wen, Ind, Eng. Chem., 003 (1968), el IR discusidn detallada & 105 dvess
mols  propuesios
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Nloko meguae  Si el reactante B no es poroso, la reaccion se verificard en la su-
perficie externa. Esta superficie se reduce al transcurrir la reaccién (y el tiempo), tal
como se muestra en la Fig. 14-la. A medida que se verifica la reaccidn, se va for-
mando una capa de producto F alrededor del ndcleo de reactante que no ha reac-
cionado. Una particula porosa también puede comportarse en esta forma si la resis-
tencia a la reaccidon es mucho menor que la resistencia a la difusion del reactante
fluido en los poros de la particula. El factor mas importante en este modelo es que la
reaccion siempre se wverifica en una superficie limite; esto es, en la interfase entre el
nucleo sin reaccionar y el producto sélido que lo rodea.

Reactarte aamente poro. (No hay resistencia a la difusion en los poros). Su-
pongase que el reactante solido es tan poroso que el reactante fluido puede llegar a

Edado  inicial Edado inemedio Efco  fird
Tiempo Tiempo
—— ——l
Reactante B Producto poroso F Producto poroso F
(a)
Edacb  inicial Edado intemecio Eb  fird

T —
) —— @R ——
G Reactante 8
Procucto F
Porcs B,

Producto F

Edeco  inicial Eso  inermedio

Producto F
Reactante B drecedor ok la  particula

(©)

Fig 141  Modelos para reacciones no cataliticas gas-solido del tipo A(g) + bB(s)= E(g) +
F(s): (a) nlicleo menguante, (b) reactante altamente poroso, () granulo reactante poroso for-
mado por particulas no porosas.
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todas las zonas del sélido sin que exista una resistencia a la difusion, tal como se
muestra en la Fig. 14-Ib. En este caso, la velocidad por particula variara a medida
ae la supefice del reactante Olido carbie con ¢ fempo y & aumue ua g e

produco sdlido. El factor importante &5 que la concentracion b reactante en la fase

fluida es igual en cualquier posicion dentro de la particula.

Reactante poroso. (Ressencia infenmedia @ la difision en los poros). Un  gamplo
de este caso seria un reactante sélido formado por compactacion de particulas no

pooss fomendo wn génulo poroso, Bl como € muesta en ke Fg 14-1c. & yo
re qe los poos que rookn a las particulss son suficentemente peopefioss oMo e
ra que la concentracién del reactante fluido disminuya en forma significativa hacia
el centro del gréanulo.

Los tes moddos & hen usdb como bee para infegrar ecueciones e vedocidd.
La seleccion del mas apropiado depende de la forma inicial del reactante sélido y de
los cambios que se verifican durante la reaccion. Sin embargo, en el resto del
cpfulo uaremos el moddo e nicko menguane. Se presa @ N riamiento cuan
titativo y representa bastante bien muchos sistemas reales.

El caso de la porosidad mtermedla es mas realista. Se ha desarrollado en detalle
melmmedenmalodegm) y mbén ® deoie oo modo e géndo
(e paticulss’ Sn embago, ls solciones paa s conversiones s més complice
0s pus e necesaio reohver ecuecionss b consenvadn fao paa las  particulas
como para el granulo (Fig. 14-1¢). Con este modelo se han estudiado tanto los com-
portamientos jsotérmicos Como 10s no isotérmicos.*

Nuestro siguiente objetivo consiste en derivar las ecuaciones para la velocidad
total en funcion del empo y e la concentracion cel fluido reaccionane. Eso & ha
& en la siuiete secoidn, peo pimeo e povechod considerr brevemente oGmo
€ pedn medr velocidedes ce reaccion en el laboratorio. Uno e los métods oon
Sige en registar el peso e una 0 nés particlles en funcidn el tiempo. La Fig. 142
muestra el aparato usado® para estudiar la reaccion

UO,(s) + 4HF(g) - 2H,0(g) + UF 4(s)

La tableta de UO; (con un didmetro inicial de 2 cm) se pesa a diversos tiempos por
medio de una balanza unida al alambre que sostiene a dicha tableta. A partir del
cambio e peso, e pueck caloular la conversion ce UQ,a UF,nteeala  estequio-
metria de la reaccion. El agitador se hace girar alrededor de la tableta suspendida,
para obtener una composicion gaseosa uniforme (funcionamiento de tanque con
agna:mldeel) Loschlnsdemmdmerrpoqjerewltanrepresermlalmegr&

cion de la ecuacion de velocidad total desde el inicio del experimento (¢ = 0). Para
cbener una eoedin e \elocickd  ackouach % infegen varias  probebiliceces e se

comparan con los daios experimeniales. Por ora parte, & puede diferenciar la ana

17 Szekely, J- W. Evansy H. Y. Sohn, op. cit.
¢ A Calvelo y J M. Smih Pocdngs of CHEMECA ‘N0, Presentacion 31, Buteworths (Ausra-

o) Aups, 1971
SEC Gyl M Smih AIChE J., 17, 9 (197)
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de conversion en funcion del tiempo, para determinar la velocidad en cualquier mo-
mento. Para este sistema, la tableta de UQ, es practicamente no porosa, lo que
corresponde a la Fig. 14-1a. La etapa controladora en la velocidad total varia con el
tiempo. Con tiempos cortos, el espesor de la capa de UF,(s) es bajo, por lo que los
prooesss  intrinsecos en el centro activo (etapes 3 y 4 de la lista) deteminan la velock-
dad total. Con tiempos prolongados, la capa de producto sera relativamente gruesa
y & muy posble qe la epa contoledora sea la 2 Ajusando adboedemene la ve-
locidad del agitador, se puede lograr que la resistencia externa al transporte de masa
(etapa 1) sea insignificante. A pesar de la estequiometria de esta reaccién, se ha
enconrado Que &5 de primer oen con reedd a la concentradidn e HHg). Es po-
sible que la velocidad superficial esté determinada por la adsorcién de HF (etapa 4
de la lista).

Se pueden obtener datos mas completos midiendo la composicion del gas
efiuente. Eso pemite exoibir wn belance e mem que compete la precision e los
datos. Esto es bastante dificil cuando se frata de un solo granulo o tableta, 0 una
M= pequefia e paticuls, pues la canced de producios geseosss puek s s
ficiente para lograr una medicion precisa. El aparato de la Fig. 14-2 es una forma
paticlar e equipo e anélisis Bmogaimérico (ATG). Esos equipss puedn o
tenerse en forma de una unidad completa y se han usado para estudios cinéticos de
reacciones no cataliticas de sélidos.’

) Eoedoes de weocckd ol (Moo e nicko mengans)

Supodngase que la reaccion gas-sélido

A(g) + bB(s)- E(g) + F(s)

obedece el modelo de ndcleo menguante (Fig. 14-la), donde el reactante sélido B es
incialmente ura esfera e radio r, . La esfera Sdlica esd en contacto oo el ges A, u
ya concentrcion globel €5 C, . Cosdee e ca0 ¢k qe la Empeda s wnifor-

me a través de toda la region heterogénea. A medida que se verifica la reaccion, se
forma una capa de producto F alrededor del nicleo sin reaccionar del reactante B.
S gpoe e e g es poos, por lo qe la reecion fiene lugar por difision ce

Aatass klacaad Fpaala eacion en la interfase enre F y el nideo sin reac-

cionar. Esta es la situacion que se muestra en la Fig. 14-3, donde se identifican las
concentraciones de A en diversos puntos. Se indica también la forma del perfil de
concentraciones desde el gas global a la superficie reaccionante. Se supone que el
granulo retiene su forma esférica durante la reaccion. Se considera también, por
conveniencia, e las densicedes el produco poroso Y del reecane Boson iguaks,

por lo que el radio total del granulo no cambia con el tiempo y no existe una region
gaseosa entre el granulo y la capa de producto F.*

6. Tomlinson, SA. Morrow ys. Graves, Trans. Faraday Sor., 57, 1008 (1961).

"™ Qmki D. M. Misic, D M. Koyama y K Kawazo, Chem.ty  Sci., 3 2L (1978

8 B et oevar qe K G Dabih y G S G Bewidge [T Inst. Cen. Engrs., 4 B
(1962)], d esuddar | odckcion ol ZnS a dbs bmpedres doevatn e rgion g ente las ca-
ps sdlides e ZnSy ZnO. B % dbia a la vaporizon ok parte ol ZnS.
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Fig. 142 Reactor de tanque con agitacion con una sola tableta para la reaccion del dioxido
de uranio con fluoruro de hidrogeno.
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Fig. 143 Pefil de conoentracionss en n granulo esfeérico (modklo ce nickeo menguante).

Antes de que sea posible efectuar un analisis matematico simple, es necesario
imponer una restriccion més al sistema: la velocidad de movimiento de la interfase
G raccion en 7 e s dr./dt, e poefa on respecd a la velodcd e diftsion ck
A a través de la capa de producto. El requerimiento para este concepto de estado
seudoestable se ha desarrollado con todo detalle,? pero expresado en forma apro-
Ximech, es valido cendo la densiced ol ges en los poos ce la o b producd s
pequefia en comparacion con la del reactante solido B. Por lo general, esto resulta
Clerto.

Spoied e exisn  oondidones e esdo seudoediable, s tres  velocidkoks
-difusion de A a través de la capa limite, difusion a través de la capa de producto y
reacdion en la interfase— sn idéntics. Igendo I eqresionss paa b uo de
estos procesos, la concentracion (Ci) pek epesre en tminos del valor conock
bk (Cy d radio del nicko sin reaccionar, r. . L tes ectediones ce Velocidad,
expresadas como moles de A que desaparecen por unidad de tiempo por particula,
son

9 K. B Bichoff, Chem. Eng, Sci., 18 71 (190
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d;y = 4nr2k, [(C )y =(C 4 )s) difusion externa (14-1)
(
o ‘%ﬁ = 4nr?D (d( ) difusion a través del producto (14
‘%\-’4 41rr2k(C reaccion a r, (14-3)

En la Ec. (14-1), k,, & ¢l coeficene ce tansferencia edema de mesa que & disoutio
en el Cap. 10 [Ec. (lo-1)]. La velocidad a través de la capa de producto, Ec.(14-2),
seevallaa r= r,; D, es la difusividad efectiva de A a través de esta capa porosa. Al
eibr i Ec., (143) = supore qe la reaccion quimica en I. & te pimer oden on
epco a4 e imevesble S ma también como dircamente proporcional al - &ea
superficial externa del nicleo sin reaccionar de B.10

Paa evdler el gradiee en la Fec. (142 oonsidéese la difusion ce A a ks k
Iamch(hwhamamdeeﬂabsa.doesabbeﬂepmpwbwalm
independientemente ce la variecion de Cosdee n pequefio demed b e

L Aren tn puno rdelatzapadepudﬁo(ﬁg.l4—3).Ene§ajoe§ableelbala'm
de masa de A alrededor de esta capa es

rrzD ariD, L =0 (144
Sele

Tomando el limite como Ar — O se obtiene

Cuando esta expresion se integra dos veces, con las condiciones limite

—_— J(CA}' ar=r,
AT '(CA)t ar=r,

usadas para evaluar las constantes de integracion, el resultado es

r;r

Ca=(Cy)e- [(C -(CA)] (146)

— refry

10 EI ntimero de centros activos por unidad de superficie de B serd supuestamente constante, y la velo-
cidad resulta proporcional al nimero total de centros. Por consiguiente, la velocidad debe ser propor-
cional al area superficial del ndcleo sin reaccionar. Una de las caracteristicas ¢} modelo del nucleo men-
guante es que se conoce el area, que es igual a 4"} para un ndcleo esférico. Esta puede no ser un &rea
realista para una reaccion en una  sjjuacion verdadera, pero es la  caracieristica del modelo que permite un
andlisis matematico del proceso. El &rea real, aun sin particulas porosas, no seria una superficie plana pe-
ro seria mucho més grande debido a la escala pequefia de identaciones en la superficie.
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esta expresion para el perfil de concentraciones a' través de la capa de producto
puede diferenciarse con respecto a r, para después evaluarla a r = r, y obtener

_ (€= () s
( ) t(l tll s) ( )
Sustituyendo la Ec, (14-7) en la Ec.(14-2),
dN (CA)s - CA e
A i

Ahora, (C,)y dN,/dt pueden eliminarse en las Ecs. (14-1), (14-3) y (14-8) para
obtener (C,) en ttrminos de (Cik Yy r.. El resultado es

(Cak
(Ca)e= 1+ (r2/r?)k/k,) + (kr./D)(1=r./r,)

(14-9)

Usando la Ec. (14-9) para (C,). en la Ec. (14-3) se obtiene la velocidad total en termi-
nos de (Ca)s v 7.,

Velocidad _ dN 4 4nr2(C )k
- (] 4,_1;;)61-“0%;?/'3)(,(/"1-) d (krcloe)(l - rc/r:) ++

Esta welocidad puede expresarse en términos de la welocidad por unidad de  volumen
de reactor, multiplicando —dN, /dt por la densidad de las particulas (particulas por
unidad de volumen).

Puesto que r, es variabie, la Ec. (14-10) no es Util para el disefio de reactores, si-
no hasta después de expresar r.en funcion del tiempo. De acuerdo con la geometria
esférica de la particula, la velocidad de reaccién de B (moles por unidad de tiempo
por particula) puede escribirse como

dNg _ ps d (4 3) dnrlpg dr,
- £ 14-11
T Meat\3" )T M, a (1411)
donde p, representa ja densidad del reactante solido B.
De la estequiometria de la reaccion,
dN,_1dN, _ dnripydr, (14-12)
dbM b dt dt

Combinando este resultado con la Eg, (14-3) para dN, /dt se obtiene

%’—‘- bM"k (C.) (14-13)
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Finalmente, sustituyendo la Eg. (14-9) para (C,)k en la Eg, (14-13) se logra una
ecuacion diferencial cuya resolucion da r. = f(t),

dr, bM gk(C 1)y /P5 (14-14)
dt 1+ (r2iri)k/k,) + (kr./D X1 = r./ry)

La Ec. (14-14) puede integrarse para obtener #en funcion de (Ci) Y £. Sustitu-
yeb s eqoresin ce r.em b Ec. (14-10), * bga la eqrestn dsada paa b ve
locidad total en términos de (C,)s ¥ el tiempo, £. Sin embargo, antes de poder in-
tegrar la Ec. (14-14), es necesario conocer como varia (C, ), con el tiempo; esto es,
jcudles son los valores de (C,), a los que esté expuesta la particula a medida que se
desplaza por el reactor, o bien a medida que el fluido pasa por dicha particula (para
el 0 de ledo fijo)? Edo s deemira on el mocko wsado para representar el flu-
jo de las particulas y del fluido a través del reactor.

MODELOS DE REACTOR

La situacion mas simple para el flujo del fluido es un valor constantede (), en la
toilided el reactor. Esp ooure aendo el fluido e bien mezdco 0 bien auendo

hay un gran exceso de reactante A, cualquiera que sea el grado de mezclado. Pri-
mero desarrollamos las relaciones conversion-tiempo para particulas gnicas  (Sec.
14-4), qe deus & usan paa predeor s operaciones e reactores cendo (Cu) &
constante (Sec. 14-5). Cuando (C,), varia con la posici6én en el reactor, es necesario
combinar una ecuacion de conservacion de masa para A en la fase fluida con la Ec.
(14-4), y proceder entonces a la determinacion de r.y la conversién. Los reactores
que corresponden a esta situacion se estudian en la  Sec. 14-6.

144 Conversondiempo para una ola fae
(concentracion e fiuido  condtante)

Si (C,), es constante, la Eg, (1414) puede integrarse facilmente. Empezando con r.
=nat = 0,

_ DMM(C )y ﬁ(c"‘f'd: ["1 g"- it 1- )] (1415)
B ‘0 “ry 3

Es conveniente expresar el resultado en términos de un tiempo adimensional,

= bMgk(Cah t (14-16)
pBrs
y de dos grupos que relacionan las resistencias a la difusion y a la reaccion,
Vic _De = resistencia externa a la difusion 141)
) -

k,r, resistencia a la difusion en la capa del producto
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kr, resistencia a la difusion en la capa del producto
s resistencia a la reaccion z

Y, (14-18)

En términos de estos parametros, la Ec. (14-15) puede integrarse para obtener

f 2 \ 2
:~=(|-'—‘,’1+Y—'Yl[(5‘) L (EH)-z(ﬁ) J'. (14-19)
rf| 3 |\» r, B r.) |l

En principio, la Ee, (14-19) podria resolverse en términos de . para sustituir el
restoo en la Be. (1410) y oberer asi la veloddad total. En la préctica, esto no es
posie, s 2 Ee. (419 es eplicta en £, S embago, ed 0 & necesario can-
® (C,) & oosane. La conversion del reectante B pek evdlae en Bmines e
r. sin usar la velocidad total. De esta forma, x; estd relacionada con el radio del
nlcleo sin reaccionar por medio de la expresion

YZ
+
6

L. 4 4_3
__ Masa iniCial .= Masaa ¢ __ 3 ps = 3Mrips
g - Y] [ )
masa inicial 35 Pp

0 bien,

\3
PR (f_) (14-20)
r!
Eliminando r, /rentre las Ecs. (14-19) y (14-20) se obtiene la relacion deseada
entre la conversion y el tiempo.

t*= [l -l - -"n)m]{1+ Y_l;é [(1 —.tg)z"3 +(1 -xp)3+ l]
+ %[(l—xs)"" +1—-2(1 x,,)“]} (14-19a)

La Ec. (14-194) establece la conversion en funcion del tiempo para una sola
particula cuando (C,). es constante. Se ha supuesto un radio total 7 constante, asi
como una reaccién irreversible de primer orden con respecto a 4. Aunque también
& posble” obrner Soluciones clandb 0 e hecen esias suposiciones,  los  resultados
on me oomplicados. S hen seocionado fambén condliciones ioémmicss. B 1es-
friccion pueck diiminare escribiendo  expresiones similares @ s Ecs. (14- 1) a (14-3),
para tomar en cuenta los efectos del calor de reaccién y de la temperatura sobre la
velocidad. Tambien se ha resuelto el caso no isotérmico.!!

Qe ningura e s tres resisiencies es significative, la Ec. (1419 e meos
complicada. En los siguientes parrafos se consideran algunos de estos resultados
més simples.

11). Shen y J. M. Smith, Ind. Eng. Chent., Fund. Quari., 4, 293 (1965).
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Lo teacidn qimin  confiol, S la velociced e la fese gpseos €S alta on recion

a la que corresponde a la particula sdlida, en forma similar a un reactor de lecho fi-
jo, la resigencia a la difusion edma pueck despreciare. Ademés paa U G (e

procucio  alamente porosa Yy conversionss bajes, la resisencia a la diflsion a traves

del producto suele ser pequefia. Bajo estas condiciones, la etapa quimica a . deter-
minar& la velocidad, y Y, = 0. Entonces, la Ec. (14-19) se reduce a

=1 €
r’
o bien Cn ks Ecs (416 y  (14-20),
Pn’x rc pBr: 1/3
YL S PR D S T 142)
bMBk(cA)b(' ) kL~ (%)

El tiempo para una conversion completa G=1Yr= 0) es

__Ps"s (1422)
L=t = PMLK(C O,

La difusion en el producto controla. ~ Paa recciones quimices répides en la inter-

fae y un valor bajo para D,, la difstn a traés e la capa ce poducd pusk deter-

minar la velocidad, aun.a conversiones bajas. Si este es el caso, Y;=0,-Y;esaltay
la Ec. (14-19) se transforma en

2
- (1 _ ’r) £} [’r 2 _z(fs) ] (1429)
r,) 6 |r, 7
0, en bese a las definiciones ce t*y Yz,
r 3
stz o)) o
6!) hMﬂ(CA)b r!
En e caso, el fiampo para e conversion compkea ce B cepence ce D. v esth B
do por
Pta"x2

(1425)

=1 = 6D, bM,(C,)
W2 Y Goodwin®? Mn b an édo la Ee, (424) paa epliar la foma en

que varia con el tiempo la eliminacion de carbon de un catalizador desactivado. En
et a0, ls reacciones son

2 p B. Weisz y R. D. Goodwin, . Caraiysis, 2 397 (1963); . Cayafysis, 6 227 (1966).
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1. C(s) +0,(g)—CO,(g)
2. C(s)+10,(g) »CO(g)

y no se forma un producto sélido. No obstante, el carbon esta depositado en la tota-
lidad de los poros de un granulo catalitico poroso (por ejemplo, los catalizadores pa-
ra el cracking de petréleo se desactivan por medio de este tipo de deposicién de car-
bon). Sila velocidad de la reaccién quimica es rapida con respecto a la velocidad de
difusion del oxigeno en el granulo, el carbén ir4 desapareciendo por combustion
de acuerdo con el modelo del nicleo menguante. Puesto que estas reacciones de oxi-
dacién generalmente se llevan a cabo a temperaturas elevadas, resultan intrinseca-
mente rapidas, y la suposicién de un nicleo menguante suele ser razonable. El con-
cepto de reaccion de nicleo menguante en una interfase bien definida se ha aplicado
a otros sistemas, incluyendo la reaccion de UG, con fluoruro de hidrégeno y la de-
posicion de veneno en catalizadores porosos.*

145 Converidn en reactores con uma composiaon constante del- fiuico

Después de haber determinado la relacion -t para una particula aislada, la conver-
sion en el reactor puede determinarse a partir del tiempo de residencia  (#), o del tiem-
po de reaccion.* Si todas las particulas tienen el mismo tiempo de residencia, el re-
sultado queda dado de inmediato al sustituir el valor del tiempo en la  E¢,(14-19a), 0
en las formas simplificadas apropiades:. la  Ec¢, (14-20) con la (14-21) o la (14-24). Si
las particulas tienen una distribucion de tiempos de residencia  J(f), la conversion
promedio puede obtenerse a partir de J(fl) y de la relacion conversion-tiempo, usan-
do la Eg, (6-41).

El Ej. 14-1 ilustra la aplicacion de estas ecuaciones para un tiempo de residen-
cia, esto es, de reaccion, constante. Estas condiciones prevalecen, por ejemplo, en
un reactor de transporte (Fig. 14-5, con flujos concurrentes del fluido y de las
particulas) 0en un reactor de lecho fijo cuando hay un gran exceso de reactante  A.
La distribucion de tiempos de residencia puede presentarse por diversas razones
cuando existe un flujo continuo de sélidos. Por ejemplo, si hay una distribucién de
tamafios de particula en un reactor de transporte, las velocidades de dichas
particulas pueden ser diferentes, dando lugar a una variacion significativa de los
tiempos de residencia. Este caso se considera en el Ej. 14-2. Otra posibilidad es un
reactor continuo de lecho fluidificado, por ejemplo, un regenerador para quemar el
carbon de un catalizador envenenado (Fig. 13-21).

P B Wiy C D P, “Advances in Caeyss’, WL V1, Pg 143 Academic PEs Ic,
New Yok, 1954 E C Coda y J. M. Smifh Proc, Forth Eumpean sy Chem, Reacton By, Brus-
sels, Spt 911, 1968 J. ) Cabeny y R L Gonig, J. Catalys:s,a (1966

14 Cuando edse wn fuo cotir ¢ paricules @ tavés ol reactor, s o e resickncig 8,

qrqﬁhs.bsmﬁalaspermanecenmelreeckrcomomelmmtbl@ledmﬁ]os k catickd e
T ek € ¢l ey e ey t.
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Epmpo 141 Se ha estudiado la reduccion de particulas de Fe&,
FeS,(s) + H.(g) - FeS(s) + H,S(g)

en condiciones bejo s cudes la concentracin e hiddgeno en la fae  geseoma

b esenciamenie oondante. % Se hizo pasar hidrogeno a alta velocidad de
flo y a la presion amosférica, a través e lechos ce particulas e FeS,. B &
tas condiciones, todas las particulas estan expuestas a la misma concentracion
(e hidogeno. Adends, el flempo ce msidenca, Qe en e 0 & e tempo de

reaccion, & il paa todes las paticlas Los msuldos indicben qe s ver

ficcba we reaccién e pimer oen (con respedo @l hiddgeno) v reversible. Se

efectaron mediciones a 450°, 477° y 4% °C y ® popso um enegfa de active

cin e 0 000 (126 x  10° Kinol ko). En la Fig 144 s muesran los citos ex-
perimentales de la conversion de FeS; con respecto al tiempo.

Determine si el modelo de niicleo menguante concuerda con estos datos y
evdle la constante.-de \elocidd (6l factor e frecendia en la ectecion ck veloci-
td) y ua diftsivicd efeciva D,. L patiollss son gandlares y vadan en ta-
mafio deste 00L a 01 mm, peo ® pueck sponer e paticla esféica con un
radio promedio de 0.035 mm, como representacion de la mezcla.

SOLUCION:  Puesto que la velocidad de flujo de gas es alta, la resistencia exter-
na a la difusion debe ser pequefia y Y, tendera a cero. Ademas, a conversiones
bajas, la capa de producto de FeS sera delgada, por lo que la reaccidn quimica
en la interfase controlara a la velocidad. Esta es una mejor suposicion a la  tem-
pedra més bgja, donde & obliene la velocided b reccidn més lena B es

= T
495 °C~l .~ _-=F~a
3
o b5
& ) A 450 °C
s 06 ‘—7/ ’ w2 T g
- / 7,
£ / |
E 04 / aay |
z Datos experimentales § 0477 °C
& . 495 °C
QO
02 &4 s ! ]
V9 RCS:*:'agO-‘ — 1, v$ X [Calc. de la Ec. (D))
PrOROSTAACO® \===1r vs x[Calc. de la Ec. (14-21))
0 0 40 & & 100 W W B
Tiempo,  min

Fig. 14-4 Resultados de conversion con respecto al tiempo para la hidrogenacion de  FeS,,

15G. M. Schwab y J. Philinis, J, 4 Cpem. Soc., 08 2688 (1947).
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tas condiciones, la Eg, (14-21) es aplicable, y una forma apropiada para iniciar
el analisis consiste en aplicar esta ecuacion a los datos de 450 °C (723 K). Susti-
tuyendo valores numericos(pg,, = 5.0 g/cm? 0 5.0 x 10° kg/mol®), se tiene:

5.0(0.0035)

= L] 13
t=l(1205(CA$,,§[l (1= Xgesy)'"] (A)

De la ley de los gases ideales a 450 °C,

cx=V o___|
(Cab=g,1 =07+ 250
=1.69 x 10”59 mol g/cm? (1.69 x 102 mol kg/m?)

Por lo que la Ec, (A) para 450 °C es

L= -81;6[1"' < -Xr¢31)l"3] (B)
Los punios expeimeniles de la Fig. 144 piedn usae oon la Ec. B pra eva

luar k. Con esto se obtiene que k = 0.019 cm/min, 0 3.2 x  104em/s (3.2 x
10°% m/s), lo que proporciona una curva que concuerda bien con los datos. Esto
corresponde a la linea punteada para 450 °C en la Fig. 14-4.

De acuerdo con la ecuacion de Arrhenius,

k= Ae 5N
Por lo tanto,

4
A= = = 8 X 10° em/s(38 x 10°m/s)

Entonces, la constante de velocidad para cualquier temperatura esta dada por

k=138 * 10 30000RT (cm/s) (©€)

Determinando k conla Eg, (C) y usandola en la Ee, (B), podemos calcular
curvas de x con respecto a f para 477 'y 495 °C. Estas.corresponden a las lineas
punteadas de la Fig. 14-4. A estas temperaturas mas elevadas, las predicciones
de las conversiones son mayores que los valores experimentales. Las des-
viaciones son considerables a las conversiones mas altas. Estos resultados su-
gieren que la resistencia a la difusion a través de fa capa de producto (FeS),
puede no ser despreciable. De hecho, el valor de ¥, necesario para la concordan-
cia con los resultados observados, puede evaluarse aplicando la Ec. (14-19) a es-
te caso. Si suponemos todavia que la difusién externa es despreciable (Y; = 0),
la Ec. (14-19) se reduce a la forma
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o)) @

donde el subindice findica que £se corrige en cuanto a la resistencia a la difu-
sion en la capa de producto. La comparacién con la  Ee. (14-21) muestra que el
#mino entre cothelss en la Ec. D) & wn facor de comeocion pera e resis-
tencia a la difusion; es decir,

i /r,)]
‘w-bM—k(g),— e

e
{

-] .

0, en términos de la conversion, aplicando la  Eg, (14-20),

fo=te L0 (1= a2l (F)

Los valores de ¢(sin subindice) de la e, (E) se refieren a los calculados con la
Ec. (14-21), y comespondn a les liness puniesds e la Fg. 144 Y, © ed a
477 “C, determinando qué valor proporcionara la mejor concordancia de ¢, con
los daios experimentales, efecendo los caleulos cn la Ec. (P La linea cont-
nua para 477 °C (Fig. 14-4) muestra la curva ¢, para ¥, = 0.66. Parece haber
una desviacion a la conversion méas alta, pero la concordancia para todos los de-
més valores de x es buena. Entonces, la difusividad efectiva se obtiene facilmen-
te de la definicion de ¥,y de la Ec. (C),

kr, 38X105 ~ 30,000/ R,(273+4"7b(0m35)
D™ 066

=36 X 107¢ cm?/s (3.6 x 107" m?/s)

Este resultado puede comprobarse calculando una curva corregida a 495
“C. Si se supone que la difusividad es constante, ¥, para 495 °C sera

38 X |Os(, 30,000/ R,(273-495)0m35)
36 x10°°

Y, = 10

La linea continua para 495 °C en la Fig. 144 representa los valores de ., calcu-
ladosconla Ec.(D)y ¥, = 1.0.

La comparacion entre las curvas punteadas y continuas a cualquier tempe-
ratura, muestra el efecto de tomar en cuenta la resistencia a la difusion a través
de la capa de producto. La separacién entre las lineas aumenta al elevarse la
temperatura, pues la resistencia a la reaccion disminuye. Cabe hacer notar que
los célculos de este ejemplo involucran varias aproximaciones y, por tanto, no
representan  una  comprobacion imefutable del modelo de nlcleo menguante. No
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obsrte, los cas eqeimenaks S demuestan qe o serfa saisfactorio  usar

n mocko que o tomara en centa los cambics en el dea de reaccion 0 en la di-

fusidn por la capa de producto. Dicho tipo de modelo proporcionaria una velo-
cidad independiente del tiempo, por lo que la prediccion de la relacion
conversidn-tiempo resultaria en una linea recta.

Supdngase que las particulas tienen una distribucion de tiempos de residencia
J,(8). Puesto que el flujo de particulas es de tipo segregado, la conversion promedio
estd dada por la Ec. (6-41):

Xp= | x5(6) dJ ,(6) (14-26)

Esa eqresion sria aplicble, por eemplo, a los regeneradores ok lecho  flidificado

Qe £ W pra qemer el cabn e ks patiolss cabliicas desativecks, La rela

cn conwsicndiempo e resicencia edia que calleularse en bese a uma expresion

tal como la Ec.(14-19a). Ademas, tendria que medirse la distribucion del tiempo de
fesicncia paa cada reactor especffioo en las condiciones  de operacién  gropiads.

Esto puede hacerse introduciendo una funcién escalonada de particulas marcadas
midiendo su contenido en el efluente, tal como se describié en el Cap. 6. Si las
particulas  estiMeran  bien  mezclacks, J,(0) esrfa cbch por la Ec. 613) S requier

e resolucion nméica e la - Ec. (1426) debido a qe la Ec. (14-19a) no e explicita
en xg,ademas de que J,(#) estaria en forma numerica y no algebraica.

Algunas veces, J,(f) se determina exclusivamente por medio de la distribucion
de tamaiios de particula en la alimentacion. Por ejemplo, esta simplificacion puede
S hesiante gooximeda en i reactor e flujo ascendente concurene ce ipo trans-
pote (Fig. 145). En esies condiciones, la Ec. (1426) peke escribie en #minos ce
la distribucion del tamafio de particula. De esta forma,

% - [ xglr)dw, (42)

dne e la fradtn de mesa e partioules con radios entee o y 1, Y x(r) sk

conversion en el tiempo de residencia correspondiente a un tamaiio de particula r,.
Ese tipo e relacion comesponce @ U eqresin oo laEc. (14-19a). Pesb qe

por lo gererdl, los tamaiios e s particuls o s conoen como wa funcidn cont-

na s en foma de fracciones ente dos tameflos finitos (por andlisis e tamizado),

resulta mas apropiado escribir la  Ec, (14-27) en forma de una suma:

L4
% = Y. x(r,)(Aw) 2
=
donde (Aw,) es la fraccion de masa de particulas con radios entre  r, ¥ r,+ Ar,.

Ejemplo 14-2. Un reactor de transporte de flujo ascendente (Fig. 14-5) debe
producir HCl'y Na,SO, de acuerdo a la reaccion
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HCl + Na,SO,

almacenamiento
de NaCl

Fig 145 reactor ck transporte ce flu-
jo asendente pera la reaccion.

$O;(g) + H;0(g) + 2NaCl(s) »
SO, + H,0 en aire Na,S0,(s) + 2HCl{g).

2NaCl(s) + H;0(g) + SO.(9) - Na,$0,(s) + 2HCI(g)

Spdnge e la readon es ce pimer aten con respeco al SOy vy qe  pek
aplicar el modelo de nicleo menguante. La temperatura es 900 °F y uniforme.
Ademas, se usa un exceso de SO, y H,O, por lo que la composicion del gas es
uniforme en todo el reactor. La velocidad de flujo de sdlido debera ser 1000
Ib/min en wn reector cllindico ce 2 pies de didmeto y B pies ce lago. La den

sidad de las particulas de sal es 2.1 g/cm?. La distribucion de tamafio de
particulbs (Qponga e o cavbia en el reactr) & Musta en la Tabl 141 En

pruebas con un reactor intermitente de laboratorio con la misma composicion
Opse0sa, S8 encontd e la conversion ce e muesta e patticuls e 88 a 105u
fue de 85% en 10 s. Las mediciones con otros tamaifios de particula mostraron
que la reaccién quimica controla a la velocidad. Se llevaron a cabo estudios de
DTR en un reactor de laboratorio de tipo continuo con las mismas condiciones
de flujo esperadas para el reactor comercial. Los resultados se muestran en la
Gltima columna de la Tabla 14-1, e indican que el tiempo de residencia  esta de-
eminedo por el a0 de paticula inicial. Bl fempo medio de wesidencia se

define como el volumen de sélidos en el reactor, dividido entre la velocidad vo-
lmética e aimentacion de Slidos. La fracdin ce voumen e reactor ooupe

 por los Slides deemirece mediane la mediddn e riencin e Sdlidos en

el reactor continuo de laboratorio, fue de 0.01. Se espera que la porosidad  seré
la misma en el reactor a gran escala.
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Tabla 14-1
Didmetro ¢ Fraccion & Tiempo e
M No  partls, mioes peso, W ek, 6/8
250-270 5363 010 060
200-250 63«74 0D 0%
120 %8 0% 0%
15010 55105 05 15
1515 10615 010 1

Calcule la conversién promedio de NaCl a Na,S0, en la fase solida en la
corriente de salida.
sowuczON:  Para un caso en que la reaccién quimica controle a la velocidad se

pueden aplicar las Ecs. (14-21) y (14-20). De las mediciones de laboratorio con

paticules ce 88 a 105 (¢l valor promedio ce r,es82x 10¢an), kb Ec. (1420)
da

t_ Ps 3 — J4
— = ————f1m (1 = 085)"3 —0.997+T
r, bMgk(C), ( 085k bM gk(C )

Pz 0
bM gk(C ), = 0.997(482x 107 %) =

2.08 x 10° s/cm

La conversién promedio puede calcularse con la Eg,(14-28), pero primero
& necesario  determinar X paa cxh faccion de las particuls. Para hecer esio,
debemos obtener el tiempo de residencia para cada fraccién en base a la distri-
bucién proporcionada. De acuerdo a la definicion de 8,

2 o (12/4)(30)001

L0002 162460 = " °

El tiempo de residencia para el grupo de particulas de 53 a  63ues 6 =7.1 (0.6)
= 4.3 s. La conversion para este grupo (valor promedio de #29x 107 cm)
puede calcularse con la Ec.(14-21), que puede escribirse como

(1-x)'B=1- : M gk(C )s

s Ps

(5o 43 1)
"‘( TOX 10-% 28 X 10°

x=1-(1-071)"=1-00246 = 0975



Reacciones fluidosdlido no  catalfica 756

Aunque no sucede en este caso, un valor negativo del término entre paréntesis
significaria que la conversion completa de las particulas del grupo de tamaiio
nés pequefio, ® obendia en wn tiempo e residencia inferor @ 43 s En redli-
dad, la conversion de este grupo es 97.5%.

Para el dltimo grupo, = 7.1 (1.30) = 9.3 s. Por consiguiente, la conver-
sién para estas particulas sera

] 1 3
-_X = - =(1 = 3
Lo (' 575x 107 208 X m’) (1-078)
x=1 ws 001 = 099
En la Tl 142 = indwyen las conversiones para los gupes de tamaiio i

medio (pea ua afra e comra de 0 pies) calulkdes en la misme forma,
la caacteridica interesante cB estos resuliados es que los efectos del tiempo ce
residencia y del tamafio de las particulas tienden a balancearse entre si. Las
particulas grandes, con las cuales se esperaria tener una conversion menor,
tienen mas tiempo para reaccionar, por lo que se obtiene una conversion casi
igual que para las mé&s pequefias. Este efecto compensador se debe al flujo as-
ke en o reactr Sioel fljo de ls paticules fuea descendenie (por la ac-
cién de la gravedad) y el gas fluyera hacia arriba, los tamafios mas pequefios
endian i mayor empo ce resicencia que los mas gads. Entoncss los efec-
s del tempo e residencia y el tamafio e paticula s complementarian, con
dioendo a una conversion  relaivamente més bela para s particuls més gran
des, y mayor para las mas pequefias.

De la Ec, (14-28), la conversion promedio es

2= Y x(r,) 8w, = 0.10(0975) + 020{0.996) + (.35(0.995)
+025(0993) + 0.10(0.99)
-0% 0 99.1%

S ® dsm U conersion casi ook e NaCl o HCI, & necssita n reactor
e 3 pis. Sn emao, i o ® reouiee e la conversion A superior a, por

ejemplo, 75%, se usaria una columna més corta. si se supone que la DTR de
dicha columna es la misma, la conversion promedio en el reactor podria  deter-

Tabla 142

Démdo Feodion e Conversn

pats, p e E

micras W Recr ce 3 pies 15 s
5363 010 09% 0m
6374 0 09% 08t
748 0% 09% 08L
8106 05 099 080
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minae  obfenienco pimeo N v valor e f. Cn esas condiciones, proce-
damos a estimar la conversion obtenible en un reactor de 15 pies. El tiempo de
residencia promedio seria

15 _
=71 22=1¢
d. 30 s
Para el grupo de particulas de menor tamaio.
(1—x) =1~ t 1 i 3.6(0.6) 1
T T R208x10° T 29 x 10 *2.08 x 10°
1 =x=(1 =0355)

£

= L7
Los valoresde x, para los otros grupos de tamaifios se muestran en la Gltima co-
lumna de la Tabla 14-2. La conversion promedio, obtenida al introducir estos
resultados en la Ec.(14-28), es 0.80. Un reactor de 15 pies seria suficiente para
una conversion de 75%.

14-6 Composicion variable en la fase fluida

A menos que exista un gran exceso, la concentracion del reactante fluido no sera
uniforme ni con las particulas de lecho fijo ni con las de lechos moviles (reactor de
transporte). Analizaremos ambos tipos de una manera simple, suponiendo un flujo

tapén del fluido en el lecho fijo, y flujos tapon tanto para el fluido como para las
particulas en el reactor de lecho movil.

Reactor e lecho fijo. Considérese primero un reactor de lecho fijo en el que las
paticulss  Sdlices constityen 0 contienen w0 de los  reactantes, mientes e el s

gundo esta en la fase fluida. En el caso general, la concentracion del reactante en el
fluido global disminuira con la longitud del reactor z, Puesto que la velocidad en
celquier puntd @ une funcion cel tiempo, la varicion de la concentracion con fa

longitud  cepencer&. del tiempo; et s, G = ﬂzzPortantoeIplmmesom
rativo en estado estable. Este comportamiento es caracteristico de varios procesos
prictioos,  tales MO resctores e intercambio ibnico, regeneracion por  combustion

oon aire ok caplizadores envereredos, Y ackorin e comiente ok ges 0 liquido.

la Fg 146 muesa el perfil de concerracionss pera € a0 b regeneradion e ca

tlizador. S hee pesxr aire cdiene sbe el ledo b paticulss qe % hen desst-

vah wniformemene por la deposicion ce cabdn. Bl odgeno limpia ¢l catalizador

reaccioner con €l cabdn deposieco para formar CO CO; |, qe = amstan on e
are. La pate superior de la Fig. 146 muesra la foma en que G, vafa an la longi
td del reactr a diversos inenvalos ok tiempo despés e introducr e aie @ lecho.

La concentracion e O, en la dlimentacion s (C.). La linea punteech verticll a z = L
representa la salida del reactor. Si se grafican las concentraciones de O, para este
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(Cy)

e o e e . .

Cb —

by >ty >ty - b

Longiudl el reector 7 —
(a)

"

(0)

Longitud del reactor, z-

©
Fig. 14-6 Perfil de concentraciones en un reactor de lecho fijo para la regeneracion de catali-

zador. (g) concentracion de reactante (Q,) en funcion de profundidad de lecho, (b) curva de

inflexion (concentracion de @, con respecto al tiempo), (¢) conversion del reactante solido
(carbdn).
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puto oo diversos tiempos, e obiiere la ana ce inflexion qe £ mesa en la Fg
14-6b. La gréfica inferior representa la fraccion del carbon original del catalizador
que se ha eliminado. El comportamiento de reactores de intercambio  idnico se
describe con curvas similares. Por ejemplo, para un proceso de ablandamiento de
agua, C, representaria la concentracion de iones calcio o magnesio. La curva de la
Fg 14-6b indica e lgso ce operedion del ledo anes e e en el e e lida e,
intercambiador apaezcan iones calcio o magesio. La Fg 14-6¢ comesponceria a la
fraccion de sodio de la resina que ha sido intercambiada.

En d Cp 13 = comsidaon los efectos e la tansferencia e mesa y energia
oe & disefio ok reactores calftioos e lecho fijo, & mo diversss procedimien-
s ce defo on diferents gades de complgided. Para les reacciones o cataliticas
existen los mismos problemas, todos relacionados con la trayectoria de flujo del
fluido en el lecho, excepto que la velocidad total es una funcion del tiempo. Se han
desarrollado métodos!® para predecir los perfiles ilustrados en la Fig. 14-6. Algunos
e ellos incuyen los efectos ce la dispersion axidl en el lecho, la tansferencia exter-
na de masa entre el fluido y la particula, la difusion intragranular, la reaccion
quimica y  congiciones o isotémicas. 17 s resbados casi sempe tieen qe obie-
nese con méiodos numéioss, puesio Qe & reuiee la resolucion simultanea & va-
rias ecuaciones diferenciales parciales. No resultaria conveniente discutir en detalle
esas soluciores, peo sf podemos lustrar fos conoepios involucrades sendd tn- mo-
delo simple. Supondremos una operacion isotérmica, flujo tapon del fluido y una
velocidad total dictada por el modelo de nicleo menguante. Esta ultima suposicion
sgnifica Qe pedn aplicare les Ecs. (1410 y (1414

Supdngase que la reaccion es de tipo usual como sigue:

A(g) + bB(s) — E(g) + F(s),

y e eobimes wa exedn ce coneneddn e la e pam A o b fae fluda

Eda expresin s igudl e la Ec. (13-17), exepo qe ® agegg n #mino paa la
velocidad de acumulacion de A en el fluido:

HC a)s
T
donde p, = densidad del lecho de particulas

1Py = velocidad total por unidad de volumen de reactor
u = velocidad superficial en la direccién del flujo

HC s (1429)
ot

=TpPy+ &g

la Ec. (410) popociona la velocidad por patioula. Paa  particules - esféricas
empcaes on . fraccion ce espacios vecios €5, €l nimero de particulas por uni-
dad de volumen es 3es/4xr?, por lo que

16 ] B. Rosen, J. Cen  Phys., 20, 37 (1952); Eng. Cn, 46, 150 (%4 H C. Tromes J.
Am. Chem. Sac.,66, 1664 (1944); N. K. Heistery T. Vermeulen, Chem. Eng. Progr., 48, 505 (1952); S.
Masamune y J. M. Smify AIChE J., 0% (194,  AICKE J., I, 3 (1965,  Ind.ty Chem., Fund.
Quart., 3, 1M (194)

17 ). Sagara, S, Masamunc y J. M. Smih, AIChE J., 13 126 (1%).
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3egk(r/rsf(Cads
= T+ (k) + kDT —rdr)] (40)

Entonces, la Ee. (14-29) se transforma en

wACh _ 3eg k(r/rsl*(C.d (o
0z r[1+ (r2/ri)(kiky) + (kro/D)(1 = rJr,)] ..(_b (14-31)

Esa ecuaoidn expresa (CL), & minos del radio r..del noko sin reacciona; Qe €S

la funcion el tempo desorita por la Ec. (1414). L Es (1431) y (1414) estble-
cen C,,(t,2)y r.(t, 2). Las condiciones limite son

(Cp=(Cs)o 2@ z=0 parat=0 (%)

at=0 paraz>0 (143

Eses ecuaciones pedn reohere numéicamene paa obiener auves e la forma
mostrada en la Fig. 14-6. El valor de r. (t, Z) que resulta, puede convertirse a x(t, 2)
por medio de la Eg, (14-20).

Notese que, si (Cy) es esencialmente constante, lo que corresponde a un gran
exes0 okl reactante A l Eec. (1431) desgparece v la resolucion ce la Ec. (1414 &
la mama qe % do en la Sec. 44 enes la  Ec. (14190l (14-19a) en tmincs
ke la conversion

Reactor de lecho mévil. Un segundo tipo de reactor en el que  C, puede variar con
la posiciin e ce tipo de lecho movil. Los homos inclinedos 0 verticales y los reacio-

res ce taspore oon flujos e fluido y Sdlido a contracomiente 0 con comientes con-

amtes (g 14-7), sn eemplos tpioos. En estos casss & loga el estado esteble

en cuanto a que las propiedades en cualquier punto del lecho no cambian con el
tiempo. ElI comportamiento de este tipo de reactor puede describirse en una forma
relativamente simple, siempre y cuando tanto la fase fluida como la solida estén en
fujp tpon En estas condiciones, el tempo e residencia es €l misTo pera s les

particulas. Esta relacionado con un elemento Azdel reactor por medio de la expre-
sion

At= Af = (ol e partiouks) - A (A2)() (14-3)
(vel'vol. ce fiujo e part) (vel. flujo masa) g
_ g
At = G. Az
0 bien
dt = =P g, (1435
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Alimentacion de solidos (x, = 0)

Sdick e fuidos
CA,,: (Cido

_ FIg. 14-/ Reactor de TIUJO @ gontra-
sace{ 48 Todi ) i

corriente y lecho movil.

2
donde€s = longitud del reactor (desde la entrada de los sélidos)
= retencién fraccionaria de solidos (fraccion del volumen de reactor
Gs  ocupada por solidos)
P, Pa= velocidad superficial de masa de los sélidos a z
*A. = densidad de las particulas (se supone constante)
= &rea de la seccion transversal de la columna
valoren Ec. (14-14), K
Al sustituir d¢ por este la se obtiene la variacion de  con la lon-
gitud del reactor z, siempre y cuando sea valido el concepto del nicleo menguante.

El resultado es
dr. _ £,bM gk(C ),
TGIT (2 kikn) (ke /D)(T = re/r)]
dz- + +
re Ec.
El radio  puede &cibirse en términos de la conversion por medio de la (14-20).

En esta forma, la (14-36) es
dxy _ 36,bMgk(C J(_=x,)*
G (k)1 xg) (ke /D)= xg) [I = = x5)"]}
dz + + (1

(14-36)

(24-37)
Ec.(14-37),(C) _ X.
Antes de poder integrar la A debeséﬁﬁléwrse en términos de
Un balance de masa del alrededor de una del reactor que incluya
la parte inferior (Fig. proporciona esta relacién. Dicho balance es
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G,

u[(C o)y = (CAM— {xa, Xg) (130

(Cas - (('4)[ G (x,,- - Xp) (1439

En et a0, u & la velooded superficil axial del fluido (constante en el reactor per

ra fiujo tapdn), & la convesion e B en los dlidos que salen el reactor, y (C )
esla concentramt’)n de A en la allmentacion. Podemos ya incluir la Ec. (14-39) en la
Ec. (14-37) e integrar la expresién resultante desde X, = 0, para obtener la conver-
sn e B paa oualouier longitud ce reactor Sin embap, Si €l oo & isotérmi-
Yy % podee e mol e materid geeoso - por cack mol de reactne gseos0 A,

la docdd u s consiante (e por el efecto de la varacion de presion) en to-

do el reactor. No obstante, @, casi siempre es variable, pues el peso molecular del
podudo Fosera diferente ol del reacre B, Sueck ok s fomes que G, puede
epesre e Bminos ce la veloddad e mesa de los olidos en la dimentacion v la

onesion - xy (B el Pob 14100 Se requiee un procedimiento de tanteos, pues

la conversion de salida deseada se presenta en la  Eg, (14-39). Se puede suponer un
valor de xy, Y evaluar el perfil x-z. Cuando la conversion a z = L concuerda con

el valor supuesto, no & necesario continuar los tantees. Si e recuiee la longid e

reactor para lograr una cierta conversion, no es necesario aplicar el procedimiento

e wnecs (. 1493).

Ejemplo 14-3. Se desea disefiar un reactor de lecho movil a contracorriente,

con un flujo descendente de solidos y ascendente de gas, tal como lo ilustra la
Fig. 14-7, para la reduccion de granulos de FeS; a FeS (véase el Ej. 14-1). El
reacior operard a 1 am e presion con régimen isoémico a 4% °C. H damero
del reactor debera ser 0.90 m con una velocidad de flujo de gas de 2.6 m?¥/s de
wa mezh e 70% e CO, y30% e H, @ COy & inerte). Por la pate superior

del reactor se alimentaran grénulos relativamente grandes y especialmente pre-
parados, de 0.01 m (esferas equivalentes) a una velocidad de 0.5 kg/s,

Los granulos de FeS, tienen una reactividad alta y forman una capa muy
poca b FeS duae b reaccidn., La consiane de \elocided s den Veoss e
yor que la dada por la Eg, (C) del Ej. 14-1. La difusividad efectiva para los po-
ros grandes de la capa de producto de FeS§ sera 3.6 x 10" md/s,

Desprecie la resistencia externa a la  difusién y cualquier variaciéon del
diémetro total del granulo a medida que se verifica la  reaccidn. La fraccion de
Qlids € en e ledo wa 05 Spop qe la desced del gandlo es condane
e igual a la del FeS,, esto es, 5.0 x 10% kg/m?. Puesto que el peso molecular del
FeS difiere poco del correspondiente al FeS,, considere G, como constante e
igual al valor que tiene la alimentacion (% = 0).

Calcule la longitud de reactor que se requiere para una  conversion del 70%
del FeS; a FeS.
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SOLUCION: Supdngase que ambas corrientes estan en flujo tap6n y que se

puede aplicar el modelo de ndcleo menguante para la velocidad total. Efitonces,
la Ec. (14-37) es vélida para A siendo el hidrégeno y B el FeS;.
La concentracién de hidrogeno en la alimentacion es

.y 1030 i
((‘"2)f R"l2 82(495 + 213 =476 x 10"% mol g/(:m3

= 476 x 10" ¥ mol kg/m?

La velocidad del gas y la velocidad de masa del sélido en la alimentacion
seran:

2.6
U= @A) 09) = 409 m/s

05 -
G, _ A0S 0.786 kg/(m)*(s)

Puesto que b =1, My = 120 para el FeS;, y xs, = 0.7, por lo que la Ec. (14-
39) se transforma en

- 0.786
4.09(1)120
= 476 X ]9~ 3 = 161 x 107 (0.7 = X) (A)

(Cuzhy = 476 x 107 ! (0.7~ x5)

En base a la Ec. (C) del Ej. 14-1,

k = 100(3.8x 10°) exp [ — 30,000/R ,(768)], cm/s
=108 x 10™ ! ¢m/s, or 1.08 x 1073 m/s

1.08 x 1073(0.01/2) _

krg/D, = 3B X107

15

Puesto que la difusion externa es insignificante, x_ es muy alta y el término
de k,, enla Ec. (14-37) tiende a cero. Entonces, sustituyendo (C,,), por la Ec. (A)
y otros valores numéricos, se obtiene

dxy _ 3(05)(1)(120)1 08X 10~ [476 ~ 161(0.7 =~ x5)]|10™(1 = x5
dz 0.786(0.01/2) 14 15(1 e xg) [T = (L =~ x5)™]

dxy _ 1[476 16107 xg)l(1 xz)*?
d;“f(""’ = 495 x 10734 |5(|-x,,)"'3[1:(1 _x:),,,] (B)
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En la parte superior de la columna, x, =0y la Ec. (B) conduce a

Si esta velocidad de aumento de la conversion con la longitud del reactor fuera
igual en todo el reactor, s necesitria una columna e solamente 0.7/0.18 = 39
m paa i 70% ce conversion Sin embap, dxg/dz dsmie on z. A medida
e £ aumb e e &k FeS e las paticulss, la resistencia a la diftsion ce
la tansferencia ce hiddgeno a través de dida capa comieza a aumentar Eso
recduce la velocided tofal ce reeccion. Por tanto, en la zoa ce alimentdin en el
fondo, x = 0.7, y la Ec. (B) nos da

dxg

4% _ 105 x 10-3 4.76(0.3)*

dz 1+ 15(03)[1 = (03)7F 0024 m™!

Para determinar la longitud de reactor requerida, podemos escribir la  Ec.
(B) en forma integrada como

L 0.7
[ dz = s
‘0 o JSlxs)
0 bien
0.7 dx,
= e C
Iy £
donde f(x;) se define en la Eg, (B). La integracién numérica nos da
L=14m
PROBLEMAS
W S investia ura reaccidn s0lido no catalftica del tipo discutico en la Sec. 14-3, mi-

diendo el tiempo requerido para la conversion compleia cel dlido B en funcion del diémetro
(e particula. Los resultados son como- sigues

Didmetro de i
particula, mm 0063 0.125 0.250
|
Tiempo para conversion |
completa, min | s0 100 200
Slhrsecaala  difusion ok la fae geseosa alededor ce fa particula es despreciable, 1qué

mecanisTo controla a . velocided ce reaccion?
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142 En mediciones para una reaccion del tipo discutido en la  See. 14-3, el tiempo requerido
para conversiones iguales es directamente proporcional al didmetro de particula a conver-
siones bajas, pero se vuelve proporcional al cuadrado del tamafto de particula a medida que la
conversion aumenta. ;Qué se puede decir sobre el mecanismo que controla a la velocidad? La
resistencia a la difusion en el gas que rodea a las particulas es nuevamente despreciable.

143 Lareaccion descrita en el Prob. 14-1 se va a llevar a cabo haciendo pasar el gas reactan-
te cruzando sobre una malla mévil que transporta las particulas solidas. La velocidad de la
malla es tal que las particulas estan expuestas a la corriente gaseosa durante 9 min. Conside-
rando la distribucion de tamafios de particula que se da a continuacion, ;cudl sera la conver-
sion promedio a la salida del reactor? ;Cuél sera la conversion para las particulas de 0.063
mm?

Diametro de particulas
mm | 0063 0.125 0250 0500

0 en peso | % ki 3 5

La composicién del gas no cambia significativamente durante el flujo por la malla.

144 Una alimentacién solida de particulas esféricas de 14 plg de B puro va a reaccionar en
un horno giratorio (por ejemplo, un horno de cal o de cemento). El gas A en contacto con los
sélidos es de composicién uniforme. La totalidad del proceso se efectlia en condiciones isotér-
micas. La reaccion es de primer orden con respecto a A, irreversible y con la siguiente
estequiometrla:

Alg) + Bls) »C(s) + D(g)

La sustancia B no es porosa, pero el producto C forma una capa porosa alrededor del nucleo
sin reaccionar, a medida que se verifica la reaccion. En el horno, los sélidos se mueven con flu-
jo tapdn de un extremo al otro de la unidad a una velocidad de 0.1 plg/s. Se desea disefiar un
horno para obtener un 90% de conversion de B.

Los estudios a pequefia escala de esta reaccion, indican que la resistencia a la difusion
entre la superficie de la particula y el gas es despreciable. En un reactor por lotes con agita-
cion, operado a la misma temperatura y composicion de gas, se obtuvieron los siguientes da-
tos:

Una conversion de 87.5% en 1 h al usar particulas de 4 plg.
Una conversion de 65.7% en 1 h 24 min con particulas de ¥ plg.

() Calcule la longitud requerida para,el horno. () En el futuro, es posible que sea necesa-
rio usar una alimentacion de B consistiendo de 20% en peso de particulas de 1, plg, 50% en
peso de particulas de V4 plg y 30% en peso de particulas de *, plg. Calcule la conversion pro-
medio en el producto de esta alimentacion mezclada, usando el reactor diseftado en la parte (u).
14-5. Una planta produce HCly Na,SOQ, a partir de sal y écido sulfdrico en un reactor de
transporte (Fig. 14-5). El reactor opera a unos 900 °F, por lo que el NaCly el Na, SO, son sli-
dos, el HCles gasy el H,S0, existe comoH, 0 y SO, gaseosos (véase el Ej. 14-2). El H; O esta
presente en gran exceso: En condiciones normales, el tiempo de residencia de las particulas
(r.= 0.05 cm) en el reactor es 10 s, y la conversion de NaCl es 100%. Se obtiene un nuevo su-
ministro de sal que tiene particulas del doble de didmetro que el material normal. Si la veloci-
dad de los solidos y los gases y todas las demas condiciones de operacion se mantienen cons-
tantes, ;cual tendria que ser el tiempo de residencia para obtener una conversion completa de
las nuevas particulas de sal?
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Existe una diferencia de concentracion de SO, despreciable entre el gas global y la superfi-
cie de las particulas. Las particulas permanecen esféricas y de didametro constante, indepen-
dientemente de la conversion a Na, SO, A diferencia de la situacion en el Ej. 14-2, se espera
que la resistencia a la reaccion en la interfase de la sal, aunque significativa, no sea el factor que
controla para ninguno de los tamafios de particula de la sal. La reaccion quimica es de primer
orden con respecto al SO, La difusividad del SOy a través de la capa de NaSQ, es de 0.01
cm?/s, y la constante de velocidad de primer orden de la reaccion es 0.5 em/s. El reactor opera
totalmente  isotérmico.

146 Lareduccion del  FeS; a FeS se lleva a cabo en un reactor tubular con flujo ascendente
de hidrégeno y descendente de sélidos. El reactor operard a 495 °C'y 1 atm de hidrogeno puro.
Para estas condiciones, la resistencia a la difusién en fase gaseosa es despreciable. La  difusivi-
dad de hidrgeno en la capa de producto, y la constante de velocidad de reaccion en la superfi-
cie del FeS, tendran los mismos valores del Ej. 14-1. Los tamafios Y las DTR para las particulas
en el reactor son:

Ralo b

SRS 005 010 015 0.20

Ranitn & peo )
|

FeD & o | 1 W 0% 0%

Pudiéndose suponer que la fraccion molar de hidrégeno en el gas es constante y unitaria, ¢cuéal
sera la conversion promedio de FeS; a FeS en un reactor con un tiempo medio de residencia de
60 min?

147 A. Reconsidere el Ej. 14-3 para una alimentacion de gas de’2.6  m3/s de hidrdgeno pu-
ro. ;Qué conversion de FeS, se lograria en un reactor de 14 m de longitud? Todas las demés
condiciones son las mismas que las del Ej. 14-3.

B. Si se usara un reactor de 14, y la conversion de 70% fuera adecuada, ;cuénto
aumentarfa la velocidad de los sélidos si la alimentacion de gas fuera hidrégeno puro en vez de
30% de H, y 70% de CO,?

148 A. ;Cuaél es el tiempo de residencia de las particulas en el reactor del Ej. 14-37

B. ;Cuél seria el tiempo de residencia en la parte B del Prob. 14-7?

149 En los tratamientos cuantitativos y los ejemplos de este capitulo, los productos de la
reaciébn siempre contenian un sdlido. Considérese una reaccion de gasificacion de hulla del si-
guiente tipo:

C(s) + H,0({g) = COlg) + H,(g)

donde sélo se obtienen productos gaseosos. Este tipo de reaccion también podria correspon-
der a la regeneracién de carbon activado envenenado usando vapor de agua, reemplazando
C(s) por la sustancia orgénica adsorbida en el carbon activado.
A. Obtenga una expresion para la gasificacion de hulla, andloga a la Ec. (14-19a),
mostrando cémo varia con el tiempo de reaccién la conversion de C.
B. ;Qué formas de la ecuacion obtenida en la parte A son aplicables cuando
(1) la velocidad total esta controlada por la transferencia de masa;
(2) la resistencia externa a la transferencia de masa es despreciable?
14-10. Considere un reactor de gasificacion de hulla de lecho movil operando a contra-
corriente (Fig. 14-7). Suponga que la Unica reaccion es la del Prob. 14-9. Obtenga una
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ecuacion diferencial, analoga a la Ec. (14-37), que relacione el grado de gasificacion con la
longitud del reactor. En contraste con el Ej. 14-3, la velocidad de masa G, de los solidos puede
variar notablemente a lo largo de la longitud del reactor. Tome en cuenta esta variacion expre-
sando G en términos de la velocidad de alimentacion de sdlidos y la conversion de la hulla.
Notese también que, al integrar la ecuacion diferencial, la velocidad # del gas puede variar en
forma significativa a lo largo del reactor, pues se forman dos moles de gas por cada mol de va-
por de agua que Se consume.
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INGENIFRIA DE LA CINETICA QUIMICA

La nueva edicion de este libro de gran éxits continua enfatizando los princi-
pios y 'a aplicacion de los métedos de la cinética y del disefo de los reacto-
res. Presenta los métodos numéricos que los ingenieros quimicos utilizan pa-
ra resoiver los problemas actuales en el disefio de la teoria rel diseno de reac-
tores. Los ejemplos del andlisis de los datos axperimentales recopilados con
base en los reactores de labutatorio, muestran a los lectores 1a forma en que
se puede extraer informacion que sea til para el disedo. El Dr. Smith sumi-
riistra la informacitn referente a la cinética, a las ecuaciones, y da las respues-
tas efectivas a los problemas de los sistemas reales y del reactor quimico,
Puesio que el autor explica todos ios conceptos de una manera clara, concisa
€ inclusive de una forma técnicamente contundente, los lectores pueden cai-
cular y entender los resultados de los probiemias del diseno de reactores Al
conservar ¢! enfoque practico de la edicién anterior, esta nueva edicién sigue
proporcionando una imagen real de 1a forina en que la cinética y los procesos
de transportacion interactGan, y asimismo la manera gue esta interaccion
afecta al disefio de reactores Esta edicion presenta una discusion mas amplia
de las ecuaciones de la conservacién de la masa y desarrolla ecuaciones
especiiicas que son aplicables a varics tipos de reactores. Las recientes discu-
siones sobre 10s reactores de recirculacion y de lecho percolador, junto con los
reactores de lecho fluidizado de amplia cobertura y los de suspensién, provee
a los lectores de un entendimiento de la forma en guo éstos furicionan,
Asimismo, los nuevos y eycelentes ejercicios y prablemas permiten a los lecto-
fe G v one del diseho de reactores, También se presenta como una
rgveuad de esta edicion el uso de las unidades del 5.1, a lo largo de todo el
ibro,
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I.M. Smith que actualmente es profesor de ingenieria quimica en la Univer-
sity of California Davis, ha ensefado durante 35 anos la ingenieria de lus reac-
cionés quimicas. ha recibido su titulo de licenciatura en quimica aplicada del
California institute of Technology, y su titulo de doctorado en ciancias del
Masaachusetts Institute of Technology, : i
Ampliaments respetado e st campo, o1 'Dr Smith ha Sido asesor de multiples
compadias petroleras y quimicas a 1o largo de 25 afios y ha recibido premios
nacicnales del American Institute of Chemical Engineering. También es
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