FUNDAMENTOS DE DISENO
Y ECUACIONES DE CONSERVACION
DE LA MASA
PARA REACTORES IDEALES

La primera parte de este capitulo presenta un analisis de tipo cualitativo del ~ disefio
te  ractres -interrogantes que el ingeniero quimico debe contestar antes de poder
proponer el equipo y las condiciones de operacion adecuadas-. Después de esto, se
introduce el concepto fundamental del  disefio de reactores. Esto equivale al uso de
los principios de conservaciénpara predecir el funcionamiento del reactor. El trata-
miento cuantitaivo de este capitlo esta limitado a la operacion isotérmica e dos ti-
pos de reactores ideales (tanque con agitacién y flujo tapon), aunque en la  Sec. 3-5
se discuten ilustraciones de desviaciones con respecto a los tipos ideales. El Gnico
principio ce consenvadn e & recuiee es e e e mess En e Cp 4 ® &

tudian las reacciones mltiples, los reactores miltiples vy les variaciones pera reacto-

res no isotérmicos. Después, en el Cap. 5, se considera el tratamiento cuantitativo
para reactores no isotérmicos. Esto requiere la aplicacién del principio de conserva-
an e la eregia akmés o e la mes Puesp qe les condidones no  isoiémicas

son bastante comunes en los reactores de flujo, en la Gltima parte de este capitulo
(Sec. 3-7) se discuten en forma general los efectos de la temperatura para no dar la
impresion de que el funcionamiento de un reactor puede predecirse exclusivamente
en base a las ecuaciones de conservacién de la masa.

Aun cuando las ilustraciones de los Caps. 3 a 5 corresponden a reacciones ho-
mogéneas, la forma de las ecuaciones de conservacion suele ser aplicable en forma
el De esa maneg, en los capiuios sbseovees sohe skiemes  helerogenecs,
nos referiremos oon frecencia a les ecuadiones e los Cas 3y 5

Las ecadiones b coevacin e la mea induyen in #Bmino g involuoa a
la welocidd ce la reeccion. Esa velooded & la mima propeded ok los ssemes Qe
® definid en el Cgp. 2 De hedho, paa un reactor por lotes con buen mezdlado ope-
rdo a voumen condarte, la ecuadion e consenvecin & redue @ exedamente la
mema eqrsiin, qe reladona la concentracion oon la velocided, tal como e dliso
tio en el Cp. 2 [Ec. (2-1)]. Paa ofros tipos ce reactores y conviciones de operacion,
veremos que la velocidad esta relacionada con las concentraciones en el reactor de
una manera diferente.
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31 Dixfio ok reactores

Las primeras decisiones que se deben de hacer en el  disefig Se refieren a la geleccién
del tipo de reactor y del método de operacion. En la  Sec. 1-5 se discutieron los tipos
mas comunes y los métodos de operacién, al estudiar la clasificacién de los reacto-
res. El siguiente paso consiste en evaluar el findonmmioto del teactor, esto es, su
tamaplo, la composicion de la corriente de producto y las condiciones de operacion
requerides. Entre estas Ulimas se incluyen las temperaturas, las presiones y las com-
posiciones dentro del reactor. Las primeras decisiones son imposibles si no se llevan
a cabo célculos de funcionamiento para diversos tipos de reactores. En Gltima ins-
tancia, la seleccion del reactor puede tener que hacerse en base a utilidades, grado de
seguridad y factores ambientales. El tipo de sistema reaccionante puede ser un factor
primario en la determinacion del tipo de reactor y del método de operacion. Por
ejemplo, los reactores de tanque operados por lotes, no son comunes para reac-
ciones en fase gaseosa debido a que los rendimientos de productividad serian eco-
némicamente muy bajos. En contraste, estos reactores son muy adecuados para
reacciones en fase liquida con materiales costosos (por ejemplo, en la industria  far-
maceutica) o en operaciones en las que el control preciso de las condiciones es de
mas importancia que los costos de mano de obra.!

Los datos disponibles suelen consistir de la temperatura, presion y compoasicion
de las comientes de alimentacion, ademés de sus velocidades de flujo (0 bien la carga
inicial para un reactor por lotes). Esta informacién, junto con la productividad re-
querida para el producto deseado, constityen las condiciones de disefio Con estos
datos y el tipo de reactor propuesto y el método de operacién, es posible evaluar el
funcionamiento del reactor. Para los reactores ideales que se consideran en este
capitulo, la evaluacion sélo requiere resolver las ecuaciones de conservacion de la
masa.

Pueden existir muchas combinaciones de tamafio y condiciones de operacion
para un tipo especifico de reactor que satisfaga las condiciones de  disefio, El disefio
oOptimo desde el punto de vista de las utilidades financieras depende de las materias
primas, de los costos de inversion y de operacion y del valor de los productos finales
en el mercado. Primero es necesario establecer el método de calculo para el fun-
cionamiento del reactor para después aplicar una técnica de optimizacion que deter-
mine el djsefio Mas provechoso.

Generalmente, algunas de las condiciones, tales como la composicién de la ali-
mentacién, cambian con el tiempo. Estos cambios pueden ser abruptos, tal como el
que resultarfa al sustituir un tanque de alimentacion por otro en el que el material al-
macenado tuviera una composicion diferente, o pueden ser cambios ligeros de tipo
ciclico. El problema del corfrol del reactor consiste en determinar la forma en que se
deben variar las condiciones de operacion, de tal marera, que el reactor regree a sus
condiciones de funcionamiento Gptimo en el menor tiempo posible. La primera deci-
sion radica en cuales son las condiciones de operacion que  deberan usarse como pun-
tos de control; después de esto se establece una politica 0 estrategia para reducir las

1S < dsa pofudizr o los detlles de les venigies y desventias, o précticss como- tnicas, B
los mecores ce fpo Ege, ® momierk oonufer A e “Chemicd  Redor Desin for Process
Planis,” Cp 8 & H F Ree b Wiy & Sons, Inc, New Yok 1977.
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fluctuaciones, llevando las utilidades al méaximo. El procedimiento de control resul-
tante puede ser manual. Por otra parte, puede ser un método semicomputarizado,
en el cual se utiliza la computadora para obtener rapidamente el valor de la funcion
que determina las utilidades, pero los cambios indicados con respecto a las condi-
ciones de operacion se llevan a cabo manualmente. También puede ser un procedi-
miento digital directo o de circuito cerrado, en el cual los ajustes de las condiciones
de operacion se efectlian autométicamente en respuesta a la sefial de la computado-
ra. Para que sean satisfactorios, todos los procedimientos de control requieren un
conocimiento de la forma en que se disefia el reactor para un conjunto de condi-
ciones constantes de  disefio.

El disefio 6ptimo requiere un trabajo numérico repetitivo; por tanto, la compu-
tacion mecanica simplifica notablemente la tarea de optimizacion. En este libro nos
limitaremos al problema de las respuestas a las interrogantes de disefio para un solo
conjunto de condiciones de disefio. Aun para este enfoque tan limitado, encontrare-
mos que las integraciones numéricas generalmente requieren calculos repetiivos  que
se prestan para ser resueltos con equipo de computacion.

Tal como se mencion6 en la Sec. I, el primer paso en el procedimiento l6gico
para el disefio, consiste en obtener una expresion adecuada de la velocidad de los
procesos de reacciones quimicas, y esto requiere la obtencion de datos experimenta-
les. Esta informacion puede originarse en las siguientes formas:

1 A patir e un recior a escala e laboratorio, diseflado para operar a fEper-
A padiamene oonsane Generalmente se seleccionan las  condiciones de  ope-
racion que faciliten la diferenciacion de los efectos de difusion y de transferencia
de calor (procesos fisicos) de las mediciones experimentales, de tal forma que se
pueda evaluar con precision la velocidad del proceso quimico. Este es el método
que produce los mejores resultados. Todos los ejemplos del Cap. 2 son ilustra-
ciones de este procedimiento; se asé un reactor isotérmico por lotes con un buen
mezclado para obtener datos de concentracion en funcion del tiempo. También
pueden usarse reactores isotérmicos de flujo para obtener datos a partir de los
cuales se puede establecer una ecuacién de velocidad. En el Cap. 4 se estudia el
anélisis de datos obtenidos con estos reactores de  flujo de laboratorio.

2. A partr e wn reactr a pequefla eda (plana piloto) en e cual © puedn variar
la composicién, la frpeaa y la presion. En este caso se requieren caleulos si-
milares, aunque invertidos, a las etapas de  diseflo que se necesitan para evaluar la
\elocidad de la reaccion quimica. La diferenciacion precisa de los efectos de difu-
sion y de transferencia de calor y de los procesos quimicos intrinsecos puede ser
una tarea dificil.

3 A parir ce wn reacor a excada comerdd que & pueta utlizar pera este propdsi-
to. Los problemas de la obtencidn de una expresion de la velocidad quimica son
similares a los del método 2, pero suelen ser mas Severos, pues se cuenta con me-
nos instrumentacién y, por tanto, con menor cantidad de datos.

Como lustracién de los dos primeros métodos para obtener los datos necesarios
para los cllculos de disefio, considérese la oxidacion del bidxido de azufre. Supdnga-
se que una mezcla de aire y SO, fluye sobre particulas de catalizador sdlido en un re-
actor de flujo tubular. En el estudio a escala de laboratorio, los reactantes se harian
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pasar sobre una pequefia cantidad de catalizador, y la velocidad de produccion de
trioxido de azufre se determinaria por medio de la medicion de las velocidades
e fiujo y e les composiciones ¢k ks comientes’de entrach salida.? Esa veloockd ce
produccion, dividida entre la masa del catalizador, representaria la velocidad de
reacciéon,’ por gemplo, en games e tidxido de aaufre por hoa por gamo de caa
lizador. Este valor se aproximaria a una velocidad de punto mas bien que a un valor
pmxedn,d&xbaqelacaﬁdaddemlalmbres&ﬂaeﬁmtepeqmwm
para que los cambios de temperatura, presion y composicioén que se producen al
psr obre e koo de catlizador, seen smilamente pequefios.* En e syundo e
foque, la cantidad de catalizador en el reactor de la planta piloto es suficiente para
ofginr ura conversion  considerable, v la temperaiur,  presidn y  composicion - cam:
biarian en forma apreciable a medida que la mezcla se pasa a través del reactor. Ya
oe la welodced de reacdin & ue funddn b eds variables cambiad B U sc-
cién a otra, y la produccién medida de tridxido de azufre representa un valor in-
tyao b toos s welocidhoes de puno. Redor esos ceios (lamedes de conver
sion integral, o datos de reactor integral’) a informacion de velocidad, requiere un
pocedimied Qe &5 en eencia la inversa ¢k ios célculos ¢k diefo. Podfa aplicase
el método integral mencionado con el Cap. 2. Se supone primero una ecuacion de
veloockd Qe paeza pomisoia. Despls & infegran s welocidedes ¢ punio on
respecto al lecho catalitico, tomando en cuenta los efectos de la difusion y de la
tansferencia ck cdor Qe casn los cambios de composicidn y  temperatra. Fnal-
mete, $ comparn les  conversiones  proncsticacks  con los resultados experimenta:
ks. La repeticion e ese procedimiento producid la ececin para la velodided e la
g (uimica Debido a la ineedid de esos clouios, en especidl cendo  exisn
flucteciones de temperatra significatives, por lo gererl o es posible  dbiener U
ecuacion de velocidad totalmente satisfactoria.

Los datos obtenidos tanto con el equipo a escala de laboratorio como con una
planta piloto, son bestarte valiosos, y es muy comin efeciar investigaciones en am-
bos antes de construir un reactor a escala comercial. EI primero proporciona una
mejor ecuacion de velocidad y mayores conocimientos sobre la cinética de la reac-
cion, es decir, indica al ingeniero con mayor precision, cuales son las variables que
aecn a la velooided b la efapa quimica, y en qé foma influyen en @ o k la
feaccion. Eda informecion e particllammente valiosa aiendo ¢ hece  necesario  pre-
decir como se afectara un reactor de escala comercial por los cambios en las con-
dicdiones e operacion o comsickrados especfficamente en el rabgjo el plata pi-
loto.

2 En sdemes confnuos, los  reactores pequefios Cominmente @ BVEN eactors  diferencials, Y& QLB
s carbics ce temperlr, presion Y composdn, Tespecd @ la posicion e ¢ reador, sn pequefos.
3 Paa na reacdion e reuier Un calizadr solido, la velodded s besa genelmene en wa Uk
td e mm e caldlizdor en vez e e unided ce volumen, tal como % definié @ e Cp 2 Ls ds
veloddecks et ielaconades por medo Gl dersickd glocel del kecho catdltico. (Véee el Cap. 9)
4 Noee e los cambios en composiotn ente les comentes ck enrech y dlich cBbon s o suficien
e anpios paa pemitr U meddn precks, e ot mene, la veboded e convesin en e
reacr o ® peke estblecer con precision. Esa restiodidn impore wa limieoon en la utlided del mé-
fodo. Si o % dspone de méodos analfcos precisos pera deteminer o pequeflos @his e la compo-
son, m pek deazae ua goxdimaddn quopack al vdlor e puno.
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El estudio a escala de laboratorio como Unica fuente’de informacion, deja al in-
geniero dependiendo en alto grado de métodos de prediccion para los efectos de los
procesos fisioos, mientres que los datos  dbienidos con e planta piloto  pueden pro-
porcionar una comprobacion de la viabilidad de los métodos de  prediccion.® A ma-
nea e ilustacion, cosidkree €l ca0 edtemo en e los esudios cinéliooss & lleven
a o en wn reactor de faqgue por loles oon resisencies a la diflsion, cvendb la uni-
td comecidl ®@ wn reador de flujo tbular Les veloddiss de difision o sén
iguales en las condiciones de lotes y de flujo o continuo. Por tanto, la velocidad ob-
servada en el reactor por lotes no sera directamente aplicable para los calculos de
o en la unickd comedid. Aume & posble esdimer la imporiancia de estos efec-
tos para diferentes tipos de reactores, tal como se explica en el Cap. 10, las incerti-
dumbres de las estimaciones pueden ser tan grandes que se hace deseable verificar
experimentalmente los datos de la planta piloto. Existen problemas similares en
cuanto a las diferencias de temperatura que se originan en las consideraciones de
tansferencia ce calor An aendo los estdies cinioos e lleven a o en i sise
ma continuo similar al que se vaya a usar en la planta industrial, las investigaciones
de planta piloto proporcionan informacién muy valiosa sobre factores tan impor-
tantes como la distribucion de temperaturas en el reactor y el efecto de los  disefios
especializados para mejorar los procesos.

Los procedimientos para obiener una ecuacidn ce velooded a partir de ceis ex-
perimentales son muy similares a los métodos para disefiar un reactor a escala co-
mecid wadb wa ececin e velodded dioonibe. En principio, uo & @l invero
del otro. Sin embargo, si se usa una unidad de laboratorio para obtener la ecuacién
de velocidad, existe suficiente flexibilidad en el disefio para eliminar muchos de los
efectos de transporte. Bajo este punto de vista, la interpretacion de los datos de la-
boratorio es mas simple que el problema del disefio del reactor.

32 Conservecin ce la mesa en los reactores

B oo ¢ ua reacion pecke deecare amdizando oon gimen oo la mea

de una cierta especie molecular (reactante o producto). En un sistema de una sola
feaccion, uo e los rectntes sule ser el factor limiativo deste €l punb de visa e

U ooso. Corsickrese, por glemplo, € 0 b la oxidacion ce SO, on aire, en don
de el bidxido de azufre es el reactante limitativo. Claro estd que se puede hacer un
belance para cach componente y para la mesa tofal, pero esto o es necesario, pUES

la composicion de la mezcla reaccionante puede expresarse en términos de una va-
riable, la conversion o el grado de verificacion de la reaccion, £ (Sec. 2-1). Esto se
hace usando la composicion de los reactantes originales y la estequiometria de la
feeccion (Ve los Ejs. 31 y 32). Paa sidemes cb reacciones mltiples, se puedn

necesir los babnoss e mess e otros  COMpONeNtes.

Bajo este purib ce vista, e objetivo ce la planta piloio consise en cbiener UN modelo del reactor, es-
uammamndelafmmmq.ekspumﬁsmsafwmalftmmmddreadoﬂn

el objevo de n reactor a escald cb leboraiorio redica en coener i mocko para la cinética
e es e eueon b velocidad

OPataLm dmus.bnnesdelalladadelzsfummdeknreamm&latxxakmydeplanapﬂmo

véase J. M. Smith, Chem.Eng. Progr.., 64, 78 (1968).
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La conversion x es la fraccion de un reactante que se ha transformado en pro-
duts. Quendo olamente ¢ werifica una reaccion, sl cefinicin es clara y precia
Cuando un reactante puede causar reacciones simultaneas o sucesivas con forma-
cion de diversos productos, tanto la conversion total de un reactante como las
conversiones a productos  espectfioss,  resulten factores de gen imporiancia. La con-
version a un producto especifico se defini6 en el Cap. 2 como el rendimiento de
dicho producto. Por ejemplo, en la oxidacion de etileno con aire, los productos son
Oddo e eileno y hidddo de caboro. Se ha hecho osumbe referie Al rendimien
to de Oxido de etileno 0 a la conversién @ 6xido de etileno.

Ejemplo 3-1. El benceno liquido se  clora burbujeando cloro gaseoso en un
recior ¢k fanque oon ura buea agitacion, en el ol e ha infroducido el bence
no. Pueden verificarse tres reacciones:
L C6H6 + C]z —)C6H5C‘ + HCl
2 C6H5CI + Clz =) C6H4Clz + HCl
3 C6H4C12 + CI! ‘-’C6H3C13 + HCl
Inicialmente; el reactor confiene (NJ, moks de benceno. Erorces, al reactr

le afiade lentamente un total de  N,[N, < 3(Ngh] moles de cloro por mol de
benceno, de tal manera que el exceso de cloro sin reaccionar salga del reactor.

Adbmés las concentraciones el dloro sin reaccionar ' cel HCI dselios sn pe-
quefias.” S la desiced e la mexh reaccionane & invariable, exqrese I oo
cenfrciones ce mono, di- y triclorobenceno en términos e S5 comespondien

s COMVEISONES Xy, Xp Y Xr.

sorvczdn: H doo es el racante limiaivo, por lo qe las conversionss & ber

s en ese componente. Liamemos Nz, Ny, Noy Ny a ls moks ce benero y
mono-, di- y triclorobenceno, por mol de benceno original. Puesto que se re-
quiere 1 mol de cloro por cada mol de monoclorobenceno,

= Na (A)
Sin embago, & requieEn 2 moks ce oo para prodc 1 mal ce diclorobence-
no. Por consiguiente,
2N,
= > B
Xp N ( )
y analogamente,
3N,
Xr= N_a, (€)

El nimero de moles de benceno sin reaccionar sera

1EIH ) producido abandona el reactor en forma de gas.
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Ng=1—(Ny+Np+Np)=1—(xy +4xp+ x;)Nq, (D)

La concentracion inicial de benceno en el reactor es  Cyy = (N5ly/V. Las
ececionss (A) a (D) proporionan €l nimeo de mokes ce cach componere por

mol de benceno inicial. Por consiguiente, las concentraciones para cualquier
conversion seran

Cu-~ K)oy - ‘FBONOZM

Cp= iCBoNCl;xD
CT = KBONGzXT

Cp= M’ = [l ~(xp * kfn + &xr)Na:]CBO

Estas cuatro ecuaciones representan las expresiones deseadas para las con-
cenfreciones, en términos b s conesions paa N ssema a cersiced  cons

e, Las tes convesionss no son independientss entre i, pues s supoe Qe

no exse doo Sn reacdionar; e deor, U uma de s il a la wnided. B

resulta evidente al escribir el balance de masa para el cloro,

Cloro total alimentado = cloro total en los productos
Introduciendo las conversiones mediante las Ecs. (A) a (C), se obtiene

N, = xyNe, + xpNa, + x;Ng,

l=xy+xp+ X7

Ejemplo 3-2. Cuando el etileno se oxida con aire por medio de un catalizador
de plata a bajas temperaturas (200 a 250 °C), se verifican dos reacciones:

1. C,Hulg) + 30:(9) -’C2H40(g)

2. C;Hy(g) + 30,(g) - 2CO,(g) + 2H,0(g)
' Si la conversion de etileno es X, para la reaccion 1, y X para la reaccién 2,
epee la composicin molr ¢k la mezdla reaccionante en Bminos de les oo
versiones y de la relacién a, esto es, moles de aire por mol de etileno en la ali-
mentacién. ¢Cuéles son el rendimienrito y la selectividad del dxido de etileno?
sowuczOn: - Si se selecciona una base de 1 mol de  GH,, Y Neyo¥ No, repre-
sentan las moles de estos componentes a cualesquier conversiones x; y X, en-
tonces
Nemao

X, = 0 NQH‘O = x,
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Y

Pl

T
N -
X 0 0 Ngo, = 2%

Las moles de los otros componentes seran

HQO: 2'(2
C2H4= | - X=X
N, = 0.9

0, = 021a=(§x, + 3x,)
Moles totales = 1 + g =iy,

Entonces, las fracciones molares de cada componente son como sigue:

%
RO T

2x,

COy =171 g

2X2

H,0 B s py

1 —x;—x;
R TS

N. = 0.79a
2 Tra-1Ix,

o _021a = (4x, + 3x,)
T a4 a—4x,

La conversion total del etileno es x; + X;. El rendimiento de etileno es X3, ¥
su selectividad total es x;/x;.

El principio de conservacion para cualquier reactor exige que la mm de la  espe-
cie 7 en un elemento de reactor de volumen A ¥/ obedezca el siguiente enunciado:

Velocidad de alimentacion ’velocidad de salida | jvelocidad de produccion |
de # al elemento de volumen [~ | de i del elemento ‘ +] de j enel elemento |
' de volumen de volumen

velocidad de acumulacién ]
-{ deienel elemento | (3-1)
de volumen
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Una de las caracteristicas claves de este enunciado es el tamafio del elemento de voiu-
men Yy su relacion con el #mino de welocidad de produccion. El elemento debe ser lo
suficientemente  pequefio para que la concentracion y la temperatura sean  uniformes
en toda su extension. De otra forma, la velocidad de reaccion r que aparece en la
velocidad de produccion no seré constante en todo el elemento de volumen, redu-
ciéndose asi la utilidad de la Ec. (3-1). Claro estd que esta restriccion siempre puede
satisfacerse seleccionando un elemento de volumen tridimensional diferencial. Al
hacer esto, se obtiene la ecuacion de continuidad de la especie..Entonces, esta
ecuacion mas general puede integrarse con respecto al volumen del reactor para un
tipo epecfio de reactor, con lo que se obtiene un balance macroscopico de masas
para dda forma de reactor. Por ofra parte, la  Ec. (3-1) puede aplicarse directamen-
te a un tipo especifico de reactor, haciendo uso de la ventaja de poder seleccionar
elementos finitos de volumen para algunos reactores. Aunque ambos métodos para
obtener la relacion entre la concentracion y la velocidad intrinseca tienen ventajas,
en este texto usaremos normmalmente el segundo. No obstante, en el Ej. 3-4 se ilustra
el primer método.

En este capitulo se desarrollan las ecuaciones de conservacién de la masa para
dos tipos extremos de reactores: el tanque ideal con agitacion y el flujo tap6n ideal
(vase la Sec. 15). En el Cap. 6 se estudian las desviaciones de estas ecuaciones idea-
les para reacciones homogéneas y en el Cap. 13 para las heterogéneas.

3-3 Reactor ideal de tangque con agitacion

El reactor de tanque con agitacién (RTA) puede operarse como un tipo de flujo de
estado estable* (Fig. 3-1a) o por lotes (Fig. 3-1&). La caracteristica esencial de este
reactor es que el mezclado es tan completo que las propiedades (por ejemplo, con-
centracion, temperatura) de la mezcla reaccionante son uniformes en todas las
secciones del recipiente. Para un reactor de flujo, las propiedades de la mezcla  reac-
cionante son las mismas que las de la coriente de salida (0 de producto). Esto signi-
fica que el elemento de volumen usado en la  Ec. (3-1) puede considerarse como el
volumen Vde la toilidad del contenido. Ademés, la composicion y la temperatura a
las que se verifica la reaccién son iguales a la composicion y a la temperatura de
cualquier corriente de salida. De esta forma, la reaccién se verifica a una velocidad
.Que comesponde a la temperatura y composicion del produdo, y o a los valores de

la alimentacion.

RTA por lotes (Fig. 3-1p). Puesto que no existen corrientes de alimentacion o de
salida, s6lo se aplican los dos Gltimos términos de la  Ec. (3-1). Para un elemento
de volumen ¥, el balance de masas es

d(C,V)
V= - 22
Iy - (3-2)
8 B 1o ¢ un RTA 1o liene (L Opear receswiamene en esalo estble Por e, la velooded
ck dimentacion ce mea pueck ser diferente ck la velodckd ok dlidh del procco. Esa operacion transi-

ia 0 semicontinua se euda o d Cq 4. Lss eceoiones c belance B mea ck ese il no s
dlicles a e conciciones  semicontinues.
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() h

Fig. 31 Reactores de tanque con agitacion clasificados en base al método de operacién.  (a)
De flujo (estado estable). (b) Por lotes.

donde C, es la concentracion de la especie i en cualquier momento. Si el volumen de
la mezcla reaccionante es constante, la  Eg. (3-2) se transforma en

(volumen  constante) (2-1) 0 (3-3)

. 4G
= ode
donde ¥; es la velocidad intrinseca de produccion, definida en la  Sec. 2-1. Nétese que o
la Ec. (3-3) es idéntica a la (2-1). Esto se debe a las restricciones de concentracion y
temperatura uniformes que se satisfacen en un RTA ideal, y a que se ha supuesto

que el volumen es constante. Los RTA nommalmente se usan sblo para reacciones en

fase-liquida. Puesto que los cambios de densidad de los liquidos con la temperatura

y la composicidn son pequeftos, la suposicion de volumen constante es bastante ra-
zonable.

RTA e flujo de estado estable (Fig. 3-1g). Para el estado estable, el dltimo térmi-

no de la Ec. (3-1) es cero. Si Q es la velocidad volumétrica total de flujoy fy e se re-
fieren a la alimentacion y la salida, el balance de masas es

QI(C‘)I - Qc(Ci)c ¥ I; V=0

Q! (Ci)! T Qt(cl)c-'_' - 4 (3'4)
Para velocidades de flujo iguales, Q,=Q,=Q. La Ec. (3-4) se reduce a

(C)y=(C).5 = r,-'—/ =wr,0 (velocidades de flujo constante) (3-5)

donde g (= V/Q)es el tiempo promedio de residencia del fluido en el volumen del
reactor.

Las Ecs. (3-3) y (35) son aplicables al calculo de la velocidad de reaccion a par-
tir de datos de concentracion en funcién del tiempo en un reactor de laboratorio (tal
como se ilustra en el Cap. 2) o a partir de datos de diferencias de concentracién en
funcion de la velocidad de flujo (Q) obtenidos en un reactor de laboratorio de fllujo
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aciones son Utiles para predecir concentraciones
en funddn de Q en resctores ce gan tame0. S
ntras que r; para un reactante es negativa.

. (33 a (35) en tminos de conversion cel reac-

(2-6), la conerion ¢, s cefie como fa fraocion
yductos como resultado de la reaccidn; esto es,

x, ={ako =1y (2-6)

(.o
» (n4)g significa moles de 4a¢=0. Si Cesuna
nA = VC,

(m4)o = Vo(Ca)o

1

s VocAo — VC,{
a= ___Vo Ce (3-6)

tiempo,

VC, d

-2), con la especie i tomada como el reactante 4

dx, | 4

& - Ve (3-7)

duccidn de A, que es una cantidad negativa para
eactr 0 carba a medih qe & werfica la re-
!

ETO r, (volumen constante) (3-8)

reactores cuando se conoce la velocidad, la Ec.
1 integrada como sigue:

(3-9)




147 Ingenierfa e la cinfica quimica

donde la condicion inicial se toma como X, = 0 cuando £= 0. Notese que el
producto ¥4Ciq, es el nimero de moles del reactante .4 que estan inicialmente en
el reactor. La imporncia ok orener la ececion ce esa menera consise en que el
tiempo, que es la variable independiente del disefio, se separa de las variables
Cependientss  caracteridticas e la reeccion quimica. Si e conooen la velocickd r
y la densidad de la mezcla reaccionante en funcidn de la conversion, es posible
evaluar la integral para cualesquiera de las conversiones deseadas sin necesidad
b cosicear el equipp e raccion Enonos s pedn ea@mina por separado
ls diversss combiredones e tiempo v mesa ok cage Qe dadn la velooded e
combinacién deseada. Expresado de otra manera, la  Ec. (3-9) relaciona el tiem-
po oon ue integrl dependiene de la serie de eslados intensvos experimentadcs
por la mezcla reaccionante.

Para volumen constante, Vy =¥y la Ec. (3-9) se transforma en

I (310)
‘o Ty
la Re, 10) & la foma inegrada ce la Ec. (39 esita en tminos de conver

sion.
B Para el RTA de flujo, la conversion  x, es la fraccion del reactante A enla
alimentacién que se convierte en productos. Por tanto, la  Ec. (2-6) toma la

forma
- QI(CA)I ‘Qt(CA)e 311
il .
dnk  x, & la onvestn en la slica (produc). La Ec. (1) pede combina-

e onla Ec. (34 paa eqear e fudoamiento del RTA ¢ fujo en tmincs
de X4

VL% (1)
(CA)IQI L
El producto (C,),Q; es la velocidad mplal de flujo del reactante 4, que designa-
remos como F,. Por tanto, la Ec.(3-12)'pucde escribirse como

—_—= (313

La Ec. (3-13) es vélida tanto para Q, #Q,como para Q, = @, mientras que la
Ec. (3-5) est4 limitada a velocidades de flujo constantes. Sin embargo, esta ventaja
o sele sr imporiante, pues los RTA genedmee & usn o paa Sisemes reac-
cionantes liquidos para los que los cambios de densidad son pequefios. Por esta
razdn, las ecuaciones para los RTA casi siempre se escriben en términos de con-
centraciones, ¥ & #r@ l foma en qe la usiemos primordiadmente en capitulos
Usecuertes. Paa las reacciones en fase gpseoss, las variadiones en el nimeno total
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b moks ckbids a la popl reccin, puedn casr cavbios consickrables tno en

la concentracién molal como en las velocidades de flujo (a presion constante). Por
consiguiente, en los reactoress ce flujp tbulr Qe ® AN paa reacciones en fae g

%05, es preferible confr con ecuaciones ce belance ce mesa en Bmincs e conver

sones. Esp & disue en la Siguiente  seccion.

34 Reactor iceal de flujo tubular (flujo tapon)

Tal como se menciono en el Cap. 1 (Sec, 1-5) el reactor ideal de flujo tubular es
aquel en el que no hay mezclado en la direccion del flujo y si existe un mezclado
compkd en la direccion perpendicular @ la del flujo (o es, en la diroddn radial).

la Fg 32 repeseta este tipo ce reactr Las concenraciones vadan a o lago e

la coordenada de longitud, z, pero no a lo largo de la coordenada radial, r. Excepto
cuando es posible una operacion isotérmica, la temperatura también varia con z, Se
puede deducir que la velocidad de reaccién varia con la longitud de la reaccién. Por
consiguiente, el elemento de volumen en el balance de masa, Ec. (3-1), debe ser de
longitud diferencial, pero puede prolongarse a lo largo de la totalidad del diametro
del reactor. En general, los reactores de flujo tubular se operan en estado estable,
por lo qe ks propieckdes en cuelouier posicidn son consantes con respectd tiem-
po.! La Ec. (31) aplicat al elemenio ce volumen AV para et tipo de operacion ce
estado estable se transforma en

QCI lt’ - ch 'v +ay T |',~A V=0

Tomando el limite como AV - 0, se obtiene

d(oc) _, (3-14)
dv. =
P
o | Jv
t
u
Alimentacion Fg 32 Reactor iceal ce flujo tubular

¥ Estos reactores no s e estado estble al inicio 0  final de la operacicn. En los Caps 4y 5 @ et
dan Is  eculciones B blae e mea paa estas condiciones tansitorias en Wn reacor ce filjo tuloular
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La velociced volumérica e fiujo Q & cmo C,, pedn vaiar en foma significe
tiva con la longitud del reactor, debido a cambios de temperatura y de nimero total
b moks en um reeccidn b fae geseom Por edes razones Sk preferire expresar

b Ec. (314 en #minos ce conversion en lugar de concentracion. Eso % e en la

ventaja de la constancia de la velocidad de alimentacion del reactante, F,. La rela-

con ere la concentracion y la comversion &2 eqresa cn fa Ec. (26). En cualouier
puto z a lo lago del reactor donde la conversion & X4 Y la velooded ce flujo comes-
ponde a Q, esta relacion puede expresarse como

o =2€4 = 0C, (315)

QICAI
Peso g  Q,C,, € la velocided mokel e alimentacion corsianie F, & reacte A,
la Ec. (3-15) se puede diferenciar con respecto al volumen del reactor para obtener
d(QC,) dx,
v - UCqy -

Ahora bien, si la especie i es el reactante A, la  Ec. (3-14) puede combinarse con la
Ec. (3-16) para obtener el balance de masa en términos de la conversion

et T . § (317)

0 integrando formalmente,

X X
vV _ _ ‘dl,__= 4 dx, (319

F, x4=0 T4 x=0Tp

Esta ultima igualdad muestra que el signo menos puede suprimirse si la velocidad
comesponde a la formedidn de poduco v o al readtante. En ls Ecs (317) y (318)

solo hay dos variables dependientes, x, Y r, en vez de las tres (Q, C,,r,) de la Ec.
(314). s Es (317) y (318) sn las formes comures ol belance de mesa paa el

reactor de flujo tapén (RFT). Son aplicables a temperaturas variables y a las moles
tolles ce ua reacciOn en fae geseosa, ), por comsiguiente, fambién son aplicables

para sistemas en fase liquida. Tal como esta escrita, la  Ec. (3-18) esta restringida al
0 e convesion cxo en la dimentacion al reactor. En algunos casos hey alimen

taciones que entran al reactor con conversiones parciales.® Para esta condicion, F,
Oee sr la velooidd mokl ce alimentacion e A qe ocomponde a e conversion

o S & s (Fyy, ls moks qe reaccionan en e eemend de voumen s (F.)o
dx y, de acuerdo con la Ec.(3-17), esto es igual a r,dV, En forma integrada:

v Xy
(Fao = 7o T

(3-18a)

10 Por gemplo, en los reactores aon reciroulacion (Sec. 40)
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donde x4, representa la conversion en la alimentacion al reactor. En este caso, la
conversion esta dada por la siguiente forma de la  Ee. (3-15);

. Fug=0C, _0Q0Cy = 0C,
X - g = 2 3-15
A FAo QUCA(] ( a)

donde @y v Cyq corresponden a condiciones de no conversion  (x, = 0). La conver-
sién de la corriente de alimentacion es

x QO CAo _— C
o - X
! QO Cﬁo
Para el caso especial de velocidad de flujo con volumen constante Q, la  Eg. (3-14)
puede escribirse como

(3-15b)

_0%6 LG _dC Qo :
n=0 =2V70)~ do Q ) (3-19)

En este caso, # es el tiempo de residencia para un elemento de fluido en el reactor (6
es igual para todos los elementos de fluido en un RFT, véase el Cap. 6). Para estas
condiciones restringidas, la Eg, (3-19) para un RFT es la misma que el balance de
masa para un RTA por lotes a volumen constante, Ec. (3-3), excepto que la variable
de tiempo real ¢se reemplaza por la variable de tiempo de residencia  §, Notese que
las expresiones de balance de masa para un RTA por lotes, [Ec. (3-3)], y para un
RFT, [Ec. (3-17)], son ecuaciones diferenciales. La velocidad varia con el tiempo en
el reactor por lotes y con la posicion axial en el reactor de flujo tubular. En contras-
te, el balance de masa para un RTA de flujo coninuo, Ec. (3-13) es una ecuacion al-
gebraica.

Epmpo 34, Derive la ecuacién de continuidad de las especies, para después
aplicar este resultado a un reactor de flujo tapdn para obtener las Ecs. (3-14) y
(3-17).

SOLUCION: Primero se deriva la ecuacion de continuidad de especies para el
reactante  A4.1! Considérese un elemento diferencial de volumen (Ax Ay 4) en
una mezcla reaccionante. El fluido reaccionante homogéneo fluye a través del
elemento de wvolumen con un vector de velocidad v, del que los componentes en
las direcciones x, yy zson v,, v,y v,, El flujo especifico (moles/(tiempo)(4rea)
de A, consistird en general en un trmino  convectivo debido a la velocided vy a la
contribucidn de la difusion. Supdngase que este flujo especifico total es el vector
N, con los componentes (Na)., (N4), Y (Vo). en las tres direcciones. Las velocide-
des molales de flujo de A de entrada y salida del elemento son:

1 Pya una chivedin mas didlda y compka @ eomiedh conlr B34S de fndmenos e
o o genp, “Tengot Preomee” R B Bid, W, E Senat y E N Ligioo, Cap
18, I Wiy & Sons, Ic, New Yok 190,
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\elocidad de
entrada de 4 =W.4):| Ay Az) + (N 4),‘ (Ax Az) + (N A),L(Ax Ay)
\elocidad de

salida de 4= (Naks . AJ‘(A.V Az) + (NA)y|,+ . (AxAz) + (N A),Iqu(Ax Ay)

La velocided de procuccion de A en el demed e voumen es L(Ax Ad)yh
de acumulacion de Aen el elemento es (3C,/ar(Ax Ay Az). Sustituyendo estas
expresiones en la Ee. (3-1) y dividiendo entre (Ax Ay AZ) se obtiene!?

(NA)x x‘Al_ (NrA)xL . (NA))'LoN-(NA)yL
AX o Ay
+(NA)!L+M*(NA)SL —r _~6C“_A
Az AT 0t

Si ahora se toma el limite como Ax Ay Az tendiendo a cero, se obtiene la
ecuacion de continuidad de la especie:

0Ny | 0Ny 2N, . OC, (320)
ox cy 0z 1 i

La Ec. (3-20) en notacion vectorial se escribe como

—VeNu+m = 22 62)

donde el producto escalar (punto) V +N, es la divergenciade A.

Después se integra la Ec, (3-21) con respecto al volumen del reactor ¥, Al
integrar el término de divergencia podemos reemplazar el volumen integral por
un area integral usando el teorema de divergencia de Gauss.! Es decir,

[(V'N,)dV =[N, nda

donde n es un vector unitario dirigido perpendicularmente hacia afuera desde la

sperfice y qe engioa a voumen V. Cn esa astitucion, la Ec. (32) pueck
escribirse como
-‘N,-ndA+|r,,dV=(.—;JCAdV (322)

12 Después de cambiar los signos de todos los tAminos.

1
Co,

“Advanced  Engineering  Mathematics” C. R. Wylie, Jr., 3a.ed., Pag. 572, McGraw-Hill Book
New York (1960). Vésse tarbién ““Transport Phenomema” R. B. Bird, W. E. Stewart, y E. D.

Lightfoot, Pag. 213, John Wiley & Sons, Inc, New York, 1960.
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La Ec. (3-22) es una forma general del balance macroscopico de masa para el
componente A4. Es aplicable para cualquier método de operacion de cualquier
reactor.Cuando esta ecuacion se aplica a un reactor de flujo tapon (Fig.  3-2), el
vector de flujo especifico Ny, tendra un valor finito solamente para las areas de
seccion transversal de las corrientes de alimentacion y salida (A no puede pasar
a s b las paredes el reactor). Ademés en un reactr e fiujo Bpdn, no ®

presenta una contribucion al flujo especifico debido a la difusion, sino que sélo
hay un término convectivo proveniente de la velocidad, por lo que N, = v,C,.
Con edas simplificaciones, y oosevando que el rescir opea en estado  estable,

la Ec. (3-22) se reduce a la forma

(Cav:A); = (C,0.A), * J'r,dv =0 (A)

Aqi, los sbindiessfy e s refieen a s comenes ce dimeniacidn y e salica.

Tanén ¢ ha pueso qe ks concenraciones Y las velocidedes son - unifones

s des Ay Al kb oora fome e dlen usr valoes pomedo ce les kess

Puesto que v,4 = Q para un reactor de flujo tapon, A,= A,= A, la Ec.(4)
puede escribirse como;

(QC.)y = (QC)e + [redv =0 (B)

Diferenciando  oon respecto @l voumen y dosevando Qe dicho volumen - aumenia
e la direccion ok la dimentacin a la sdida, la Ec. B * tasfoma en

d(QC

1, ©
Qe & idnica a b Ee. (314) Deués suimos e mismo procedimientd Lsado en
el texto para obiener la Ec. (317) a patir ¢ la (3-14). Es decir, & U= la Ec. (316)
pra epresy la Ee. (©) en #mines e la convesion y obiener la Ec. (317).

Ejemplo 3-5. La descomposicion del acetaldehido en fase gaseosa,

CH;CHO(g) - CH,(g) + CO(g)

reua en we demioon el toid e moks. Spogp e esla reacdion B Ok

composicion térmica se estudia en un reactor ideal de flujo tubular que opera
isotérmicamente y de hecho a presién constante. La velocidad de flujo de
acetaldehido puro es F, moles/s, que corresponde a una velocidad volumétrica
de Q m3/s. La reaccién es de segundo orden, por lo que la produccién de reac-
tante A es:

I, = —kC% [moles/(s)(m?)]
C. = moles/m?
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Demuestre para esta reaccion con un cambio en el nimero de moles, la ventaja
® h Ee. 317) on reypahd a la (314) pra clouler e grado e veficacion de
la reaccion en volumen de reactor V.

SOLUCION: Para integrar la  Eg, (3-17) lo Unico necesario es expresar la veloci-
ted en tminos e la conversion Xao - poems e la mezda cbedee e com
portamiento de gas ideal. Entonces, la concentracion de acetaldehido en cual-
quier punto del reactor es

Ci= % (A)

donde A7,y @ son la velocidad melal de flujo del CH,CHOYY la velocidad volu-
métrica de flujo total. Las dos cantidades pueden expresarse en términos de la

conversion por medio ce la esequiomerfa de la reaccin. Si tomemos cno b
% i flijo de dimentadin & 1 O moles/m? &€ CHyCHOy x;, e la conversion,
la velocidad de flujo molal de cada componente sera :
CH3CHO =1 '-xA
CO=x,
CH‘: XA

Moles totales= 1+ x,

Entonces, la Ec. (A) en términos de X, es

l—X‘

Chr=rmo—r— B
=R+ %) )
donce R.T/pael\durmpornnlalaprmimymrmeramdeoperw'mdel
ractor. La Bc, B) pek wae paa ogar la eqesiin desch e T, o tmi-
ns ke X
_ —k {l—-x,)’
“E R TP+ x, ©

Después, la Ec. (C) se sustituye en la Ec. (3-17) y se integra formalmente, de
awtd on la Ee. (318).

v (R,TV1 {1+ x,)?
Hig ) il (l-n) fra (D)

Ee rsedo es ua ecaddn folmente integreble que  proporciona la conver-

son  x, comespondiente @ n volumen de reactor V. Noee qe o wsr @ forma
e convesin del belce ok mess el ambo bl velocdd voumédtica e flu-

jo no complica el problema, a pesar de que ello significa una variacion del nu-
meo tofl ok moks De la mema manes o e intoduoen dificultades  cuendo
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Q varia debido a que la temperatura no es uniforme en el reactor. Sin embargo,
en este caso, la constante de velocidad k de la Ec. (D) se torna variable y puede
colocarse dentro de la integral.-Entonces, se necesitaria conocer la temperatura
en funcion de la composicidn antes de poder hacer la integracion. Este tipo de
problemas se estudia en el Cap. 5.

Si se fuera a usar la Ec. (3-14) podria integrarse formalmente y escribirse
como

40 K
y =2 f“@ic v [ Cagy )
“Qr T4

rA “Cay Iy

Para integrar la Eg. (E) es necesario contar con la relacion ente Q y  C,. La for-
ma més facil para obtenerla consiste en expresar las variables en #rminos de X4 .
La Ec. (B) proporciona C4 en términos de x, y la velocidad volumétrica de flujo es

0=ReT (14, (F)

Py

La conversion puede eliminarse entre las Ecs. (B) y (F) para obtener Q = AC,).
Puesto que r, esta dada en terminos de C,, la Ec. (E) puede integrarse para ob-
tener la conversion de salida C,, para cualquier volumen de reactor ¥, Sin em-
bargo, la solucién de la Ec. (E) es mucho més laboriosa que la de la  Ec. (D).

Podemos concluir que slo es conveniente usar la  Ec. (3-14) cuando la velo-
cidad volumétrica de flujo es constante.

35 Desviacionss de los reactorss ideales

Hemos desarmollado  ecuaciones simples de conservecion de masa para las versiones
ideales de los reactores de fanque con agitacion y de flujo tubular Cuando no se sa-
tisfacen los criterios de mezclado de estas formas ideales, las expresiones mateméti-
cas para las ecuaciones de consenvacion resulon  méas dificiles. En esta seccion se dis-
cuten cualitativamente diversos tipos de desviaciones, de tal manera que estemos
conscientes de que las ecuaciones idealizadas presentadas en las  Secs. 3-3 y 3-4 no
son siempre aplicables. Después, en el Cap. 6 se presenta el tratamiento matemético
de los reactores no ideales en los que se verifican reacciones isotérmicas homogé-
neas. En los Caps. 12 y 13 se estudia el comportamiento no ideal relacionado con
reactores  heterogénecs.

Como un ejemplo de las operaciones no ideales, imeginese un reactor de  fanque
de flujo continuo mal diseffado (mezclado inadecuado) de tal manera que existen
bolsas de fluido estancado, tal como lo ilustran las regiones marcadas como  §enla
Fig. 3-3a. La conversion serd muy alta en el fluido estancado, pero este fluido no sa-
le del reactor en un tiempo largo. Puesto que el volumen disponible para el flujo ha
quedado reducido a causa de las regiones estacionarias, la totalidad del fluidaestara
menos tiempo en el reactor, por lo que tendrdé menos tiempo para reaccionar. El re-
sultado sera una conversion promedio en la corriente de salida, inferior a la del tipo
ideal. La Fig. 3-3b muestra otro tipo de desviacion, causada por una trayectoria  des-
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Fig. 33 Desviaciones con respectn al comporamiento ideal de tangues con agitacion: (@) &
giones e esancamiento, {(b) corto circuito.

viada o corto circuito del fluido. En este caso, una parte del fluido toma un camino
nes coto hecla la sdlida y martiene s identiced (0 s mezck) durarne la.trayecto-
ria. Nuevamente, la conversion de la corriente de salida es inferior a la del reactor
iceal. Aume edos on s exdtemos ariouibes a i mdl digfo, e evidee qe
los reactores reales puecken presntar cieto grado e desviadion ocon respecd al  com
portamiento ideal, y este comportamiento de cada reactor dependera del grado de
mezclado.

Tarbén pueden existir desviaciones con respecto al  comportamiento ideal en el
flujo thular Dos tipos e cesvieciones son: 1) mezdeco parcial en direccion - long-
tudinal y 2) mezclado incompleto en direccion radial. La Fig. 3-dq y b ilustra estos
efectos. En la Fig. 3-4q las toberas de entrada y’salida estan dispuestas en forma tal
e puedn cear torbellinos y remolinos e reslen en wn mezdaco en la direocion
longitudinal. La Fig. 3-4b representa la situacion para la cual se produce un flujo la-
minar, o foma wn perfil de veloodad parcbdlico a lo lamo del o, Puesio qe el
proceso de difusién molecular es relativamente lento, los elementos anulares del
fluido fluyen a través del reactor con solamente una ligera mezcla en direccion ra-
dial. Ademas, el fluido cercano a la pared tendra un mayor tiempo de residencia en
el reactor que en el caso del reactor ideal de flujo tubular, mientras que el fluido del
oo tendd un tiempo e residencia nés coo. Bl resuliedo &5 e nuevo uma dismi-
nucion de la conversion. También se puede presentar un corto circuito (canaliza-
cion) en los reactores cataliticos fluido-solido de lecho fijo, tal como lo muestra la
Fg 3-4c. B emege o wiforme el kdo povoa ua meyor velocidd cerca ce
las paredes del tubo donde la porosidad es maxima. De esta forma, el tiempo de re-
axin (flempo ce resicencia) cerca ce las paredes sera inferior oon respecto d centro
el twho Eso significa qe la composicidn el fluido variad radidmene vy no & s
tisface el requerimiento de mezclado radial completo.

Todas las desviaciones con respecto al comportamiento ideal quedan incluidas
e dos Clesificaciones. La pimera es e disibucion el fljo en la il los elemen
s e &k o ® mezln S0 Qe Sigen trayecionis Sepeades a raves del reactor
(flujo segregado). Estos elementos quedan retenidos en el reactor durante tiempos
Oiferentss; eso es, tienen tempos ok residencia desiguales. La sguch &5 uma st
budon del flujo en la cl los elemenos adyecertes e &2 % mezdan paciamene
(micomezdadd). B posble evaluar los efedos cb ess  desvidiones e la con-
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Fig. 34 Desvieciones con repecd al comportamienid ickel e flujo ubular (@) mexkd

longitucirel cebido a remolinos y turbulencia, (b) flujo laminer (el mezdedo radial), (C) cor
to circuito en un reactor catalitico e kdw fijo.

version, siempre y cuando se conozca la distribucion de tiempos de residencia del
fluido que sale del reactor y el grado de micromezclado. Este tipo de informacion
n compla & obtiere en muy pocas ocesiones. Sin embago, para casos bien defi-

nidos de micromezclado, se puede evaluar el efecto de una distribucién de tiempos
e rmsidencia sobre la conversion.  Los  procedimientos para el traiamiento  cuantitati-

W (e estos factores s consideran en el Cap. 6. Por lo generdl, los efectos son relati-

vamene  pequefios, ame paa reacires especides, @l cmo wn age on agite

Cn on spentines inemos y wa mezdla reaccionante besane viscosa, pueckn ser
mldetd)BDdxbalagmlnﬂwnadelatemaMmla\elou(bdmreec

con, geredmene sn més significativos los perfils de emperaura sin fundamen
to tedrico.”

3-6 Velocidad espacial

B #mino  y/F, eaab en bee a ks Bs (313 y (319 paa reactores e fljo,

cemina @ tamafio e reactor necesario pera obiener la conversion X, pAa um e
locided de alimentacion e reactne FA Bxogo por la incorsisencia ce comperar

un volumen con una masa, ¥/F, es una medida del tiempo de reaccion. Esto puede
indicase  més  direcamee eqresando la velocided  de adlimentacion  cel reactante en

términos de la velocidad volumétrica total de la alimentacion, Qy. Si Cy, es la con-
centracion del reactante en la alimentacion, F, = CQy, por lo que

y._ v
FA CA/Q]

1 ysase K. G, Denbigh, ‘Ckemicdl Rectr Theoy” Pigs 44, 63 Cavbigle  Unhesty  Press
New Yok, 1965,
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o bien

QV? - C, ,(F‘;) (3-23)

El cocrente V/Q, tiene unidades de tiempo. Su reciproca, @/ ¥, recibe el nombre de
velocidnd  espncial Ese #mino s ws con frecendia en la praciica juto on a
conversion, para describir el funcionamiento general del reactor. Por ejemplo, suele
er amh  graficar la convesn en fundtn de la velooided especil para describir el
o b la \elocidd ce alimeniacion sobe e funcioramiend de wn reactor e flu-
jo.1s

La cantidad ¥/Q; es igual al tiempo de residencia de un reactor de flujo tapon,
lamenie aiando la velocicad volumétrica & flujo e consane en toda la extension
del reactor. EI tiempo de residencia depende de la variacién de la velocidad de flujo
a tTavés del reactor, asf como ce V/Q,. A vz, la variadon e Q cepence e la var
riacion e Emperatres, presion y nimeo de moks (e e reacin geseosa). En
el Ej. 3-6 se ilustra el efecto del cambio en el nimero de moles.

Ejmpo 36. S desoompoe vgpor e aeldehido en un rector ddeal b fiu
jo tubular de acuerdo a la siguiente reaccion:

CH,CHO-CH, +CO

El tubo de reaccion tiene 33 am (008 m) e DI, 80 am (080 m) ck lago y
$® matiene a U el consante ce 518 °C. H vaor e aclckhido @
mide a temperatura ambiente y ligeramente arriba de la presion atmosférica.
Por razones e consisencia, €l fitjo medido & comige a las condiciones  nome:
ks °Cylam o 23Ky 101 k Pa), antes de reportar la velocided espacial. En
e comida s repora oe, a uma velooided especial e 80 htEe2x 10%sh),d
5% del acetaldehido se descompone en el reactor. La constante de velocidad
especifica de segundo orden es de 0.33 L/(s)(mol g) [0 0.33 m*/(s)(mol kg)] a
518 °C, y la reaccion es irreversible. La presion es esencialmente  atmosférica.
Calcule el tiempo real de residencia y comparelo con  ¥/Q,.

SoruciOn: El tiempo necesario para que un elemento de mezcla reaccionante
fluya a través de un elemento de volumen del reactor dV es

v _av 629
do = T Ny
15 En muhos cas (epeciamente en las inclustias petrolera y famaui) la dimenkon es i

liopico a Empeeia arbee (y £ mik ¢k e maned, migtes Qe la mezh EECdonene & un @S

a ls ds Empeds o reecon Paa esos s es comin repotar el fundonemied como  conver

a0n (y slecividad) en funddn e VELH, la veloodbd egpecidl liouic horaria.  Eso equivale a (Q)/V,
bk (Q)):. & la velocidad e flujo liouido mecich en la dlimertacdn. Aun para dlimertaciones gaseosss,

la elocdad egpacid e repoiae en Emines B voilmens medds en fes condidones e ke propia

medidn 0 en concicones nomakes (Veese el B 36) en lugar cb hecelo a ls Empeas y presiones

(e opeaditn Bl reactor.
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donde v es el volumen por mol de flujo molal total N . Tanto N, como v pueden
variar de posicion en el reactor. Puesto que estas cantidades estan directamente
relacionades con la conversién y no con ¥, la integracion de la Ec. (3-24) se lleva

a cabo mas facilmente reemplazando & por @V por medio de la Ec. (3-17). Esto
nos da

dx

= _F,——* 3-25
d “ Nyor 2
En esta expresion, F, (la velocidad de alimentacion del reactante) es  una cons-

tante, mientras que N, varia a lo largo de la longitud del reactor cuando hay
cambios en el nimero de moles.

En nuestro ejemplo, v es constante e igual a R, T/p, pues p y T son constan-
tes. N, varia, pero en el Ej. 3-5 vimos que la velocidad molal total de flujo es (1
+ X,) para una velocidad de flujo de acetaldehido puro igual a la unidad. Por
tanto, para una velocidad de alimentacion de acetaldehldo igual a  F,,

N, = Fy(1+xy) (A)

La elocidad en términos de conversion estd dada por la  Ec. (C) del Ej. 35. Sus-
tituyendo estas expresiones de v, N VY r,en la Ec. (3-25):

R, T (1+x,)
T T g

Integrando desde x, = 0 hasta x, = 0.35 se obtiene

(B)

RT 2
7k [T=x +1n (1 "XA)]

_ 0082(273 + 518) 2

+1n(l =035 _2 = I
1(0.33) =035 ' Inl )

La welocidad espacial de 8.0 h-! es el valor de ¥/Q, cuando Q, estd medida a
0 °Cy 1 atm. Por consiguiente,

Vo1l _0125h0450s

Qr 8
La diferencia principal entre @'y ¥/Q, se origina a causa de que la velocidad
espacial esta basada en una velocidad de flujo a una temperatura normal de 273

°C. De esta forma, si se corigiera la velocidad espacial con respecto a la tempe-
ratura del reactor, seria

0,V @791 K) = 30791 = 232 po
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Entonces
1
ViQ,= ——— (3600 =155
Qs 23.2( )
La diferencia entre este valor y el ce g real (127 9) * dde a aumenp del nimeo

de moles que se presenta al verificarse la reaccion.

37 Efects e la temperatura'

En unos cuantos casos, el calor de reaccidn es tan bajo que el intercambio de calor
con los alrededores es suficiente para eliminar las variaciones de temperatura. El
problema de disefio de estos reactores jsotérmicos e simplifica bastante debido a
que no es necesario considerar las variaciones de la velocidad de la reaccion con la
temperatura. La isomerizacion del n-butano (AH a 25 °C = -1600 cal/mol g) es un
gempo b esa dae e reacciones. Induso aendo el calor e la reeccion e moce

rado, es posible aproximarse a la operacién isotérmica mediante la adicion o elimi-
nacion de calor del reactor. En el proceso para producir isooctano mediante una  al-
cohilacion con éacido sulflrico a partir del isobutano y  butenos, el calor de la reac-
cion es alrededor de -17 000 cal/mol g a 25 °C. Sin embargo, mediante el enfria-
mietd e la mezda licuice en el reactor oon chequeis extemes de enfiiamiento, s

posible reducir la variacion de la temperatura entre 20 y 40 °F,

Caxb el clor de la reacdion & gace, * tnddn vaicionss ok emperdua
an aendo ® cee on facilidades pera tansferir el calor del reactor a s alede-
does En tales casos & nécesario corsidrar el efedo ce la temperaura se la Ve
locidad de la reaccién. A los reactores que operan en esta forma frecuentemente se
les llama no isotérmicos o no adiabaticos.

Los reactores (tanto por lotas como continuos) pueden también aislarse de sus
alrededores de tal manera que su operacion se aproxime a las condiciones adiabéti-
s Sioel cdor de la reeccin es significativo, hebrd U cambio en la temperaura on
el fempo (reactor por lotes), 0 con la posicion (reactor cortinuo). Sin embargo, en el
RFT esa variacion b la temperaia & limitrd a la dieccion del flujo, es decir, no
habr4 variacion en la temperatura en la direccion radial en un reactor tubular conti-
o e va en e Cp 13 qe e simplfica consickerablemente los procedimientos
(e disefio on reyeco a agellos qe N necesarics para s casos no adiabéticos

Ademés de la transferencia externa de calor, se usan otros artificios para tratar
de aproximarse a las condiciones de operacion isotérmica. Por ejemplo, en la
Ceshictogeecion ¢k los hulenss a buiedieno, la Emperdra cBe maneee a Wn
nivel relativamente alto (1200 a 1400 °F) paa terer ua convesion de eqilibrio fa-
vorable. Sin embargo, la naturaleza endotérmica de la reaccién indica que la mezcla
se enfriara a medida que fluye por el lecho del reactor. Transmitir calor Il& mezcla

16 La influencia de los efectos térmicos sobre € tpo de reactor, incluyendo una descripcion de los d-
versos  meétodos para calentar y enfriar reactores y para recuperar la energia, puede consultarse en “*Che-

mical Reactor Design for Process Plants,” Cap. 6 de H F Rase, Jon Wiey & Sons, hc, New York,
191
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te reaccion a alo nivel requerido, s dificll v caro si % inenfa hecerlo mediante ca
kntamiento exemo. Esa dificultad &5 obvia si aflade vapor ¢k e a afa tpe-
ratura directamente a los butenos que entran al reactor. La gran cantidad de vapor
e aga sine como fuene e cdor paa merterer la mezda de reeccion a la Epe
ratura requerida.” Otro recurso frecuentemente empleado en los reactores de tan-
Qe e e enfiamiento o cdemamieo inemo mediane la colocadidn de serpentines
dentro del reactor. Los reactores de flujo tubular que se usan para la oxidacion de
naftaleno a anhidrido ftalico ejemplifican una modificacion de este principio. El
reactor de flujo se divide en un gran nimero de  pequefios tubos en lugar de ser un
solo tubo de gran didmetro. Cada tubo estd rodeado con el fluido refrigerante que
absorbe el calor de la reaccion. En este caso particular se emplea mercurio a ebulli-
an como medio enfriante. En s condiciones reales ok operacidn, algo el nafiele-
o % oxd conpamene a hidkido e cabono y vepr ce ags, e menea Qe el
calor de reaccion por mol de naftaleno alcanza un valor de -570 000 cal. Al contro-
lar cuidadosamente la temperatura para que no se presente un sobrecalentamiento,
es posible reducir la formacion de CO, y aumentar la selectividad de anhidrido  fté-
lico.

B disusion pueck Sintetizase obsenvando e la opercion e los readtoss co-
merciales puede catalogarse en tres categorias, isotérmicos, adiabaticos y la amplia
clasificacion de los no isotérmicos, en los cuales se han hecho intentos para aproxi-
marse a las condiciones isotérmicas, pero en los que la magnitud de los calores de
reaccion o de los niveles de temperatura requeridos, impiden alcanzar el objetivo.
En los Caps. 4 y 5 se consideran los calculos cuantitativos para reactores homogé-
neos isotérmicos y no jsotérmicos, respectivamente.

38 Caracteridticas  mecanicas
Reactores por lotes. 1E| reactor por lotes es una marmita o un tanque, o puede ser
in cicuito cemado e tubedfa acondicoredo con wa bomba pea impusar la i
lacion. El reactor por lotes debera contar con ciertos accesorios para que se pueda
operar satisfactoriamente. Ante todo, generalmente  deber4 estar cerrado, excepto
para ventilarse, para evitar asi pérdidas de material y peligros al personal de opera-
cidén. Para reacciones que se efectlian bajo esta presidn, la ventila’se reemplaza por
una valvula de seguridad.

Las condiciones e afta presion frecuentemente  inroducen  complicaciones en el
disefio, aumentando considerablemente el costo inicial. Por ejemplo, la tapa debe
fesisr la MR preson médme Qe el reso cel aiodave. A presiones inermedes,
se pueden lograr cierres satisfactorios mediante tuercas y tornillos usando bridas y
ampees epecidles. EH o & logra mediae e empeo ce s o més tomillos o
calizados en les brides e la tapa. Ee fipo de ciere % ilusta en la Fg. 35. Paa d-
s presiones (goroximecamene mayores ce 5000 psia) e tipo e consuccion o

17 8 i fee ofes vendes Patodamen e la polimerzdon

W Pra un disouson detllada e ls caracterdicas mecinicas e los reactores ce tangue, oonsifese
e Cp 8 b ‘Chamicd Repotr Desin for Process Plants,”” H F Re Im Wy & Sons, Inc, New
Yok, 1977,
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Tapa 7/
\'% Tornillo
Empaque
X
BﬁZ Fig. 3-5 Cierre convencional de brida y
Comza & reactor tornillo para un reactor por lotes.

es deseable debido a las presiones muy altas que los tomillos deben resisti. El disefio
preferido es aquel en el cual la presién misma sella el recipiente, y un aumento en la
presion no origina un aumento correspondiente en el esfuerzo a que estan sujetos los
tomillos. Un ejemplo de este cierre autosellante se muestra en la Fig. 3-6. La presion
que actlia en el cabezal se transmite al empaque, el cual esta confinado por la pared
del reactor, el cabezal y un anillo de retencién. La presion interna empuja al cabezal
en contra del empaque, aumentando la fuerza ejercida por los tornillos a través del
collarin. Los problemas que se presentan en el disefio de reactores por lotes para
operaciones a presiones medias y altas se han estudiado con bastante  detalle.1® Los
reactores de circuito cerrado son muy adecuados para presiones altas, pues la
tuberia tiene un didmetro mas reducido que un tanque.

En los reactores de tanque es necesario agitar la mezcla reaccionante. Esto
puede hacerse mecanicamente con agitadores operados mediante una flecha que se

Cabezal

Entraca \
M tornillo Collarin
=
$4‘ Anillo de
%' retencion
S
%, Empaque
S
S Fig.3-6 Cierre para un reactor por lotes, a
Coraza O reactor’ alta presi(')n'
VDB Guh Ind Eng. e 5927 (199) E L Clark, PL  Golber, A M. Whigoe y H

H. Storch, Id.Eng. Chem., 39. 1955 (1947); F. D.  Moss, Ind. Eng. Chem. , 45, 2135 (1945).
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extiende a través de la pared del reactor. En los reactores de alta presion, es necesa-
rio contar con estoperos bastante complicados para evitar fugas por la flecha. En  Ta
Fig. 3-7 se ilustra un disefio tipico, donde también se muestran los detalles mecéni-
cos del reactor, que en este caso esta también provisto de una chaqueta.

Los materiales de oonstruccion empleados en los reactores por lotes varian des-
de el acero comin hasta el equipo recubierto con vidrio, dependiendo de las  condi-

[ — Moor  recucior
Cople flexible
Radamientos
Estopero enfriadg
Rocmiarics por agua
interiores \ Empague paa aa  presidn
Tapa de

Tornillos  de acero-Rh\! .
acero forjudo

G i e Conexio
n para
A -~ N manometros e
decarga , Z ] - Empaque  sellcr
Ventila
3
P 7z { Entrada
termometro 2 de vapor
Tubo de
" descarga

|__—— Cuerpo de
acero forjado

| -'——Z'GID
= A

Agitacor
e turbina-

AR BRRRA RN

Sdida cd  condensato

Mg. 3-7 Reactor enchaquetado. [Reproducido con permiso de D. B. Gooch,  [nd. Eng.
Gen, 35 97 (1943)).
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ciones Yy popiedades e la mezda reaccionante. En las operadiones e plantas piloto
generalmente se usa acero inoxidable o reactores recubiertos de vidrio, debido a su
residencia a la comosion, por lo que son aplicables a varios sisemes. En los equipos

comeriales pueck sr més econdmico empler a0 comin ckbido @ U ko oo

ame la comsion wa ata En s industies famecéutica y de alimentos, frecuen

temente es necesario usar equipo de acero inoxidable o recubierto con vidrio para
proteger la pureza del producto.?

Reactores  tubulares.?! Los reactores coriuos 0 de flujo pueden constuire en var

rias formas. Las unidades convencionales para cracking térmico en la industria
petrolera son ejemplos de los tipos no cataliticos. El gasoil y otras refacciones del
petrdleo se pasan a través de tubos de aleaciones especiales que estan colocados en
e en las paeds y tchos e las estufes. El cdor es transferido por comnvecdidn
radiacion a la pared del tubo para aumentar la temperatura del gasoil al nivel de la
reaccion (600 a 1000 °F) y suministar el calor endoémico de la reaccion. Por ofra

parte, los reactores confinucs pueden ser fanques o mammitas, parecidos a los  reacto-

feS intermitentes, oon adiemenios  para afladir rectnes y eder los producos en

una forma continua. El tipo de tanque no es recomendable para reacciones tales
wmo e ocaking Bmico, donde deben uminirare  gandes catidedes e enemia

cloffica, ya qe & cefa on ua spefice muy reducch por uniced e voumen

del reactor. Los reactores continuos de tipo de tanque representan ventajas para las
conversiones que requieren un tiempo de reaccion largo. En estos reactores, por lo
geneal s posble dbierer un mezdado  practicamente comple  oon - agiiacion mecé

nica. Bajo esias condiciones, la composicion, la emperaia y la presion son - unifor-

mes en todo el recipiente. En el tipo tubular, donde la longitud es generalmente
considerable con respecto al diametro del tubo, la velocidad forzada en la direccién
el fluo es suficente pera refadr €l mezdado en direocion axial, eso es, & posble

aproximarse a un funcionamiento de tipo flujo tapon.

Un gran nimero de reacciones comercialmente importantes pertenecen al tipo
de catalisis fluido-sélido. Entre los ejemplos méas importantes estan el cracking del
pedleo, la oddacion del hicddo e azufie, la sintesis del amonio, la deshictoge
necion ¢ butenos a buiadien y la oxidacion del nafteleno o xilenos a anhickido fi&-
lico. En este grupo de reacciones, el catalizador sdlido puede mantenerse en una
posicion fija mientres el fluido 2 mee a trags e @ (reactorss ce lecho fijo), o les
particules el catelizador mudo  més pequefias, peEn aendee en kb fae flida
mediante el movimiento de ella (reactores de lecho fluidificado), o bien, las
paticulss el SOlido pueckn estr en oo ce pub a pub e avemente
por gravedad a través del fluido (reactor de lecho movil).

Los reactoes e lecho fijo son més econdmioos ce construire en foma e wn
tubo de gran didmetro que en forma de un reactor multitubular. Sin embargo, este
ultimo tipo puede requerirse cuando sea necesario transferir grandes cantidades de
clor hecia la parte edema del reactor, como en el can de las reacciones alfamente

20 Vese J H Pay “Chemical Engices’ Handbook”, 5a. & McGraw-Hill Book Company, Inc,
New Yok 1973
2 Viase d Cp 9 J H Ree op. ct
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exotérmicas. Mientras menor sea el diametro del tubo mayor sera la proporcion de
sperficie ce tranferencia de calor @ la mesa ce reaccion en el tubo, Sendo més fécll

limitar los cambios de temperatura entre la entrada y la salida. Por supuesto, la
capacidad baja de los tubos de didmetro pequefio significa que debe colocarse un
mayor nimero de ellos en el reactor en forma paralela para obtener la produccién
deseada. Pueden emplearse otros medios para evitar variaciones de temperatura en
los reactores de lecho fijo. Ademb de las sugestiones ya dadas, el lecho catalitico
puece dividice en secciones, colocando  serpentines de enfriamiento 0 calentamiiento

ete cab seodidn (e e Cp. 1, Fig 17).

Debe notarse que todos estos artificios usados para reducir los gradientes de
temperatura en los reactores de lecho fijo son correctivos en lugar de preventivos.
En los resctres oon caidlizadores  sOlids, las  variaciones  poiencillmente grandes en
la emperdra y en la direccion el flujo, s deben al hedo b qe el caalizador -
lido no puede mezclarse y alcanzar una temperatura més uniforme. Cerca de la
erach cbl ldho, la velodded B la reacdOn s alfy, desprendiéndoe grandes  canti-

Gaoks e calor N ua reaccion exoténmica), en o e ceta b la dlids, donck ha

velocidad es baja, el desprendimiento de calor es relativamente bajo. Debido a que
la transferencia de calor de wn grnulo a oo y entre el gauo y el gs s pequeiia,
cxh cga ok cadlizador en el ledho esta, en efedn, pacidmene aidada de las capes
adyacentes. Esto evita efectivamente que fluya calor desde la entrada hasta la salida
del lecho catalitico, Esto, a su vez, da por resultado la formacién de gradientes im-
portantes de temperatura. Los reactores de lecho fluidificado eliminan este proble-
ma donde se origina la dificultad, es decir, en la condicion estacionaria del lecho. El
movimiento rapido de las particulas pequefias del catalizador permite eliminar las
variaciones de temperatura dentro de la fase sélida. Cualquier particula, en un ins-
e dado, ek estar en la erach cel reactor v en el siguiete, ceca e la salida

Ese mexdab vigooso sine paa igualar les emperauss e la fae fluida y solido-
fluida, de manera que el sistema, en su totalidad, conserva una temperatura casi
uniforme. El tamafio pequefio (generalmente de 20 a 100 micras) de las particulas
fluidificadas, provee una gran &rea de transferencia de calor por unidad de masa,
aumentando, en esta forma, las relaciones de transferencia de calor entre las fases
Slida y geseosa. Aume el movimienio resuliante el ges en el reactor s hecia arri-
be, los caracteristicas el flujo no comesponden ni a un flujo Bpon ni a i mezdado

conpep (K e Cap 13)

Una importante ventaja del lecho fluidificado en comparacion con el lecho fijo,
es la posibilidad de regenerar el catalizador sin perturbar la operacion del reactor.
En las unidades para cracking catalitico en lecho fluidificado, una porcion de las
particulas se elimina continuamente del reactor regenerandose en una unidad se-
parada. La regeneracion se efectlia quemando el carbon con aire, y el catalizador

reacivado e regresa continuamente al reactor. En el reactor ce lecho fijo, fa aproxi-
macibn mas cercana a la operacion continua obtenible con la vida limitada del
catalizador, consise en construir dos 0 Més reactores idénticos y cambir los flujos

de uno a otro cuando deba regenerarse el catalizador.

Una desventaja de los reactores de lecho fluidificado es el gran  tamafio del
equipo que se requiere. Para no arrastrar las particulas sélidas hacia la parte supe-
rior bl reactor, la \elocided del ges cebe ser bejp Edp a u vez, exige recipients de
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gran diametro, aumentando su costo inicial. También hay pérdidas del catalizador
debido a la friceidn de las particulas, requiriéndose el empleo de un equipo colector
de polvo en los gases de salida.

Los ssemes e ledo movil no pemien acazar la wniformiced e emperatr
ra e los lechos fluicificados, peo % loga en carbio wn rgimen continuo e la fase
Qlid. Esp &5 vengjoso en algunes  Operaciones, tales oo la regeredon de catr
lizadores o adsorbentes. Por ejemplo, la regeneracion del carbén adsorbente para el
poeso ce  hipersorcion,? en la separacion de hidrocarburos, se ha logrado en un
reactor de lecho movil. El carbon desactivado se introduce por la parte superior del
regenerador, v % hece pesr vgpor hecia amba a trags el ledo e Sdlids, qe @
mueve lentamente para reaccionar con los hidrocarburos adsorbidos. Los sistemas
de lecho movil se emplean también para reacciones fluido-solido no  cataliticas; por
ejemplo, altos hornos, hornos de cal y hornos para fundicidn (véase el Cap. 14).

PROBLEMAS

3-1. Un granfilo de biéxido de uranio consta en realidad de una mezclade UQ,y UG,
coespondiendo a la formula UQ, . El grénulo reacciona con HF gaseoso y el grado de reac-
cion se detecta pesando el granulo después de diversos lapsos.

I UO,(s) + 4HF(g) » UF(S) +2H,0(g)
2 UQ,(s) + 2HF(g) = UO,F,(s) + H,0(g)

Obtenga una relacion entre el peso inicial del granulo,  ,, , SU peso en cualguier tiempo, m, y
una conversion compuesta expresada en términos de la fraccion de UO, ;4 que ha reaccionado.
3.2.® El producto deseado C se obtiene en un reactor ideal de flujo tubular mediante la reac-
cién de segundo orden. Las reacciones son

A+B‘°C l’(~=k1C,.C,
El producto indeseable 4, se forma mediante la reaccion de segundo orden

A+A-Ay 1, =kC)

GGy Productos

ARRARRRRARRARNANEN

Adicion  continua uniforme

Parauna méxima selectividad de C con respectoa A4, es necesario mantener 1& condentracion
de A al minimo. Para aproximarse a este ideal, a la entrada del reactor ~ gbjo se aflade B, yA se

agrega uniformemente a lo largo del tubo, tal como lo indica la figura. El flujo molal de B es

21 Clyde Berd, Trans. AIChE, 42, 685 (1946).
2) Este problema fe proporcionado por @ profesor J. B. Butt
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.G, donde @, es la velocidad volumétrica a la entrada del reactor y Gy, es la concentracion de
B enlaalimentacion. El reactante A4 se afiade a través de la pared del reactor en una corriente
cuya concentracion es C,,. La velocidad uniforme de adicion de esta corriente es dQ,/dV, en
términos de velocidad volumétrica por unidad de volumen de reactor. Suponiendo que la den-
sidad sea constante, escriba los balances de masa para los reactantes Ay B, con este reactor
operando en estado estable.

33 Los &cidos como el HF catalizan la  isomerizacién de los hidrocarburos normales a com-
puestos de cadena ramificada. Estos compuestos tienen un octanaje més alto en los motores
de combustion interna. Por tanto, el desarrollo de procesos de isomerizacidn con altas selecti-
vidades y conversiones, es muy importante para la produccién de combustibles de alto octana-
je para motores sin la incorporacion de aditivos ambientalmente indeseables como el tetragtilo
de plomo. En un trabajo de laboratorio se isomeriza una corriente de n-hexano a 200 1b/plg?
man y 60 °F en un reactor continuo de tanque con agitacion, usando una corriente liquida del
acido. Esta mezcla reaccionante consiste en dos fases liquidas Intimamente mezcladas, el acido
y el hidrocarburo. La corriente de producto del reactor se separa en fases 4cida y de hidrocar-
buro y la fase acida se recircula a la alimentacion del reactor. Por tanto, los hidrocarburos pa-
san una vez por el reactor, pero la fase acida permanece en el sistema. La presidon de 200
Ib/plg? man se mantiene con hidrégeno para reducir las reacciones de cracking. Aunque se
forman muchos productos, los principales componentes en una serie de corridas pueden repre-
sentarse con los siguientes analisis:

Andlisls del producto de l1a  pegecion

O en peso
Temo &
residencia Gl Tempo & Productos ¢ Neo- Ciclo- 2-metil-
hidrocarburo, min h coriente, b cracking® nheano hexano hexano pentano
3 26 0 16 1l 8 15
3 & il 18 0 8 13
3 0 “ 2 8 B §
3 1% 7 7 4 8 4

# Incluye productos de cracking tanto liquidos como gaseosos.

La composicion de la alimentacion es

#, en peso

’!-C' H“ &

metilciclopentano 40

ciclohexano 8
™

Se verifican muchas reacciones, pero los principales productos provienen de tres reacciones de
isomerizacion y una de cracking:

L n-CyHy, » 2,2-dimetilbutano (neohexano)
2. n-CH, = 2-metilpentano

3. metilciclopentano w ciclohexano

4. n-C¢Hy w productos de cracking
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(a) Calcule la conversion total de n-hexano y la conversion a neohexano (el producto con
el mayor indice de octano) para cada una de las cuatro muestras.

{b) En base alos resultados de (g}, ;qué se puede decir acerca de 1) el efecto del tiempo
sobre la actividad del catalizador &cido para la isomerizacion del n-hexano, y 2) el efecto del
envejecimiento del Acido sobre el grado de verificacion de reacciones indeseables de cracking?
1Como afecta el envejecimiento del catalizador a la conversion total de n-hexano?

3.4, Derive la expresion de conservacion de masa, [Ee. (3-13)] para un RTA de flujo conti-
nuo a partir de la ecuacion de continuidad de las especies, [Ec. (3-21)]. En las corrientes de ali-
mentacién y salida, el flujo especifico de masa debido a la difusion es insignificante con res-
pecto al flujo especifico causado por la velocidad de las corrientes. Derive ademas la Ee. (3-9)
para un RTA por lotes a partir de la Ec.(3-21), El volumen de la mezcla reaccionante es cons-
tante.

35 En un reactor de tanque con agitacion que opera idealmente en cuanto al resto de sus
caracteristicas, se estima que el 10% del volumen del reactor esta ocupado por liquido estanca-
do (Fig. 3-3a). Si el reactor no tuviera regiones de estancamiento, la conversion en la corriente
de salida seria 60%. ;Qué conversion es de esperarse en el reactor real?

36, Al estudiar la cinética de reaccion homogénea en fase gaseosa entre el vapor de azufre y
el metano, R. A. Fisher?* reporté conversiones para varias condiciones de velocidad espacial.
Estas condiciones de velocidad espacial fueron definidas como el flujo volumétrico, en
milimetros por hora, divididos por el volumen total del reactor vacio en centimetros cubicos.
El flujo se basa en la suposicion de que todo el azufre se ha considerado como S, y esta referi-
do 40 °Cy 1 atm de presion.

Del hecho de que la presion de operacion fue de 1atmy la temperatura de 600 °C, calcule
los valores de V/F correspondientes a las velocidades espaciales dadas en la referencia para las
corridas 55, 57, 58, 78 y 79. V/F es la relacidn del volumen del reactor a la velocidad de ali-
mentacién molal del reactor en moles gramo por hora. También determine el tiempo verdade-
ro de contacto para una fraccion de la mezcla de reaccion para cada una de las corridas, es de-
cir, el tiempo en que una fraccién gaseosa pasa por el reactor.?*

37, La produccidn de tolueno & partir del benceno y xilenos fue estudiada por Johanson y
Watson?® empleando un reactor tubular de 1 plg de didmetro y utilizando como catalizador
silice-alimina. A la temperatura del reactor, 932 °F, la mezcla de reaccion esta en fase de va-
por. Sin embargo, el benceno y los xilenos se midieron y bombearon separadamente al sistema
como llquidos, usando una bomba dosificadora. Por tanto, la velocidad espacial se reporto a
base liquido por hora; esto es, la relacién de la velocidad de alimentacién en centhnetros clibi-
cos de’liquido por hora al volumen total del reactor en centimetros cibicos. La alimentacion
consistié en una mezcla equimolal de benceno y xilenos y las velocidades de los liquidos se
corrigieron a 60 °F antes de reportar la siguiente informacion:

Velocidad  especil
hoaia o liido, ™! 05 05 b 2 |
Presion del reactor, peia 20 20 65 65 I 1

El rector contenia 85 g del catalizador empacado en un volumen de 135 em?y las densidades

del benceno y xilenos a 60 °F pueden tomarse como 0.879 y 0.870 g/cm?, respectivamente.
En base a estos datos, determine las correspondientes relaciones de masa de catalizador a

la velocidad de alimentacion, expresadas en unidades de gramos de catalizador/[(g mol)/(h)].

R, A. Fisher, Ind. Eng.Chem. 42: 704 (1950).
2 Véase o tro & Fiher (0 la Tebh 45) par los \eloes e conversion & ls oonidss.
LN Jasn y K M. W Nd Peicum News, aosd 7, 1946.
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38 Convierta las velocidades espaciales del Prob. 3-7 de liquido-hora, a base gaseosa; esto
es, a velocidades espaciales definidas como la relacion de la velocidad del flujo de gas a las
condiciones de reaccion, al volumen total del reactor. En seguida calcule el tiempo real de con-
tacto para cada corrida. Supdngase que los gases obedecen la ley de los gases perfectos. La
reaccion no da como resultado un cambio en el numero total de moles:

CeH; + C¢H,(CH,), = 2CH,CH;

39 Se estudia la descomposicion en fase gaseosa del cido formico,

HCOOH(g) -H,0(g) + CO(g)

en un reactor ideal de flujo tapén. En una corrida, la velocidad espacial de 1.29 min™! produce
una conversion de 60%. EI reactor opera isotérmicamente y la alimentacion es HCOOH puro.

La velocidad espacial se basa en una velocidad volumétrica de flujo medida en condiciones
normales (0°C, 1 atm) y el reactor operaa 150 °C y 1 atm. ;Cuél es el tiempo real de residen-

cia ? ;Cémo Se compara ¢ con el valor de ¥/Q,, donde Q, se basa en la temperatura del reac-

tor de 150 °C? La velocidad de descomposicion a 150 °C es irreversible y de primer orden con
k = 246 min™!






4

REACTORES ISOTERMICOS
PARA REACCIONES HOMOGENEAS

El objetivo de este capitulo consiste en usar las ecuaciones de velocidad desarrolla-
ts en el Cop 2 on las expresionss ck consenvadn ok la mesa estudiades en e Cap.
3 paa diseflar racoes  isotérmicos paa racciones  homogéneas. Depuls e oo
Siderar los reactores simples ok aque con agitacidn v los e flujo Bpdn e ura sola
pesxh en ls Secs, 41 a 45, en ls  Secs. 46 y 47 % discuten las combinadiones y
modificaciones de estas formas ideales. Después se analizan las condiciones espe-
ciales e operacidn, los sisemas semicontinucs en la Sec. 48 y los reacores ce flujo
igon con reciculacion en las Secs. 49 y 410 Los reactores pa reacciones hetero-
ofness, en eyecil los qe e besan en caalizadoes Olides, son B U0 nEs e
lzado qe ls ce reacdiones homogiress Snembatp, los belaes e mem qe
edudian en ese capilo tienen la misa forma que los de reacciones  cataliticas. Por
tanto , los métodos y la forma de las ecuaciones que se desarrollaran proporcionan
los funckmentos pera los Bmes e e edudian en la sgunda mid el tedo. En les
Secs. 41 a 45 ¢ pocedimiento consise en e@minar pimero cada tipo de readior
de operacion para una sola reaccidn, para después considerar los sistemas de reac-
ciones multiples, con énfasis en la selectividad. En todos los casos, el flujo dentro
el reactor & de tipo iceal, ya s e tque on agiacion o de flujo tpdn, @l como
se definio en el Cap. 3.

Hemos mencionado que el andlisis de reactores tiene dos partes: la interpreta-
oon e los cetos ce n reactor a pequefia eala paa obener e ecueddn e veloc-
td y ¢ podema e disefio paa prececir €l funcionamiento del reactor Ura ez Qe
se conoce la expresion de la velocidad. En el Cap. 2 se ilustro en detalle la primera
pate para reactores ce tngue oon agitacion por loles y densided constante. En este
cpilo o s esudia e 0 ok densidad varisble (feacciones gpsesEs on camt
bios en el nimeo de moks) con el objeivo e obterer la eqresion de la velocickd.
B e de los temes relaivos a los reactores inermitentes estén dedicados al  proble-
ma de disefio. Para los reactores de flujo se consideran ambos tipos de andlisis.
Qedb o ¢ weifica wna reaccion, el objetivo del disefio consisle en deleminer la
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conversin en funcion del mafo del reactorn Esto requiee e expresion  numéica
de la velocidad de reacci6n. Para reacciones multiples, los objetivos del disefio son
tanto el tamafio del reactor como la distribucion de los productos (la selectividad).
Por lo gererd, este (limo factor es més importante, pues los gesios ce la separacion
& los podos indeseebles b la comene b <lida pueden ser muy altos. La disti-
buodn e los poducos pede deeminae s valorss rumédioos pea e velook
ol b reacdion SOo es necesario conocer los cocentes e las velocideoss o e les
constantes ce velociced, tal como o ilwsra el Ej 49. Si % dioore e valoress rumé
ricos paa les velocidaoes, ® puee deteminer fanto la convesin como la distriow-
cion de productos. En el Ej. 4-7 se considera un problema de este tipo.
Las reacciones homogéneas pueden ser no cataliticas (térmicas) o cataliticas.
Por gemplo, uo ck los processs Qe exiden paa la prodccion de dicloro de efi-
kno consise en la reaccion entre el efleno y el cloro en presencia ce bromo, v estos
tres materiks % encuentran en fase de vapor Bl bromo reacciona oon el cloo para
fomer douo e bomo e & inestable, y ® compoa como catalizador de aouer
b on ls squienes reacciones:

| C,H,+ BrCl —»C,H, BrCl
2 C2H4BTC1 + CI, - C2H4Clz + BrCI

Las ilusraciones e reacciones homogeness no cataliics son numerss e incluyen
el oaking #mico e los hidocabucs, la comosion e compuests  gRseOss ta-
les como el gas natural, y varias reacciones inorganicas en soluciones acuosas.

REACTORES INTERMITENTES IDEALES

Los reactores por lotes 0 intermitentes rara vez se utilizan en escala comercial para

reacciones en fase gaseosa, debido a que la cantidad de producto que puede obte-
Nee en un reador e tamafo rzondde es peouefia El pincipdl w0 e los sisemes
por lotes en reaccionss gee0sss s en estdios cindtioos. Por o parte, los reacto-

fes por los s utilizan frecueemente para reaccionss en fase liquide,  particulammente

cuando la produccion requerida es pequefia. La operacion de los reactores intermi-
Ees gerelmene &5 més oosiosa e la ce los confinucs, para los mieMcs requeri-

mienios ce prodlecion. Sn- embago, € ooso inicial e los sisemes continuos  puece

ser més alto debido a la instrumentacién requerida. Por tanto, para productos de
precio relativamente alto (farmacéuticos), donde los gastos de operacién no son un
factor predominante en el costo de operacién total, se usan reactores por lotes.

4-1 Procedimiento de disefio-reactores intermitentes

El voumen del reactor pera reacciones en fase liquida cambia muy pooo on el g

(o e verficacion ce la reeccion. Por tanto, la Ec. 310 e aplicble pera evlier el
tiempo necesario y asi obtener la conversion deseada. La dificultad para integrar la
Ec. (3-10) depende del numero de variables que influyan en la velocidad de la  reac-
cion. Por ejemplo, si la velocidad de formacién del producto deseado depende sola-

. Slm

—
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mente de una reaccion irreversible, la expresion para r sera més simple que si tu-
vieran que considerarse ecuaciones reversibles o multiples.

El siguiente ejemplo relativo ala velocidad de esterificacion de butanol y acido
acético en fase liquida, ilustra el problema de disefio para predecir la relacion
tiempo-conversion para un reactor por lotes isotérmico con una sola reaccion.

Egmpo 41 Leyesy  QOhtmer! estudiaron la formacion de acetato de butilo en
un reactor intermitente operado a 100 °C, con &cido sulfirico como catalizador.
La alimentacion original contenia 4.97 moles de butanol por mol de &cido acéti-
co, Y la concentracion del catalizador era de 0.032% en peso de  H,SO,. Se en-
contrd que la siguiente ecuacion de velocidad corelacionaba los datos al usar un
exceso de butanol:

r, = —kC3

donde C, es la concentracion de &cido acético, en moles g por mililitro, y res la
velocidad de reaccion, en moles g de acido que desaparece por mililitro por mi-
nuto. Para una relacion de butanol a écido de 4.97, y una concentracion de  4ci-
do sulfirico de 0.032 en peso, la constante de velocidad dereaccion era

k =17.4 ¢m¥/(mol 9)(min)
Las densidades de las mezclas de é&cido acético, butanol y acetato de  butilo
no se conocen. Los valores reportados para los tres compuestos 400 °C son:

Acido acético = 0.958 g/cm’
Butanol = 0.742
Acetato de butilo = 0.796

Si bien la densidad de la mezcla reaccionante varia con la conversion, el exceso
de butnol reducir8 la magnituid del cambio. Como una aproximacion, la densi-
dad de la mezcla se supondré constante e igual a 0.75 g/cm®,

(a) Calcule el tiempo requerido para obtener una conversion de 50%. (b)
Determine el tamafio del reactor y la masa original de reactantes que debe car-
garse en el reactor para producir el éster a una velocidad promedio de 100 Ib/h.
Solamente se usara un reactor y esta unidad debe permanecer inactiva durante
30 min entre cada dos lotes para extraer el producto, limpiar el equipo y volver a
iniciar la operacion. Suponga que la mezcla reaccionante  estd bien mezclada.

SOLUCION: Los pesos moleculares son
Ester = 116
Butanol = 74
Acido acético = 60
(@) La conversion del acido acético C, esta relacionada con la conversion
por medio de C, =(Ca)p (1 == X), donde (C,)p €s la concentracion inicial del &cje
do. Sustituyendo esta expresion en la ecuacién de velocidad se obtiene

1C.E.Leyes y D. F. Othmer, Ind. Eng, Chem., 36, 968 (1945).
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T = —k(C,)3(1mx)?

Puesto que el volumen es constante, se puede aplicar la Ec. (3-10). Sustituyendo
r, por la ecuacion de velocidad en términos de x se obtiene

¢ dx 1 * dx
t=(C =- - A
(Cado Jo k(C )3(1 = x)? k(CA)O"'O (=x} *)
Integrando y sustituyendo para el valor final de x; = 0.50 conduce al resultado

1 ¢ 1 1 1 1
= Elis T eat 0 Ren ®

La concentracion inicial del acido acético? es

_ o 101) :
(Cado 797074) 160 0.0018 mol g/cm

De la Eg, (B), el tiempo requerido para una conversiéon de 50% es

t Pmin  0053h

= 17.4{0.0018) =

(b) La tasa de produccién (libras por hora de éster) del reactor en términos
de las libras de acido cargado, m,, sera

(m/60)(116)(0.5)

100="033 + 050

Esta expresion toma en cuenta un intervalo de 30 min de tiempo muerto por car-
ga y considera que la conversion es de 50%. Por tanto,

m, = 106 Ib de &cido acético/carga
Carga total = 106 + 4.97 x (§§) X 106 = 756 1b (343 kg)
El volumen ocupado por la carga sera
v 756
= 0.75(62.4)(0.1337)

El reactor debe ser lo suficientemente grande como para mangjar 121 gal de
mezcla reaccionante. La carga consistir8 en 106 Ib de  4cido y 650 Ib de butanol.

_ 121 gal (0458 m?)

Cuando la velocidad de la reaccion reversible sea significativa (es decir,

cuando se aproxime al equilibrio en el reactor) o cuando se deba considerar més
de una reaccion, el mecanismo para resolver la ecuacion de diseflo puede  volver-



Readtoes  isotérmicos Pera feociones homoginess 169

® mes complgo, pero los principios involucrados son- los mismes. La

Ec. (310
& glicle en este ca0, peo la natrleza mes complicacd ce la fudidn e Ve
locidad r = f(x), puede hacer mas dificil la integracion matematica.
En e E 42 £ muesen los cdoulos pera e reaccion reversible con rela-
cion a la esterificacion del alcohol etilico.

Ejempo 42 En presencia de agua y acido clorhidrico (como catalizador), la

velocidad de esterificacion (moles gramo por litro por minuto) de acido acético
y alcohol etilico a 100 °C, est dada por las ecuaciones

r; = kCuCou k = 4.76 x 107* L/(min)(mol g)

La velocidad de la reaccion contraria, o sea, la hidrdlisis del éster con la misma
concentracion de catalizador, es

Bn=k'CCw k =163 x 10*L/(min)(mol g)
k

CH,COOH + C,H,OH =CH,C00C,H; + H,0
-

(@) Un rector ¢ cagp on 100 gal ce ua Solucion aouosa e contiene 200
1b de 4cido acético, 400 1b de alcohol etilico, y la misma concentracion de HCI
e ® A paa ooener les condantes ce la velocided ce reaccion (Cull ¥4 h
conversion ce &b acioo a éter después e 10 min ¢ fempo de reaccion?
La densidad puede suponerse constante e igual a 8.7 Ib/gal. Desprecie el agua
vaporizada en el reactor. (b) ;Cudl es la conversion de equilibrio?

SoLuciON:  (g) La \eooctd re e fomecon ol éser e obfiene combinendo
las expresiones de velocidad de reaccién en ambos sentidos,

r= kCHCo" - kCECw

Las concentraciones iniciales de acido H, alcohol OH y agua W son como
sigue:

200 454(1,000)
= — 4! L
(Cudo = To0i@0)0.1337305)° = 40 moles &/

400 454(1,000)
(Condo = 100(46) 0.1337(305)° = 10.8 moles g/L

(€)= 8.7(100) = (200 + 400) 454(1,000)
WL 100(18) 0.1337(30.5)°
= 18.0 moles g/

Basando la conversién en el acido, de acuerdo con lo especificado por el
problema, las concentraciones en cualquier tiempo son
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Cy=40(1=X)
Cop = 10.8 =4x
Ce= 40x

Cup =18 4 dx

Estas relaciones entre concentraciones y conversiones estan basadas en la
suposicion de que la densidad sera constante durante la reaccion. Sin embargo,
el poblema podfa resoberse aln Sin esla suposicin, Sempe y aendo & oen
te con los datos relacionados con la variacion de la densidad con respecto a la
conversion. Sustituyendo las expresiones de concentraciones en la ecuacion de
velocidad se obtiene.

r = k[4(1 = x)(10.8 =4x)] =K[4x(18 + 4x)]

Los valoes numéricos & k y K reuan en la siguiente ecuacion para 1, en
moles g/(L.)(min):

r=(0.257  «=0.499x+ 0.062x2)(8 1 10~2)

Sustituyendo esta expresion en la ecuacion de diseflo para volumen constante
(Ec. (3-10))? encontramos

t = (Cado J‘x‘ dx
8x 107%) 0.257 =0.499x+ 0.062x*
=50 [ &

‘9 057 =~0.499x + 0.062x*

Esta expresion puede integrarse para obtener

=00 | " 0125x = 040 + 040 |,

50 i (0.125x, = 0.929)(0.069)
=0430 0I5 x, =0.069)0.929)

Se desea calcular la conversion para un tiempo de 120 min. Entonces,

1200430)_ 1 g5 _;, 0125%: - 09290069
5 (0.125x, — 0.069)0.929

213 Ee. (310 = exxibe en #minos de velooded de procuccidn el reectante A, &0 e % tda ke
uagﬁtbdnegaivaEntérmirmdelavebddadcb formacion c wn poducp, € éster, m % neossia
el sgo negtivo.
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Calculando la conversion, X, = 036, 0 sa qe 3% & 4cido ® oonvie-
te en tster. Es interesante comparar este resultado con el que estd basado en
Oespreciar la reaccion invers. Bgjo estas condiciones, la ecuacion ok velocided s

r= kCyCox = k(Cgo(1 = x)(Con)o =(Cp)ox)

La ecuacion de disefio se transforma en

a dx
t= Cuk | = MCone Calen]
1 (Ca
= k(Con)o (Cu)o'g (1 - X (Con)o :fh(:)o ") dx
(Con)o - (Cn)o Xy
- HConlo =TT [ In{l=x), I =y

Simplificando,

- )-(I(C o—’)‘x = M(Como~(Crio) = ,120(4.76 x10-410.8-4.0) = 1474
onloll = X,

Calculando xy,

. 0474(C )0 0474(108 o,
1= 1474(Con)o = (Cy)o = 1.474(108) =~ 4.0 =

Despreciando la reaccion inversa, la conversién tiene un error de

[(43 ~ 36.5)/36.5]100 o 18%

Esta desviacion aumentard a medida que las condiciones se aproximen al
equilibrio.
(b) La expresion que ya tenemos para la velocidad neta de la reaccion es

r = (0.257 = 0.499x + 0.0626x2)(8 X 10~ 2)

En el equilibrio, esta velocidad debe ser cero. Por tanto, la conversion de
equilibrio se determina por la expresion
0.257 = 0.499x, +0.0626x2 =0
Resolviendo, se obtiene
X, = 055 0 55%

En etos gemplos s ha upuesd e e gab de reacdidn g & eifica duen
te los periodos de calentamiento y enfriamiento es despreciable. Si solo interviene
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e reaccion, el fiempo  ceteminado  consicerando e la reeccion (nicamene & ve-

rifica a la temperatura de operacion, tendra un valor conservador. Sin embargo, en
las reacciones de interés industrial, es mas probable que se formen subproductos.
Por tanto, en wa operacidn intermitente, el rendimiento del procucto deseado e re-

o duante los ciclos ce caleamiento vy enfriamiento, Sempe Y aendd la reac-

cion indeseable se vea favorecida a temperaturas inferiores a la de operacion. La
magnitud de este efecto dependera del tiempo consumido en el calentamiento y
enfiamiento con relcion al tempo e reaccion. En s gaves e prodema puece

resolverse precalentando los reactantes separadamente antes de mezclarlos, o ali-
memandd U rectante en foma continua @ ure caga fiia del oo reacante (Opera

cién  semicontinug, Sec. 48). B enfiamiento repentino después ce la reaccin puede

lgae mediate . descate e B A meR (pumadd) o con U inyecdion &

pida de un enfriador (ya sea indirectamente o en contacto directo con la masa de
producto).

42 Eosedones e veloddad a partir ok medidones en reactores por lotes;

méoco de la presion total para reACCONeES gAseOsas

Paa reaccionss geseoss en las Qe cabia el nimeo ol ce moks, la presion tofal

también varia.} Este cambio de presion esta relacionado en forma exclusiva con el*
grado de verificacion de la reaccion. Por tanto, la medicion de la presién total en
funcion del tiempo constituye un método adecuado para los estudios cinéticos

en reactores intermitentes de laboratorio.
Como ilustracion de este método, considérese la reaccion gaseosa

2NO; - N,0,
en un rector por loes a voumen consarte. El belance ce mesa releciona el nimeo
ke ms & NO, y NyO,. S en conciciones inicidles, €l rumen ce moks ¢ NO,; &

N, y no hay NjO, presente, el nimero total de moles en cualquier momento es

N, = Nyjo, + Nxo, = Ny,0, + (No= 2Ny 0,) = Ny = Ny,

Entonces, la presion total serd

N' B'T N. NI‘
P 4 =—V—J{T NVO-R‘T

Si la presion total inicial es p,, el nimero inicial de moles es

N v
o-pORaT
3 Para reiones en s e ro b o @l de moks fa variacion ® la preson sl sr insuficen-
£ paa efdir la cndica Dida \ariotn ® cebeia sobmene a los canbis en desviacion & la

mexl macoonate con repedd o compotamiend ikl b ks gess
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Por tanto, puede eliminarse N, de la ecuacion para p para obtener

N
Pe=Po — ('N—‘;o")kor=po-CN204RlT

1
Cnyo, = i;f(p“ - p) (4-1)

Analogamente, podemos expresar Cyg, e €mins & py y p, devacd qe

NNO; = No -2N104

o bien
N,
Crno, =, = 200, = IT_ 2Cyy0,
']
Usando la Ee. (4-1) para Cn,o‘s
= |
( no, :%7:- 2(p, =~ R = R, T(ZP: Po) (4-1a)

Anhoa pocemes usar estas relciones entre las concentraciones v fa presion total
para evaluar las ecuaciones de velocidad. Por ejemplo, supéngase que a la tempera-
tura considerada, la velocidad es de segundo orden e irreversible. La  Ec. (2-1) para
la velocidad se transforma en

- d_CdtLO = k3(Clo,) (42)
Esa ecacion ce velociced peck eqesare en #minos ce la presion toial  diiferen

dawb la  Ec. (41) para doterer  dCyo/dt y st Cyo, e la Ec. (4-14). B resultz
0o es

e (o

R,T dt R,T
[}
_dp_ kK 2
dt R;—f (zpt o po) (4'20)
Esa eecidn b \elociced pek ensayarse on ceis dep, en fundidn e f wnb d
méoh integral o diferencial. Si & usa el método inmegal  (Sec. 2-9), ® imega la  Ek,

(4-24), usando la condicion inicial de p, = p, cuando ¢ = O para obtener

)

k
2 2p, = “n T(l—o)
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0 bien,

R,Tf |
(g =X -——— 4-3
k= p—Po N ) t&3)

Los datos de presion total en funcion del tiempo pueden usarse directamente en la
Ec. (4-3) para evaluar k,y corroborar la suposicion de cinética de segundo orden.

Los Probs. 4-6, 4-7 y 4-11 constituyen ilustraciones adicionales del método de
presion total para estudios cinéticos.

REACTORES DE ALUJO TUBULAR (FLUJO TAPON)

Los reaciores e flujo tubulr % emplen como wnidedes ce keboratorio, oon el pro-

posito de obtener una ecuacién de velocidad, y para los procesos de produccidn, a
escala comercial. De hecho, es un método comin y deseable desarrollar una
ecuacion de velocidad utilizando los datos obtenidos en un reactor de laboratorio de
la misma forma que la unidad comercial propuesta. En la  Sec. 4-3 se discute la in-
terpretacion de datos de reactores de laboratorio y en la  Sec. 4-4 se considera el
problema de disefio.

43 Lla interpretacon de ceios de resctores de fiujo tubular de leboratorio

La interpretacion de datos para obtener una ecuacion de velocidad requiere célculos
que son los inversos de los de disefio. Los dos procedimientos difieren debido a que
en el laboratorio, es factible operar a temperaturas casi constantes, y posiblemente
oon  composiciones invariales; en la wiced  comercidl  puee ser posble  goroximar-

® a ls condicones isofmicas, pero en i reactr ce flujp tbulr & imposble e

la composicin s consante  Estas  diferencias simplifican el andlisis de los result

dos de laboratorio, tal como se ilustra en el Ej. 4-3.

El punto de partida para la evaluacion de la velocidad de reaccion de un reactor
de flujo i esla  Ec. (314) o la 317). Si el reactor es suficientemente pequeilo,
el carbio ce composicitn el fluido a medch qe reoome el voumen serd poco oo
siderable. Ademas, supdngase que las condiciones de transferencia de calor son  ta-
ks, qe la empeata bmpoo sufle cambids & considracion. Pueso qe la com
posicion y la temperatura determinan la velocidad, r también sera casi constante en
todo el reactor. Expresado de otra forma, se mide una velocidad de punto, que
comesponde al pomedio e composicion Y Emperdtura en el reactr Un gparad e
este tipo recibe el nombre de reactor diferencial. Puesto que  r; es una constante, la
integracion de la Ec. (3-14) es simple y da

A(QC)
AOC) ., (44)

donde A V es el volumen del reactor diferencial. La cantidad  A(QC;) es la variacion
e la velocided molal el componere | cebice al flujo a tavés del mactor S % A
la Ec. (3-17), la ecuacion del reactor diferencial en términos del  reactante A es:
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FAx.) = —p
AV *

B siguiene gemplo ilusra oo & caleula esa velocided v el enor e & introduce
al suponer que es constante.

(4-5)

Ejemplo 43 La reaccion homogénea entre vapor de azufre y metano ha sido
estudiada en un pequefio reactor tubular de silice de 35.2 ¢m? de volumen.” En
un experimento particular, a 600 °C y 1 atm de presion, la cantidad medida de
disulfuro de carbono producido durante 10 min fue de 0.10 g. Suponga que to-
do el azufre presente corresponde a la especie molecular ~ S,. El vapor de azufre
(considerado como §,) fluye a razon de 0.238 moles g/h en el estado estable.

(@) ;Cudl e la veloccd e la reacion eqresch cmo moks gao de di-
siffiro de cabono producdo por hom por em® e voumen & recir? () La
velocidad a 600 °C puede expresarse por la siguiente ecuacion de segundo or-
den:

r = kpcu, Ps;

en dondep = presion parcial, g¢m.§ Usando la velocidad determinada en (g) y la
eecn paa ko \elocidd, calcuk la velocided  especffica cb reaccion en moks
g/(cm3)(atm?)(h). La velocidad del flujo de metano fue de 0.119 moles g/h, te-
nendo e H,S y d CS; wa concentracion de cero en los reactantes. () También

calcule el valor de k sin hacer la suposicion de que la velocidad es constante y
Qe ® pedn usar los valores pomedio de las presiones parciles. Eso s, oo

stee qe el equipo va a tabgr como wn reador integral en luger e uno cife-

rencial. Mediae wa comparcidn e los resultados, hegp comeniarios sobre
adaptabilidad del aparato como reactor diferencial.

sowczOn: Considérese la reaccion

CH4 + 282 "’CS; + 2st

(@) La formacion de disulfuro de carbono en moles gramo por hora es  {peso
mol del CS, = 76)

4R. A Fishery J. M. Smith, Jnd. Eng. Chem., 42, 704 (1950).

5 Hed dom hevos opesdo ks ewecones de velooded en Bminos de conceniraionss. Oto
procdimientd consse en usar presiones pardiales. Para cpses ickles (pV = NRT),) k relacion e C,
YPas Ca= Nu/V = p/R,T. A Brpedm cndat, Pa € proporcioral a Ca, por o qe los ds mé
fodos son equivalentss en b a estudios cinéiioos. Los valores numéioss e las dos condanies ce ve-
locided, K, y k., difoidn e aenb alas poencies goropieds e RT, poregpb, (R, )? ma ua e
aon ce syundo odkn (R,npaadmcbmmm.Cuandolammddreamm
ls ds  métodos ugeEn wa macitn difeente entre ky 1 ED=®Eeaqe T aparece & la rkitn e
la concentracion-temperatura, Sh entay, b impoinda e b Epedla @) s edon s Ve muy
dimiruich por el efdo exponecd de la Epeeta b k & aedo a la eneon ce Arhenits, @l
como ® ilustrd o d Cp 2 B 21 Por consiguients, paa propdsits practicos, les ecueciones e velo-

Gled A TACCIONES QASROSES pueden eqpresarse en minos ya Sea de CONGRMBCiONES 0 de resiones
parciales.
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(010)60 _ 10
(76) 10~

Por tanto, la velocidad de reaccion de acuerdo a la  Ec. (4-4) sera

A(Qccs,) =

= 0w79§5—2 = 2.2 x 10"*mol g/(h)(cm?)

(b) Suponiendo que a 600 °Cy a 1 atm de presion los componentes se  compor-
tan como gases perfectos, las presiones parciales estan relacionadas a su
fraccion molar por la expresion

pCN‘= px}'Cﬂ‘= lya‘h

ok yey, represcmalafra):lonrmlardelrrﬂanmlarnezdareeoaorm

te.La composmon promedio en el reactor serd aquella correspondiente a la

velocidad del disulfuro de carbono, (0 + 0.0079)/2 = 0.0040 moles g/h.
En este punto los flujos molares de los otros componentes seran

CS; = 0.0040 mol g/h
S, = 0.238 =2(0.0040) = 0.230
CH =019 . 00040 = 01150
H,S =2(0.0040) = 0.0079
Total = 0.357 mol g/h

Las presiones parciales seran:

01150
Pcu, = wE =0.322 atm
Ps,= 0357 0.645 atm

De la ecuacion de velocidad, y usando el valor de r obtenido en (@), se
llega a

g I, _ 22X 10"4
Pcu, PS, 0.322(0.645)

= 1.08 x 10~* mol g/(cm®)(atm?)(h)

(c) Si se toman en cuenta las variaciones de velocidad en el reactor, se debera
usr el balance ce mea desamollado en el Cp. 3 paa reacres ¢ fluo -
bular; esto es, la Ec.(3-18),
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—j“ a (A) 0 (3-18)8

FCH‘ rCS;

donde la conversion x estd basada en el metano y Fy, €s la velocidad de ali-
mentacion de éste. En un punto del reactor donde la conversién del metano
sea X, el flujo molal de cada componente sera
CS; = 0.119x
S; = 0.238(1 = X)
H, = 0.119(1 = x)
H,S = 0.238x
Total = 0.357 mol g/h

Utilizando esta informacion, puede escribirse la ecuacion de velocidad en
términos de x:

0.119(0.238)(1 « x)?
Tes, = kyCHJySzz k ( 0.35)';2 X) (B)

La Ee. (A) puede integrarse desde la entrada hasta la salida del reactor
empleando la Ec. (B). De esta forma,

V 4.5, %1 dx 4.5 Xy
S I(l—x)’ k 1—x,

Calculando Kk,

4.5 X1
=VIFQ{‘ 1 —xl

La conversion del metano a la salida del reactor, en moles de metano que ha
reaccionado por mol de metano en la alimentacion, es,

k

00079
X1 = 5119

Por tanto, la velocidad especifica de la reaccion es

=0.0664

i= 45 _( 0.0664
7 35.2/0.119\1 — 0.0664

) = 1.08 x 1073 mol g/(cm?}(atm?)(h)
que concuerda bien con el resultado en (b).

§ Al expresr la veloodad en #minos del procduo, & eimina el sgro menos e la Ec. (318) & &
ar, la velodided de fomeadn e meE0 & iud a —rcsy
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En este ejemplo, se contaba con la forma de la ecuacion de velocidad (segundo
orden). Por lo general, el objetivo consiste en determinar la cinética de la reaccion  a
partir de datos experimentales. Para lograr este objetivo en un reactor de flujo tubu-
lar se llevan a cabo muchas corridas similares a la considerada en el ejemplo, cada
una de ellas con diferente composicién de alimentacion, pero a la misma temperatu-
ra. Enoncss, ¢ comparaian vaies formes e la ececion de velodided con s velo-

Cidboes b origen eeimentl paa estblecer ol es la meor expresiin e la welo

cided. Para ceeminar la enegia de acivacion s procederia a ofrs comides a dife-

rentes temperaturas. El procedimiento es analogo al método de velocidad inicial que
® dibid en o Sec. 210 paa los estudios cinéticos en reactores  infermitenes. En

el Ej. 4-3 resulta evidente que el cambio de composicion en el reactor es suficiente-
mente pequefio, de manera que puede utilizarse la velocidad correspondiente a la
composicion promedio para evaluar la velocidad especifica de la reaccion. En otras
peldbras, e conoeio e reactor diferencil e sfisfactorio. Si la conversion  hubiera

sido considerablemente mayor que x = 0.066, esto Gltimo no seria verdadero. El ti-
p e caeulo ilusrado en la pate (C) pemite evaluar el emor cakado por el WD de

la suposicidn de un reactor diferencial para cualquier nivel de conversion y diferen-
tes 6rdenes de reaccién. La magnitud del error depende de la forma de la ecuacién
e eoddd S ha dmostad’ e la gposidon e reador difeencd pueck s

% hasa oon wn 25% de conversion con no nés ce 5% ce enor para la meyorfa e los

tipos de cinética en condiciones isotérmicas.

Si bien el sidema de reactor diferencial desorito fue saisfactorio en el . 43, en
muhes s % encuentran dificultaces en credn on el WO e et méodo S
las pequeiias diferencias en concentraciones entre las corrientes de entrada y salida
no pueckn ceeminare oon exactitud, e méodb o & safisfactorio.  También,  debi-
do al elevado calor de la reaccion, o particularmente, a la alta velocidad, o bien,. a
wa combireddn e los dos, pueck no ser posble operar wn reactor pequefio & Ot
diciones que se aproximen a una temperatura y composicién constantes. Estas difi-
cultades en obtener una operacion de reactor diferencial algunas veces pueden
contrarrestarse operando el reactor tubular con una corriente de recirculacion. Con
et méodo, qe e disce en ks Secs. 49 y 410, la conversion y el efecto Bmico
por pasada pueden ser muy bajos aun cuando sigan existiendo grandes diferencias
de concentracion entre las corrientes de alimentacion y de descarga.

La limitacion de flyjo tgpdn mo s importane en wn reactor diferencial. Las des-
viaciones de conversiones bajas con respecto al flujo tapén no resultan en  cambids
de concentracién significativos, cualquiera que sea la causa.

Cuando no pueden lograrse las condiciones de velocidad aproximadamente
constante, los datos de conversién medidos representaran el valor integrado de las
velooidacks e exisen en todks les partes del rector Un reactor e laboraioio que
opere en esta forma se llama reactor integral. El problema de obtener una ecuacion
e eloodd es essomee € e dfeendar la conversion total  medca para deter-
mirer velores e pub e la velocided, o dnfegmr e foma supuesa ce la ecuecion
G elociced y ocompar los resultedos oon los chios e conversion experimentales.

Para que cualquiera de estos métodos tenga probabilidades de éxito, debe  permane-

1 H. A, Massaldi y J. A. Maymo, J,Catal. 14, 611 (1969).
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T 4.1 Métodos epuimenks para obner cis on S de fiujo tubular.

Tro 3
Teector Caratarisias Inerpreoion e los - cdos
Difgendd TeamedR, PG y pein Datos de velocidad obtenidos  direc-
oonsantes (e decir, velocided cons- tamente. Interpretacion simple
tante)
Inteyal ~ (A) Temperatura y presion casi constantes La interpretacion de los datos ~ inte-
(la velocidad depende tnicarhente  grales gredmee e  stisfooia
& la composiddn) mediante una diferenciacion gra-
fia 0 ¢l gk de bs cuves de o
versin  integrdl
Integral (B) Varian tanto la temperatura como la La |nterpretaC|on se complica con la
concaniacn  en el mor variacion de la temperatura. Si se
aoe d b & kb

sobre la velocidad merced a medi-
cones  independientes kinepre
fooiin & Eicamente  posible

cer constante el mayor ndmero posible de variables. La situacion ideal es aquella en
la cual la Unica variable es la composicion, es decir, cuando la temperatura y la pre-
sién son iguales en todas las partes del reactor. En esencia, este tipo de operacion in-
tegral solo se desvia un poco de la de un. reactor diferencial. Si la temperatura y la
composicion cambian en forma significativa, el proceso de diferenciacion de los da-
tos experimentales para obtener una ecuacion de \elocidad es de exactitud dudosa v,
de hecho, pocas veces tiene éxito.

En la Tabla 4-1 se resumen estas conclusiones relativas a la facilidad de interpre-
tacion de datos de laboratorio en términos de la ecuacion de velocidad.

Una serie completa de datos de reactor integral est4 compuesta por mediciones
de la conversion para diferentes flujos, efectuando cada corrida con relaciones de
reactantes, presion y temperatura constantes (si es posible). Luego se llevan a cabo
corridas adicionales investigando la conversién en funcion del flujo con diferentes
relaciones de reactantes,' pero a la misma temperatura y presion. Este procedimien-
to se continla hasta obtener datos que cubran un amplio intervalo de relaciones de
reactantes, temperaturas y presiones, que puedan usarse en el reactor comercial. Un
medio Util para resumir los resultados consiste en preparar graficas de  V/F en fun-
cion de la conversion a valores constantes de relacion de reactantes y de  p,, Estas
graficas para representar los datos experimentales corresponden a la forma de la
ecuacion de disefio para reactores continuos [Ec. (3-18)). La forma de estas curvas
estd determinada por la naturaleza de la velocidad y proporcionan informacion
cualitativa relacionada con la ecuacion de velocidad.

*H decd e los podudos inemmedios o fireles sore la velodded pusck comprobare dfiaiendo e
s comporenes a la alimentacidn, B & n poimiio epeddmente velioso cedo € 1R n &
ador  diferencial
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Los dos procedimientos para el tratamiento de los datos de un reactor integral
o equivalentes a los méodos e integracion ' diferenciacion que e desaribieron en
la Sec. 2.9 para los sistemas por lotes. En el método de integracion se supone una
gecon e velooced y depuls & inegra la ecedin e disefio. B integracion ca
una relacion entre ¥/Fy x que puede compararse con los datos experimentales. La
gopa firal consie en seleccionar leececion e \elodded e meior  concuete aon
las curvas x- V/F experimentales para todas las condiciones de relacién de reactan-
tes, temperatura y presion. EI método diferencial involucra la diferenciacion grafica
de las curvas ¥/F en funcion de x, obteniéndose asi la velocidad de reaccion como
wa finddn e la composicdn  Luego pueden probarse  varias  ecuadiones e velook
dad supuestas para encontrar su concordancia con los datos de composicion-
velocidad.

Es posbe qe la foma mé daa e explicr etos méods e inerpreiacion ce
Gaios de kbortorio sa  corsiderar  gjemplos  especficss con agln detalle,  puntuali-
zando las caracteristicas del método general y aplicable a cualquier reaccion. En el
B. 44 los mods e inegracion v diferenciacion e gplican @ n ssema siple ¢k
wa ol reacdion. Bl Ej 45 % hea en in ssema ok una reaccion més complicacd,
y en el Ej. 4-6 participan varias reacciones.

Eempo 44. S hee n edido oo de la descomposidn cel acetaldehi-
do a 518 °C y1 atm de presion en un aparato continuo. La reaccion es

CH,CHO = CH  + co

El aceialoehido s hienve en i frasco y ¢ pesa a ks ok wn tbo e rac-
cion que & mantiene, mediane un homo, a 518 °C.E thoes e 33 ¢m e Dl y
80 cm de largo. La velocidad de la alimentacién al tubo se varia cambiando la
velocidad de ebullicién. En la Tabla 4-2 se muestran los analisis de dos produc-
tos obtenidos al final del tubo.

¢ Cuél seria la ecuacion de velocidad satisfactoria para estos datos?

SOLUCION: Se probara una ecuacion de segundo orden, # =k (C,)?, por los
métodos integral y diferencial. Para utilizar cualquiera de ellos, es necesario
expresar la velocidad en términos de la conversion de acetaldehido. Esto puede
lograrse aplicando balances de materiales y la ley de los gases ideales.

El flujo molal de acetaldehido que entra al tubo de reaccién es  F,,En un
puno donce la conversion es X serd N, = Fu( 1 == X). Ls \eocidlss ~ muolales de
los otos componentes  serdn

Tabla 4-2
Velocidad del flujo, g/ <) 5 i 108

Faiin e acellokhico 06 013 024 0%
e € Ocomoe
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Metano = xF,
Monoxido de carbono = xF,
\elocidad total de flujo = Fu(l + x)

En base a la ley de los gases ideales, la concentracion de acetaldehido sera:

N | - x

C._ 3_
= Q=01+ szRa T/p:j
La expresién de segundo orden para la velocidad en términos de la conver-
s e
B,- —k(C)- - i . X ’(l—_x) (A)
A- Hmal - R,T| \1+x

Método de integracion. La Eg, (A) puede sustituirse en la expresion de  disefio,
Ec. (3-18), para evaluar la suposicion de segundo orden.

vV _ 1 !:" dx
F, kZ(pl/R'T)z (1= x)/(l + x)]2

Después de integrar, se obtiene

p \*V _ 4 . A
k, R,_T) I_—A-m +4In(l —x)+x (B)

que proporciona la relacién requerida entre  ¥/F, y X, la cual debe ahora pro-
barse con los datos experimentales. Puesto que

3,32 _
V= KT X (80) - 684(:"]3

los datos experimentales pueden expresarse en términos de  V/F,, como se
muestra en la Tabla 4-3. La Eg. (B) puede utilizarse para calcular un valor de k
para cada serie de x y valores de V/F, dados en la tabla. Por ejemplo, a x =
0.13, sustituyendo en la Eeg. (B), se obtiene

k,[ . 2 4
160) = -
ooy Q107 gzt~ +0B &

k; =0.33 L/(mol g)(s)

Los velores G ky para la o serie ce tres velores, que & muestn en fa Ok
tima columna de la tabla, concuerdan razonablemente entre si.

Antes de proceder con el método diferencial, es necesario aclarar algunos
conceptos con respecto al término V/F, kl Ec. (318 Los diss  experimenta-
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Tala 43
Alimentacion
———————————————— V/I"A N klv
Conversion g/h MBS g/s  (L)s)/mol g L/(mol g)(s)
006 1% 0.000825 i) 02
013 50 0000316 2160 033
024 1 0.000131 5210 032
035 108 00000630 10000 033

les se obtuvieron en el Ej. 4-4 en la forma normal variando la velocidad de ali-
mentacion en un mismo reactor. Con respecto a la  Ec. (3-18),V fue constante
pero F, vario entre corrida y corrida. En contreste, la Ec. (3-18) se obtuvo de la
(3-17) integrando con respecto a un reactor (volumen variable) operando @na
velocidad de alimentaciéon F, constante. Surge entonces la interrogante:  ;Se
puede usar la Ec. (3-18) para relacionar datos obtenidos a diversos valores de  F,
con ¥ constante? Tal como se sefiald en la Sec. 3-6, el cociente V/F, esta rela-
cionado con el tiempo de residencia de un elemento de fluido en el reactor. Por
consiguiente, el problema es si se obtiene el mismo efecto de tiempo de residen-
cia al variar la velocidad de alimentacién que se logra al cambiar el volumen del
reactor. Por ejemplo, ¢se observaria la misma variacion de conversion duplican-
do la velocidad de alimentacion que reduciendo el volumen del reactor a la mi-
tad de su valor original? El punto clave radica en que la velocidad es diferente en
los dos casos. Si un cambio de \elocidad no tiene efecto sobre la conversion (pa-

ra el mismo tiempo de residencia), entonces, una variacion de  F, es equivalente
a una variacién de V/, Esto es cierto para un reactor de flujo tapdn debido a que
es un tipo ideal donde se supone que no hay dispersion axial y no existen gra-
dientes radiales. La velocidad afecta a la magnitud de estas desviaciones con res-
pecto al flujo ideal. Por tanto, para reactores ideales, podemos escribir las Ecs.
(317) y (3-18) en la siguiente forma:

d (ﬁ) o B4 (3473)
F, T4
0 bien
|4 Fadx ,
S| PSP A 3-18
(FA) "0 Ty ( )

donde los paréntesis indican que los efectos independientes de ' y F, pueden
combinarse por medio de un cociente.

Meétodo diferencial. En la Fig. 4-1 se grafican los datos experimentales de
V/F, en funcién de la conversion. De acuerdo con la  Ec.(3-17a), la pendiente,
dx/d(V/F,), de esta curva para cualquier conversion, da la velocidad de reac-
cion (—r4) en dicho punto. Las pendientes de la curva para cada conversién ex-
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035 T A

0.30 /’

025 vigd
0.20 ! I—

0.15 =
/
0.10 /

Conversion x

0.05

0 2000 4000 6000 8000 10,000
V/F L{s)/(mol g)

Fig. 4-1. Datos de conversion para la descomposicion del acetaldehido

perimental se muestran en la segunda columna de la Tabla 4-4. Estas pendientes
pueden compararse con la ecuacion de velocidad supuesta, bien sea trazando
unagrdficade In enrazonde ry In[(1 — x)/( 1+ x)]de acuerdocon la Ee. (A) y
observando si se obtiene 0 no una linea recta de pendiente igual a 2, 0 compa-
rando los valores de k; directamente de la Ec. (A). Siguiendo este segundo pro-
cedimiento, a x = 0.13 se tiene

L 1 2(1 - 0.13)\2
“720.082(791) \1+0.13

k; = 0.35 L/(mol g)(s)

r= -49 x 10°% =

Los resultados a ofras conversiones se muestran en la tercera columna de la

Tabla 4-4. Si bien hay alguna variacién de punto a punto, no existe una tenden-
cia significativa. Por tanto, el método diferencial también confirma la validez
de la ecuacién de velocidad en segundo orden. La variacion se debe a errores
asociados con la medida de las pendientes de la curva en la Fig. 4-1.

Tabla 4-4
PEOEE F
Comversigy_FiE 6D, % 4
onversion mol g/(L)(s) L/(s)(mol g) s
005 2x 10°° 032 00045
013 49 x 10%% 035 00041
024 28x 1074 033 00030

035 20x 107% 035 00027
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Ecuacion de velocidad de primer orden. Para llevar a cabo una comparacion,
d método dfeencd s alicad a in meaMo ce primer otkn. LA expresion
de la velocidad, reemplazando la Ee. (A), serad

I —x
r=—k,Co= ~k, 2 C
iCa= ~kiger— (©)
Ee meanemo pueck probarse, caloulando valores de ky a patr e ls ve
locidades de reaccion experimentales, empleando la  Ec. (C). Por ejemplo, para
x = 0.13,

: 1-013
-r = pendiente = 49 x 10~ 5= —
re=p 107" ki omamn 15 013
ky = 0.0041 s
Los valores ek, paa ofes convesiones (cuarta conma Tebla 4-4), muestan

e fendencia clara hecla valoes menors a alias conversionss. Esb indica que
la velocidad de la reaccion de primer orden no es probable.
Ejemplo 4-5. Se utiliza un reactor continuo en forma de tubo de acero inoxi-

Gbe ;& 1pgce diametro YV 6 plg e lago, empacacd con sal e roca inerte, par
ra estudiar la reaccion no catalitica homogénea,

4
b
Las mediciones s efectlen a presion amosferica en fase de vepor a 600 “C. De
los datos disponibles de la velocidad de disociacion de las especies de azufre es
razonable suponer que las reaccidnes

S, + CH4—) Zst + CS:

Sg =48,
Se =35,

on my rpides con repecd a la combiredon del vepor e aaufie con el met

no. Por consiguiente, suponga que existe un equilibrio entre  §,5Y §,. El volu-
men vacio, meddo por desplazamiento e benceno, fle de 32 cmd. La oonve-
son ce meao a disulfro ce caboo (x) s midid a vaias velocdidedes e flujo

variando también las relaciones iniciales de los reactantes, y los resultados se
muestran en la Tabla 4-5. El simbolo {S;) se refiere a la cantidad total de azufre
presente en forma de vapor expresado como §,, Es decir,

(Sv) = NS; + 3N3¢ + 4Ns¢

en donde los valores de N se refieren al nimero de moles de cada especie de
azufre.

Para este ejemplo se supone que la Unica especie de azufre que existe es el
S, . Enoros & poosck a compober les suposicionss ck ecuacionss B velodi-
dad de primer y segundo orden con los datos experimentales.




Reactores isottrmicos para reacciones

homogénea£ 18

Tabla 4.8
\doddd e flujo, moks g/h Reldion e reactantss,
mise  (S;)/moles Conversin
Corrida (CH,), (S:), (CS,), e CH, de CH,, X
% 002975 00595 0.0079 2 0.268
5 0,505 0119 0.0086 2 0144
| 0119 0238 0.0078 2 0066
59 0119 0.238 00072 2 0.060
5 0238 0476 0.0059 2 005
75 0.05%5 0119 00079 2 013
% 00975 00595 0.0080 2 0269
n 01 0238 0.0069 2 0.058
[} 0.0833 00893 0.0087 ! 0.0975
] 0119 00595 0.00% 05 0.0807

SOLUCION:  ES conveniente transformar los datos a una conversion
la alimentacion total. Por ejemplo, para la corrida 55,

F, = 00975 + 005% = 0082 mol

v
F,

X =

352

0.08
0007

395

= 0.08%0

0.0892

g/h

X, basada &

donde F es la velocidad molal de alimentacion. La Tabla 4-6 muestra los valores

correspondientes para x, y V/F,. Estos resultados est4n graficados en la Fig. 4-2.
Notese que

moles de producto

moles de CH, en la alimentaciéon 1 _

X = - — = - ~, = ~T—
moles totales de alimentacion moles totales de alimentacién I+a
Tabla 46
Conversion —log [1=(a + 1){x,),]
VIF,. 0

Corrida X (x);  (cm’)h)/molg —log (1-x,) ki x 10* k), x 10

55 0268 00890 395 0.135 i k]

58 0144 00480 197 00675 70 %

51 0066 o2 % 0097 2 ¥

59 0060 0020 %6 00269 (%] 35

% 0028 000833 P 00110 514 251

15 0133 00443 197 0,060 > »

% 0269 008% 3% 013 3 o

m 0,058 00193 %6 0.0269 51 3@

78 00975 00487 m 0045 50 5%

n 00807 00538 m 00368 & ]
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010

Relacion inicial de

, ™ reachnies,  moles
/ de (5;)/CH,

0.02 . ‘:f‘g 3

*, ) ' lo 0.5 1

V/F., (cm*)(h)/molg

E
\\
1

X, molesgde CS,/molgde alimentadon

Fig. 4-2 Datos experimentales de conversion para la sulfuracién del metano.

x=(a+1)x

donde g es el nimero de moles de azufre en la alimentacion por mol de metano.

Se pueden suponer dos mecanismos de primer orden, uno con respecto al
metano y otro con respecto al vapor de azufre (S;). Empezando con la suposi-
cion de primer orden para el metano y aplicando la  Ec. (3-18) se tiene

y- [("’”d_xt _ xh dx, _ NEAT dx,
F, b r 0 klpcu‘ 0 k1}’CH4

donde p es la velocidad positiva de produccion de disulfuro de carbono. Para ga-
ses  ideales

(A)

pﬂh = YCHl,pl = Yous

La fraccién molar del metano varia con la conversion. Por tanto, para rela-
cionar yey, Y X, se requiere del conocimiento del nimero de moles de  cada.com-
ponente presente en funciébn de su conversion. Puesto que se supone que todo el
azufre et presente en forma de S;, el nimero de moles de S, y de CH, son féci-
les de calcular. Ad, a la entrada del reactor, para una relacion molal de S, a CH,
de 2, que corresponde a todas las corridas excepto la 78 y la 79, la fraccion molal
que entra al reactor es

e = 0333
yCHA 2_°T

Si se toma una base de 1 mol de CH, y dos moles de S,, en cierta parte del
reactor donde la conversion es x,, el nimero de moles de cada componente serd
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CS; = x=3x
H,S = 2x = 6x,
CH;=1-x=1-13x
SZ =2 6x(
Moles totales = 3
Por lo que las fracciones molares son
1 -_—
Yo = -33“ = 0333 = x,

Ya=2 %% _0667 _ox

De una forma més general, si la relaciori molal inicial de azufre CH, a meta-
no €s 4,

1=(1+a), _ | "
= - e

Yewe =715 | +a r (8)
a-2(1 4+
it T

Usando el método integral, la Ec. (A) puede integrarse ahora con respecto a
(B),

Vo a1 (s a) - (%)
F. o okdh T va=x k" Ul+a
1 |
-5 In[l=(a+1)x)]=— Ezll“ (1 =x) (€)

donde (x), es la conversion de salida del reactor. Los datos (x),—V/F, que se

muestran en la Tabla 4-6 pueden usarse para probar la  Ec. (C). En vez de trazar

curvas obtenides con la Ec. (C) y diferentes valores de k, para comparardas con
la cuva experimental (Fig. 4-2), resulia més efectivo usar cualquiera de los dos
siguientess - métodos:

1. Se grafican los datos experimentales x- V/F, que se dan en la Tabla 4-6 en for-
ma de —In(1==x;) en funcion de V/F,. Este método de graficacion debe re-
sultar en una jinea recta si la expresion de elocidad supuesta es correcta. La
Fig. 4-3 muestra que esto no es cierto cuando la velocidad es de primer orden
con respecto al metano. Con una relacién constante de reactantes de a = 20
todos los puntos forman una linea recta, pero los datos para otras propor-
ciones de reactantes se desvian considerablemente de la linea recta.

1. De los datos de la Tabla 4-6 se calculan los valores de k1 requeridos por la Ec.
(C) pata cada una de las coridss. Si estos valores son esencialmente  constan-
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0.14

012

(=]
—
=

o
o
(e7]

Proporcion inicial de

0,
P
reactantes, moles de
//Qx (S;)/CH,
N 020 44—
/- 9 x 1.0
/‘g 0_0.5

=
B

©
o
()

—Ig1—a + 1)x)) o—=Lag(l — xy)
o
£

C§>

100 20 0 40
V/F,

Fig. 4-3. Prueba del mecanismo de primer orden con respecto a CH,

tes, el mecanismo supuesto concuerda con los datos. Para este caso, los valo-
res resultantes de k, son los que se muestran en la sexta columna de la Tabla
4-6. Nuevamente, las comidas para diferentes proporciones de reactantes, in-
dican que la ecuacion de velocidad supuesta no concuerda con los datos.

Como se verd més adelante, la naturaleza de la ecuacién de velocidad su-
puesta puede ser suficientemente compleja para no permitir la integracion
analiica de la ecuacién de disefio (A). No obstante, en tales casos se puede eva-
luar gréaficamente la integral {dyx, /ry aplicar entonces ya sea el método 1 o el 2,
para determinar qué tan apropiada es la suposicion. Ambos métodos son gene-
rales y, por tanto, aplicables a cualquier reaccion.

La Ec. (3-18) para un mecanismo supuesto que sea de primer orden con res-
pecto al vapor de azufre §,, se obtiene sustituyendo el valor de yg de la Ec. (B)
por Yey, de la Ec. (A). De esta forma,

Z— |.(l’dl dx' _ 1 Jt'!t)l dxr
Fo o (kidsys,  (ky)s 0 a/(l +0)“2xu

C lna=2a+1)x), -1 2x,'
R ol Uty B

Para @ = 2, la Ec. (D) se transforma en la Ec. (C) si (k;); = Y2k,. Entonces la
prueba para este mecanismo es determinar si las dos comidass para @ =10y @ =
0.5 se encuentran en linea con los otros datos en una grafica similar a la Fig. 4-3
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0 dan el mismo valor de (k),. Los valores de (k,); se muestran en la Gltima co-
lumna de la Tabla 4-6. Es evidente que los resultados para la corrida con g =
1 .0 y 05 estan bastante alejados del resto de los datos. Por tanto, ningin meca-
nismo de primer orden es satisfactorio.

Si se prugba un mecanismo de segundo orden, suponiendo de nuevo que to-
dos los vapores de azufre estén presentes como §,, la ecuacion de disefio es

S—

v dx, , J' dx,
Fl kZPCH‘pSz k2 yCHAyS)

__.J dx
= ky H{{1/( 1+ a)] = x}{{a/(1 + a)] = 2x,}

Esta expresion puede simplificarse e integrarse para transformarse  ep?
vV _a+1 " dx
E - ki (1=x)a=2x)
1: [m(l —-rl) In {1 - x,)] (E)
- N para g = 2

La Fig. 4- 4 muestra una grafica de [(a + 1)/(a == 2)] x{In[1 == (2/a)x;] =

In(l == %)/ 0 # /(1 = x;) enfuncionde ¥/F con a = 2, para los datos experi-

mentales. Es ewdente que esta correlacion constitye una mejoria con respecto a

las anteriores, puesto que el punto para a = 1 .O estd cerca de la linea recta. Sin

embargo, el punto para @ = 05 no se corelaciona satisfactoriamente. En base a

esta investigacion preliminar y despreciando las especies S y S5, se concluye que

una velocidad de segundo orden es més apropiada que una de primer orden.

El siguiente ejemplo se refiere a reacciones multiples donde todas ellas excepto
una son muy réapidas. En estas condiciones solo existe una constante de velocided; el
grado de werificacion de las otras reacciones estd determinado por. las constantes  ter-
modinamicas de equilibrio (véase la Sec. 1-4).

Epmpo 4-6. Muelva a analizar los datos del Ej. 4-5 tomando en cuenta la exis-
tenciade Sy, S v S;.

@ Suponga que el S, es la especie de azufre en fase vapor que reacciona con el
metano de acuerdo a una ecuacion de velocidad de segundo orden.

(b) Compruebe si una ecuacion de velocidad de segundo orden con  § o § 'y
CH, seria mas adecuada que la de §,.

soucion: (g) Para tomar en cuenta la presencia de las especies S 0 Sy, Su-

pondremos condiciones de equilibrio entre  §,, S, y S, usando las siguientes
constantes de equilibrio a 600 °C:

iLa Fg, (E) es indeterminada para g 2. Por tanto, es necesario sustituir

g=2antes dela integra-
¢idn y obtener la solucién particular.
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Fig. 44, Prueba para el mecanismo de reaccién de segundo orden

1Sg—S; K, =0.930 (atm)**
S-S, K, =0.669 (atm)*

Esta informacidn, junto con la estequiometria de la reaccion, puede
usarse para desarrollar expresiones parecidas a las Ecs. (B) para la relacién
entre ys 0 yey, Y la conversion. Supdngase que a la entrada del reactor hay a
moles de vapor de azufre por mol de metano. Sin embargo, @ son las moles
totales de azufre consideradas como §,, no la suma de las moles de S,, S5y

Sg. Si @g, By Y 71 representan las moles de S,, Sg y S que entran al reactor,
las moles totales de azufre consideradas como S, seran

a=ag+ 3f, + 4y,

En el punto del reactor donde la conversion sea X, las moles de cada
componente seran

CS;=x

H,S=2x

CH,=1-x
S;=a
S¢=p8
Ss=7

Total moles = a + f+y+2x + 1
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la conesin  x ha Sib cefinice en ®minos del meno que reacciona.
También puede escribirse en términos del azufre utilizado, lograndose asi
una correlacion entre X, a, 8Y ¥. Si (§;) representa las moles totales de
azufre (consideradas como §,) presentes en cualquier punto del reactor,

x = Ha =(S,)]
pero
S;=a+3f+4y
luego,

x=1;1%¥;1z (A)

Deben existir dos relaciones adicionales entre X, a, 8y ¥, debido a los
equilibrios de disociacion:

o

o ps: ySz - -
R s i
— pSz_ ySz x
0.669 -pg) T“ﬂl.‘!(a + B+ y+2x + 1)2|‘3 (€)
Las Ecs (A) a (O pemien la evaluaddn de a’ﬂy.yawamiercxmr-
Sion 'y proporcion ce - reactantes a. Lep ls fracdiones molaes s obtienen
inmediatamente mediante las expresiones
Yoo = TP+ +x+1
» 1= X
Yena "a+fAy+2v+1
Paa ilusrar el sgundo méido e caleulo, comsicere e a=2A e
da del reactor, x = 0.0 y las Ecs. (A) a (C) toman las siguientes formas
2=+ 38+ 4y
.',lv-‘(z + ﬁ -+ Y 4 |)34 = _a._._
¢ 093
1/3 o i T
B¥a+ B+y+1FR = oo
Resolviéndolas por tanteos se obtiene
0.782

a=10.782 Vs = o = 0.360
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- Vs, _ 0340 _
B =0340 3171 = 0.156

v = 0049 Voo o 009 _ 003
2171

1.000
CH4 = 1000 Yeu, _7:[7—- = 0461

Totl = 2171 ),y = 1000

Las fracciones molales que corresponden a cualquier conversion
pueden evaluare de la misma manera. En la Fig. 45 se muestran los resul-
tados de tales cdloulos, graficando la composicion de la mezcla reaccionante
en funcion de x. La informacion sobre otros valores de @ se obtiene en for-
ma analoga.

<
w

0.4

s

& Proporcion mnch\

—
ﬁ-dc reactantes, moles de /\:
024+ | §; por mol de

CH, = /

Temperatura = 600 ©

Fraccion molal, »

gs

E

P

s,
02— /

/T
G

'\al

Fracéon moal, y

o
2

§
|

w

o
8

6 o ® W 08
Conversion dd  metano, X

Fig.4-§ Composicion de la mezcla reaccionante en funcion de la conversion para la
sulfuracion del metano.
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Eo proporiona los  datos necesarios para prober la expresion ce velo-
cidad de segundo orden. Sin embargo, el procedimiento de célculo emplea-
do en el Ej, 4-5 no es aplicable, debido a que la ecuacion de  disefio

Vool m _,.d'.t_'

L , (D)
Fo Kylo  Youds:

no puede integrarse analiticamente. Esto conduce a dos alternativas po-
sibles. EI método integral involucra la evaluacion gréfica de la integral en la
Ec. (D) para cada punto experimental, con el valor medido para la conver-

sion como limite superior de cada caso. Este procedimiento conduce a los
(x4

1
valores de ! dx,/ycu,ys, para cada valor de V/F, que se muestran en la

0
Tabla 4-6. Los resultados se dan en la cuarta columna de la Tabla 4-7 y en

(x¢)
forma grafica en la Fig. 4-6, con y/F, en las abscisas y [ o dx/Ycu, Vs, en

. . "0 8
s otbreds S mEsT0 D &S U interpretacion satisfactoria
de los datos, la Fig. 4-6 debe resultar en una linea recta con una pendiente
igd a k;, EsD resula evidne aendo fa Ec. O « reotkna en la siguiente
forma:

X dx , |74
| o=k

b -

YenyVs; F,

La grafica demuestra que esta condicion se satisface esencialmente.

El otro enfoque, esto es, el método diferencial, considera la diferen-
cacion  gréafica de los cios paa compaaios con la foma diferencial e la
Ec. D) Silsdas ¢ grafican enfomace  x, enfudin & V/F,, tal como
% hizo en la Fg 42 la pendiente & la anva es iuel a la velocided e reac-
cion. De esta forma, en base a la Eg, (D),

T 47  Prugha ce los mecanismos ok reacdn para la sulfuracion & metano.
(=)
[ dxu/?(*u..}'s.
Proporcién °
Corrida de reactantes VJF, b=2 ph=f b=8
% 2 3% 0762 m )
5 2 197 0347  0.89 664
il 2 956 0144 0350 248
5 2 956 0130 0315 223
5% 2 493 0.052 0.123 0855
15 2 197 0316 0.800 588
7 2 3% 0765 217 71
7 2 98.6 0.126 0303 215
L] | w 0315 17 m
m 05 9 0388 297 %8
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Fig. 4-6 Prucha para la euedin ce veloodkd r = Kk Pow, Ps,
v dx,
5) Trar
F‘ 2Youu)s;
dx, o,
aAVIE) pendiente = K’ Yy, Vs,
Si % toma la pendiene a varios valoress e conversion en bee a la Fig. 42 y G
la Fg 45 s len los valores comespondientss de yc&yys,repiﬁemoatepro
0 paa Cah popoion de reacanes, & dispondd ce ua infomecion  bes-

tante completa relacionada con el efecto de la composicion sobre la velocidad.

Entorces, puece pobare la ecuacion r = k'ycy ys, Observando la constancia de
los valores caculados para k.
(b) Los resultedos ce la parte (@) indcn qe la sposcn e qe el S, ook

tab oo la eyece gpeom b anufre adivo en wn mEcETO B sgundo

orden, da una interpretacion satisfactoria de los datos de conversion. Sin
embargo, es importante conocer si se pueden obtener correlaciones igual-
mee buees Lponiendo e el Sg 0 ¢l S sn ks fomes reacives. Paa her
o esto, s ecuaciones ¢k diseflo, comespondientss a la Ec. (3-18), pra ls
Orss eyeces b anfe, s puedn esribir como sige

_\_/- £_ (xh dX,
Fl = k’6 YeueVs,
V 1 Jxh dx'
- F
-Fr:ka }’cm)’su ( )

Las Figs. 47 y 48 qe muestan les integrales e () y (F) en fuddn
de V/F,,se prepararon por integracion gréfica, usando la Fig. 4-5 para las

(E)
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‘relaciones de X, con yg Y Y. Los valores de las integrales se dan en las dos

Ultimes columnes de la Tabla 4-7. Vemos que, en contraste con la Fig. 4-6,

basada en el S;, los datos no forman una linea recta como lo requieren las

Ecs. (E) y (F). Ademés, los puntos para diversas proporciones de reactantes
no concuerdan. Podemos decir que un mecanismo de segundo orden basado
en el Sg 0 el § como la especie activa del azufre, no concuerda con los datos
experimentales.

(36.8)
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La ecuacién de velocidad de reaccion preferida es

r=k; PcuPs;

De la Fig. 4-6, la pendiente de la linea recta es 22 x 103 mol

g/(h)(cm®)(atm)2. Puesto que el nimero es igual a k,, la expresion final pa-
ra la velocidad de la reaccion a 600 °C est?

r=22x 10-3Pcu4Ps;

Conviene puntualizar que no es recomendable hacer una declaracion firme res-
pecto al mecanismo de la reaccién a partir de una cantidad limitada de datos como
de los que se dispone en el Ej. 4-6. Posiblemente es mejor considerar que la ecuacion
anterior es una interpretacion satisfactoria de los datos cinéticos. En los Caps. 9-12
se consideraran de nuevo los problemas para interpretar los datos cinéticos de labo-
ratorio en términos de la ecuacion de velocidad, al tratar las reacciones cataliticas.

44 Procedimiento de disefio-reactores de flujo tubular

Una vez que se ha establecido una expresion satisfactoria para la velocidad de reac-
cién, tal como se describid en los Ejs. 44 a 4-6, esta ecuacion de r se usa en el balan-
ce de mesa [Ec. (3-18)], para deteminar el tamaifio del reactor en funcién de la con-
version y de las condiciones de operacion.

Para reacciones multiples se sigue el mismo procedimiento que para una sola re-
accion. Sin embargo, en estos casos, la selectividad es tan importante como la con-
version. Uno de los métodos de resolucion consiste en formular un balance de masa
con respecto al reactor para cada reaccion. La seleccion de la especie sobre la cual se
basa el balance de masa es arbitraria, pero generalmente se selecciona un reactante o
un producto limitante. Una vez que se establece el grado de verificacion de la  reac-
ciébn para una especie, las cantidades de las otras especies quedan fijadas por la
estequiometria de la reaccion (véase la Sec. 2-1 donde la Unica varigble es el grado de
verificacion o la conversion). Por otra parte, se pueden escribir balances de masa
con respecto al reactor para cada una de las especies. Para algunos problemas (Véase
el Ej. 4-9), este procedimiento es mas simple que el establecimiento de un balance
para cada reaccion.

La primera parte del Ej. 4-7 ilustra el procedimiento para una sola reaccién. En
la segunda parte se considera un sistema de dos reacciones.

Ejemplo 4-7. En un andlisis de los datos de Kasell para la deshidrogenacion en
fase de vapor del benceno en un reactor continuo homogéneo, Hougen y
Watson!! reportaron las reacciones

10 & pek deeminer um eegla e adiveon edlend  velodced especifica ce - resocion k’ya
oies Empodes Paa e apecd ol pbeme v ROA Fser y 1 M. Smity & Eng. Chem.,
2704 (1%0)

10 A Huny K M Wi ‘Cemicd Process Princpks” \bL 3 Pig 86 Im Wiey &

Sons Inc, New Yok 1947.
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1. 2C¢He(g) - Cy, H )+H(g)
2 Csﬁe(g) it Clzlﬁllo‘(; - C::Hu(g) +Ha(g)

y las siguientes ecuaciones de velocidad:

r, = 14.96 x 106 1* 200:r(p§ _ P;)(Pu)
1

moles 1p de benceno que
reacciond/(h)(pie?)

PrPu

£y = 8.67 x 10513 200‘.7(%“ i J moles b de trifenilo o difenilo

K, ) que reacciond/(h)(pic?)
donde  py = presion parcial del benceno, atm
Pp = presion parcial del difenilo, atm
Py = presion parcial del trifenilo, atm
14 = presion parcial del hidrégeno, atm
T = temperatura, K
K, K, = oonsantes e equilbrio para les dos reecciones en tkminos ce pre-
Sones  pariaks

Los datos sobre los que estan basadas las ecuaciones de velocidad se obtuvieron a
Una presion total ce 1 @m y a temperaturss ce 1265 y 1400 °F, en i tho ce 05 plg
y 3 pies de largo.

S popore  diseflar wn reactor whulr que opere a ura presion ce 1 dm y a 1400
°F. (@) Determine la conversién total del benceno a di y trifenilo como funcion de
la velocidad espacial. (b) Determine el volumen requerido del reactor para procesar
10 000 1b/h de bencero (la alimentacion es benceno puro) en funcion de la conversion
total. Para obtener un panorama relativamente simple del método empleado en la
solucion, primero resuelva el problema suponiendo que solo tiene lugar la reaccion
1 y leo poech a la solucon complel, corsickrando s dos  reacciones conssar
tivas. € ¢Cudl e la veloddd espcdl a la cdl la concentracion e difenilo e ma
m? Spop Qe el racor opeam isoEMicamente y oe o hay oS  reaccionss
importantes.

SowctOn:  Puesto e el reactor es isotémico, les constanes ce - exiliorio Ky
K, tendran valores fijos. Estos pueden estimarse a 1400 °F mediante las
ecuaciones desarrolladas por Hougen y Watson, empleando los métodos
descritos en la Sec, 1-4. Los resultados son

K, =032
K, =0480
Ya Qe esos valoes o SN grances, les reaccionss inversss puedn s
importartes. A 1400  °F (108 K) las dos elocicedes, en #minos ok la velo-

cidad de desaparicién de benceno, son
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= (14.96 X 106} 147 pz — p_D_PL{)= ; ( 2 _ PoPu
r=( 10%)e (”" 0312) = 8B\P ~ o312 (A)
R | r
1y = BS7 <10% "7 paps= F508) = 361{papo - £%)  (B)
Paa cxh reecin ® pueck esoibir e ececin oFl tipp e Ec. (318
Si los balances de masas se basan en el benceno, las dos ecuaciones son:¥
V o rdx,
g VO e | C
2 (€)
V_jen (D)
F ') n

donde la conversion x; es el nimero de moles libra de benceno que desapa-
recen mediane la reaccion 1, por mol libra e alimentacion, v la conversion
X, & ¢ nimeo ce moks liba de benceno e cesapareoen medianke la reac-
cion 2, por mol libra de alimentacion.

S tomamos como base 1 0 mol e benoro que entra a reactor, ls mo-
les de cada componente con conversiones de X3y X, Son:

Hy = §x;+ x,
CiaHyo - Iy =X,
CeHg =1 = x, —x,
CigHyy - x5

Moles totales = 1.0
Pieso que el nimeo ce moles totales es il a 1 O, independienemente ¢k
los valores de x; Y X3, las fracciones molares también estan dadas por estas

cantidades. Si se supone que los componentes se comportan como gases
ideales, las presiones parciales son

Pu = 10(kx, + x;) = dx,* x,

Pn= 5-“1 - X3

pe=1-x —x;

Pr- X%
Con estas relaciones es posible expresar las ecuaciones de velocidad (A) y
(B) en términos de X,y X; cOmo

12 Puesto que la alimentacion es benceno PUI'0, no se necesita el subindice de FiFen,=F
= velocidad mgolal de alimentacion total.
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X, = X )(#x, + x
= 623[(1 - Xy - Xz)z - (§ . 02')¥(12 : 1)' (E)
X{3x%; + x
ry = 361 [(l =X = X)(3x5 — x; 260480 2) (F)
En principio, ks Ecs (E) y (F) puedn infroducie en las ecueciones ¢k
disefio © y D paa caloular las conversiones ¢ sdlica Xy Xy paa diversos
valores de V/F.
Sohucidn simplificada (se supore que T reaccion 2 mo e importne)
Puesto que x; =0, la Ec. (E) se simplifica en la siguiente forma
r= 623[(1 = x,)* = 0.801(x,)?] (G)
Esa eqmsbn pueck intoducie en la ectedién e disefio () paa integrar
directamente:
v_ ‘- dx,
F 628 J, (~x,)~0801(x,)*
f' dx,
=623 - 0.105x, )(1 — 1.895x,)
.~.. .9. “0 105x1
= H
623 ™ T1.895x, (H)
la Tl 48 muesra los valoes ce V/F oomegondiess a valoes s

cesivos de x; obtenidos por sustituciéon en la Ec, (H). Cada valor de V/F
represenia la relacion del vomen el reactor a la \elocidad e alimentacion

necesaria para obtener la conversion correspondiente. La Fig. 4-9 es una
grafica de los datos de la tabla.

La conversion de equilibrio es 52.8%, puesto que éste es el valor que
corresponde a un tiempo infinito. Se podria haber obtenido el mismo resul-
tado empleando la constante de equilibrio  k, = 0.312 para calcular el rendi-
miento deequilibrio por medio del método descrito en la  Sec. 1-4.

En muhs cos 0 & pek levar a co la integracion anelitica ok la
ecuacion de disefio [Ec. (C)J. Sin embargo, se puede hacer una integracion
numérica mediante diversos métodos .1 EI método de Euler es simple pero
puede conducir a grandes, errores. El procedimiento de cuarto orden de
Runge-Kutta reduce este margen de error sero requiere célculos més labo-
riosos y complicados. llustraremos ambos métodos en este caso elemental

13 Paa uma dcscripcién de los  métodas numéricos para 1a resolucion de ecuaciones diferenciales, véase
“Apllied Numerical Methods, Pag. 33 Brice Canahan, H A Luher y James O Wilkes, John Wiley
& Sons, Inc., New York (1969)y “Digital Computations for ~ Chemical Engineers,” P#g, 86, Leon Lapi-
dus, McGraw-Hill Book Company, New York (1962).
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Tabla 48
L moks b ce V/F, pies* (h)/
g'esoompues(as/ 1% (mcﬁl o \eoueg "

i ) ﬁmal h

(s o]

00 00179 21200

02 0.0409 9.280

0.3 0.0725 5230

0.4 0.123 3.080

0.5 0.260 1460

0.52 0.382 990

0.528+ 7] 0

% Condicones e eqilibrio.

en el que es posible comparar con la resolucion analitica. En los ejemplos
del resto del libro usaremos normalmente el procedimiento mas exacto de
Runge-Kutta, refiriéndonos a este ejemplo para las ecuaciones de trabajo.
Tanto el método de Euler como el de Runge-Kutia se prestan sin problemas
a la programacion computarizada. Cuando ya se dispone de un programa
para el procedimiento Runge-Kutta, la resolucién de las ecuaciones de tra-
bajo, que son bestante complicadas, no requiere un esfuerzo personal  signi-

ficativo.
0.6
0.5
% 04
g
g 0.3 #
3
£ 0.2 —
£ Sowadn  smpificadia
z Famah ¢ difenilo
S 0.17 i unmie)
0 0 02 I 03 04
V/F, pie’(th)/mol
100006 4 3opo 2000 1000
h-t
Fig. 4-9 del benceno simplificada).

Deshidrogenacion (solucidn
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En el método de Euler, se supone la velocidad promedio, , para un incre-
mento de la variable independiente; en nuestro ejemplo, esto es, A(V/F).
Entonces, la Ec. (C) puede escribirse en forma de diferencia como

AX, =ty A(V/F) (1)

El procedimiento de célculo se ilustra determinando x; para el primer incre-
mento de V/F, empezando a la entrada del reactor. La velocidad a la entra-
da esta dada por la Ec. (G), con x; = 0:

(ry)o = 6.23(1 0) = 6.23 moles 1b de CgH,
convertido/(h)(pie®)

Se selecciona un incremento A( V/F) = 0.0179 pie*/(mol 1b de
alimentacion)(h), de tal maneraque corresponda al primer resultado tabula-
do en la Tabla 4-8. En el método simple de Euler, la velocidad a la entrada

&l inoemeno  V/F oomesponde @ 1. Enioness, la conversion a la slida ol
incremento es, de acuerdo a la Eg. (1):

(xy); = (x1)o + Ax, =0+ 623(0.0179) = 0.111

La velocidad a la salida de este primer incremento es, en base ala  Ec.(G),
(ry)r = 6.23[(1 = 0.111)* = 0.801(0.111)*] = 4.85

S pek obeer n rxitdo més peco medane el méodo  modificado

e Euler En esta modificacion, e valor ce r, ® oosicea oo el pomedo
aritmético de las velocidades de entrada y salida del incremento; es decir,

_(ry)o+(ry), _ 623 +4.85
2 2

Con este valor revisado, la conversién a la salida del incremento es

F, = 554

(x1); =0+ 5.54(0.0179) = 0.099

Paa ilustar el méodo ce RungeKutg, efeduamos los clloulos para el
mmo  primer incemento.  La Ec. © pek esribie en foma diferencal
como

dx,
‘W=rl(’:l) J)

Para una variable dependiente (x,), las ecuaciones de trabajo son:**



202 [ngenieria de la cinética quimica

k0=A(V/F)r1(x,_) (4'6)
k1=A(V/F)l'1(X1.+ko/2) (4-7)
ka = A(V/F)ry(x, + ki 2) (48)
ks = A(V/F)ry(xy,+ ks) (49)

donde ndesigna al navo incremento de V/F. El término & (x,, + k/2) indica
que la velocidad de reaccion se evalla a una conversion de X = X, + kg/2.
Usando estas ecuaciones, la conversion de salida del incremento n + 1 se
obtiene a partir de la conversién de salida del incremento  por medio de la
expresion

(xl)lﬂl= (X|).+ %(ko"‘ 2k|+ 2k2+ k;) (4-10)

Empezamos 10s ¢ajculos @ 12 entrada del reactor (n = 0) y se selecciona

A(V7F) = 0.0179. La velocidad a la entrada del reactor tiene un valor ya
calculado de 6.23. Entonces, en base a la  Ec.(4-6),

ko=00179(6.23) = 0.1115
A partir de la Ec. (G),
ry{x,, + ko/2) = r;(0 + 0.1115/2)

= 6.23[(1= 0.0557)" = 0.801(0.0557)?]
= 554

y de la Eg, (4-7),
k=00179(5.54) = 0.099
Los valores determinados de Ay k3 se determinan de manera similar:
ky = 0101
k, = 0.100

Finalmente, se usa la g, (4-10) para determinar la conversion de salida del
primer incremento. De esta forma,

(x1)i= (x1)o+ &lko+ 2ky+ 2ky+ k)
=g+ %(0‘]114. 0.198 +0.202 + 0.100)
= 0101

Pobmes ya resumic los resultados  obenidos oon los  diversos  métodcs,
La integracion analitica (el resultado correcto) nos dio  x, = 0.100 con V/F
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=0.0179. Con el método simple de Euler, x, = 0.11, esto es, un error del
11%. EIl procedimiento modificado de Euler y el método de Runge-Kutta
procljeron  resutados ce Xy = 009 y 0101, respectivamente. Estos dos re-
sultados estan dentro del limite de 1% de error.

Cn oouiea e los méodos ruméicos, el Siguiente peso consise en
repetir los calculos para incrementos sucesivos de  V/F hasta lograr la con-
vesion decach Los emorss & aumukn a medch e ameta e nimeo
e incementos, en especial en el a0 del Mmoo simple de Eukr Ademés
ls inegraciones numéics & tomen M prediss a medich e & dismine
ye la magnitud del incremento.

Solucion correcta (se consideran ambas reacciones). Al sustituir las
ececiones e wvelodced B) v () en las fomes ciferencides ce los belances
e mea comepondientss, Es € y (D) = obtiere

155 i
ﬁ?‘)’n(xm): LI =X = xp) _MM+ ) 1
(K)

45 X+ X
E(V;F) = 1y(xy, X) = 361 [(1 = x; = x5 )(3x; = x,) -{ﬂiﬁ_z)

100

(L)

Estas dos ecuaciones no pueden integrarse independientemente, pues 1,y 5
son funciones tanto de x; como de x,. Por tanto, es adecuado proceder a
una resolucién numérica. Puesto que existen dos variables dependientes (X,
Y X,), las ecuaciones de trabajo son diferentes a las usadas en la solucion
simplificada. llustraremos tanto el método modificado de Euler como el de
Runge-Kutta.

Para el método modificado de Euler, las Ecs. (K) y (L) se escriben en
forma diferencial como

AX, = Fy A (M)

AX, = Ty A

(N)

El procedimiento se puede ilustrar calculando x, y x, para el primer incre-
mento de A(V/F) empezando a la entrada del reactor. Las velocidades a la
entrada estan dadas por las Ecs. (E) y (F) con x=x =0,

r, =623(1- 0) = 6.23 | moles Jh de C,H, convertido/(h)(pie?)
12, = 361(0)= 0

Se selecciona un incremento de A(V/F) = 0.005 pie3/(mol Ib de alimenta-
cion)h). Paa inidar los  célculos las velocidadks inicidless s toman como los

= H=
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valores promedio en este intervalo. Entonces, al final del intervalo, y de
aved on s Bs M y (N) las conversionss son:

X1, =0 0.005(6.23) =0.031L9
Xy, =0+0.005(0) =0

Las velocidades al final del intervalo son, en base a las Ecs. (E) y (F),

- . 210031157, 5.8
ry, =623 [(1 003115) T 030 6.23(0.938) =
. = 361 [(1 = 003115)(003“5 o”= 00544

De acuerdo‘con el método de Euler modificado, los mejores valores de las
velociddes en e pimer incemento de A( V/F) sn los pomedics aitmét-
cos de las velocidades de entrada y salida del incremento. De esta forma,

F = (’1)0 + ("1)1 6234 584 ]
!

(rZ)O"'(rZ)l 0 + O 0544 0.1

T
ol

Con estos valoes revisados y de acuerdo a s Ecs (M) y (N), s conver-
siones al final del primer incremento son:

X1, =0 +0.005(6.04) = 0.0302
Xz, = 0 4+0.005(0.0272) =0.0001¢

Las ecuaciones de trabajo para el procedimiento de Runge-Kutta para
dos variables independientes [x,y X, en las Ecs. (K) y (L)}son:!*

ko = A(F)"n("t » X2,)

Vv
mO = AOF rz(xl., XZ.)

( : ! (4-12)
(

15 |hid.
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k m,
kz OFrl xl.'f‘?.x!"}'T

k m
m::AO"F’: rz x1_+3'.x;_ +Tl) '

(4-13)

V
ky = A('}'-}}l(xl, + Ky, Xy, +my)
(4-14)

v\
my = A(F';Z(xl, +k,, X, + m;)

Un término como ry(x, + k;/2, X, + m,/2) indica que la velocidad de
reaccion esta evaluada parallas conversiones X, +ky/2 Y X, +m,/2 a partir
de la Ec. (E). Usando estas ecuaciones para los valores de k y m, X; ¥ X, para
el incremento.n + 1, se obtienen de las conversiones a 1 a partir de las
EXPresiones:

Xpor = X3, + §lko + 2Ky + 2k + ky) |

4-15
Xape1 = X2, * &(mg + 2my + 2my + my)| (13

Las velocidades a la entrada del reactor son las que ya se calcularon:
i(x,, X;) = 6.23 v n(x,, x,) = 0. Para el incremento  A(V/F) = 0.005
pie?/(mol 1b de alimentacion)(h), la Ec. (4-11) nos da

ko = 0.005(623) =0.0311
= 0.005(0) =0
Estos velores de k, Y m, son Iosqueseu&anahoraparaevaluar noon x, *
ko/2y X, + my/2. Entonces la Ec. (4-12) nos da

ky = 0.005(6.03) = 0.0302
= 0.005(0.0277) = 0.00014
Este procedimiento se continlia usando  k, Y m, para evaluar k, y m,, €tc., en
base a las Ecs. (4-13) y (4-14). Los resultados son:
k= 0.005(6.04) = 0.0302; k4 = 0030216
= 0.005(0.02684) = 0.00013; m, = 0,0001316

Finalmente, se obtienen las conversiones al final del primer incremento
usando ¥/F = 0.005 a partir de la Ec. (4-15),

!6k3ym,migﬂaa k!ymilmmgmm(ﬁ)ﬁ)mﬂeaqeksmmgnmuy
lntzs. E$0 o sempre e cieto en todes los casos.



X6

Ingenierfa e la cinética

Tabla4-9 Valores de conversion y ce

quimica

Xy, =0+ {0.031 1+ 2(0.0302) +2(0.0302) + 0.0302] = 0.0302
x5, =0+ 3{0 +2(0.00014) + 2(0.00013) + 0.00013] = 0.00011

Estas conversiones para el primer incremento son esencialmente iguales a
las obtenidas con el método de Euler modificado, que es més simple. Sin
embagy, a medih qe ameia e nimeo de incementos, el procedimien
to de Runge-Kutta suele ser mas preciso.

Al repetir estos clloulos para incementss Suessives & chienen los re-
sultados desde cero hasta la conversion de equilibrio que se muestran en la
T 49 y en la Fig. 410. Las velocidedes espaciales, (V/Q) * con a
patir de la Ec. (323 y % besn en ura velocidd ce flujo evaluadaa @ °F
y 1 &am.

(b) El volumen del reactor necesario para procesar 10 000 1b/h de benceno

puede calcularse a partir de los datos de  V/F en la Tabla 4-9. Por ejemplo,
paa una conversion total e 41.7%, V/F =012 y ¢ voumen del reactor s

v= 0.12F = 0.12 10%0 © = 154 pies®

Si se usara un reactor tubular de 4 plg de DI, se requeriria una longitud
aproximada de 175 pies. En la Fig. 4-10 se muestra también la curva
completa del volumen en funcién de la conversion total.

En la Tabla 4-9 se muestran la conversion total de equilibrio de 49.6 +
9.1 =58.7% y la composicién de equilibrio en forma de valores de  ¥/F en

V/F /2 |q deshidrogenacion del benceno.

Velocidad Conversién Composicién de la mezcla (molar)
espadal

ViF h! Xy X2 X CHy CyHy,e CHye Hy
0 Pe) 0 (- 0 1.000 0 0 0
0005 75 800 00302 000011 0030 0970 00150 000014 00152
0010 37 900 0.0586 0.00051 0059 0941 00283 000051 00298
0020 B % 0110 00018 0112 08838 00534 00018 00571
0040 9500  0.197 o062 0203 0797 0092 00062 0104
0.060 6320 0.264 00119 0276 0.724 0120 00119 0143
0.080 4740 0.316 0.0180 0334 0.666 0140 00180 0176
0.100 3790 0.356 00242 0.380 0620 0154 00242 0202
0120 3160 0.387 00302 0417 0583 0163 00302 0224
0140 2 710 0411 00359 0447 0533 0170 00359 0241
0180 2110 0446 00459 0491 0509 0177 00459 0.268
0220 1720 0.466 00545 0521 0479 0179 00545 0289
0.260 1460 0478 00614 0540 0460 0177 00614 0301
0.300 1260 0487 00671 0554 0446 0175 0 D61 I 0.310
0.400 950 044 00770 0571 0429 017 00770 0.324
ot 0 0.4% 0091 0587 0413 0157 0091 0339

# Condiciones de equilibrio.
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Fig. 4-10 Deshidrogenacion del benceno.

el infinito. Estos resultados podrian haberse obtenido también de las Ecs.
(E) y (F). De esta forma, en el equilibrio, f; =0, =0, y

(x; = x2)x, + x3)
l=x—x) = 0312

xa(dx; + x;)
0.480

(1 — x; — ;)% — x;) =

La resolucion simultanea de estas dos ecuaciones arroja valores de Xy =
0.4% y x; = 0.091.

En la Fig. 411 & muestan ls \elocideces ce cach reaccion en funcion
de ¥/F. En ambos casos, las velocidades tienden a cero a medida que V/F
aumenta. La velocidad de la reaccion 2 también tiende a cero con valores
bacs e V/F, debido a qe el benceno e peneta dl reactr no contiene di-
fenilo.

(c) Las cuatro Gltimas columnas de la Tabla 4-9 dan la composicion de la
mezcla reaccionarme. Con una velocidad de alimentacion fija, los valores
cada vez mayores de ¥/F corresponden a un desplazamiento a través del
reactor, esto es, a un aumento del volumen de la unidad. Por tanto, estas
columnas indican la foma en que vaia la composicion con respecto a la po-
scion en el reactr Niee qe la fraoddn molar el benceo disminuye en
foma  comtinua a medh qe la mexh o & despeza en €l rERC-
tor. mentes e el ontenido ke difenilo llega @ n mAdo a W valor ke la
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40 \Hoodeos e reacdtn pera la ceshidogprean ddl bencero

velociced especial ke 1720 h-1, fiico de la concentacion e un producto in-
medo en reaccionss CONSECUves,

El Ej. 4-7 ilustra el procedimiento de disefio para un reactor continuo homogé-
neo oprando a temperdura y presion consiantes. Quendb la presion varia y la velo-

cdd de rmeccion carbia  significativamene con  la presign  (componentes )

Cebe tomae en centa la calda de presion en el reactor E méodo paa lograr esto

no implica nueves principios. En comparaodn an el cao del B 47 las diferencias

M Mo Sige:

1 Dee omae en cena 6 efecto ce la presion sobe la velooided e la reaccion,

e e win s Es Ay B el e ® y P qe estn besaks en 1
atm de presion.

2. Se puede aplicar el mismo procedimiento aritmético de aproximaciones, excepto
que habra que calcular la presion en cualquier punto del reactor, para usar el va-
lor apropiado en las Ecs. (A) y (B).

Las variaciones ck presion & ceben a fricciones, carhics e enargia poiencial 'y

@mhios de enagia cindtica en los procssos ok flujo en el reactor Por tanto, la caida

b presitn peck calodlare a partir ok la ecsdtn e Bemoulli oo relaciones aux-

liares adecuadas, tal como la ecuacioén de Fanning para la friccion; Puesto que la

cach b prsion e bestne peopeta paa e flio en tberas vadks, qe & el

wal e ls rectoes homogness e efeco e la presin puede desprediae en ak

s caos. No obstate, no sempe e posible hacedo. Por eemplo, €l fracciona

mieo ®Bmico b hidocaburss (Cacking) ® lleva a o hecendo pesr el fluido
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por tuberias que puedn

terer longitudes B cientos e pies, y en tales s, la caca
(e presion pueck s odl odkn de

100 1b/plg? a e presin asolua ce 500 1b/plg*abs.

FACTORES CONTINUOS IDEALES DE TANQUE CON AGITACION

Paa la operadidn b esiado esiable ce un ol reactor ickel e Bgue con agitacion,
los balances de masas de las especies que se desarrollaron en el Cap. 3son la  Ec.
(34) paa velocidecks e flujo desiguales pera la dlimeniecion y el efiuenie, y la Ec.
(3-5) cuando dichas velocidades son iguales. Estas ecuaciones algebraicas pueden
usarse para calcular la concentracion de salida obtenida para un cierto volumen de
feedor y e elodded e dimentadion e e Q. La \eoddd ce producdion N6
condarte en todo el reactor y comesponde a las concentraciones v la temperaiua en
el efluente. Andlogamente, las concentraciones en el reactor son iguales a las del
efiuente.

Peso qe la temperaia ole ser igual en todes s partes ce ese tipo de reac-
tor, sempre & loga e opercion isotérmica aeo pevakon ks condciores e
estado estable. Sin embargo, la temperatura del reactor puede diferir de la corres-
pondiente @ la comiente ce alimentacion, bien sea debidoo a cor ce la reaccion o
inecarbio ¢k energla ocon los alrededores. Por tanto, el traiamiento que e discuti-
rd en et cpfulo estard restringido. a los caos en los qe la comiene e dlimentz
an y el reacor estn a la msma emperaua. (Bl oo més gered ® cosicead
en el Cap. 5, junto con el comportamiento no isotérmico.) Bajo estas condiciones,
Q. sera igual a Qy, a menos que la densidad de la mezcla reaccionante cambie con la
composicion. Si se dispone de datos de densidad en funcion de la composicion, de
ol maea qe & puech caloulr Q. a partir ce Q, epek wrla  Ec. (34), qe e
mas general. Para velocidades de flujo iguales, la Ec. (3-5) muestra que el factor
clave para determinar el funcionamiento de un reactor es el tiempo de residencia
promedio ¥/Q, envez de V' y Q por separado. En contraste con un reactor de flujo
tapon, en un reactor de tanque con agitacion existe una distribucién de tiempos de
residencia. Esta funcion de distribucion se estudia en el Cap. 6.

Eh la Ec. 45 = oomsidkran los ssemes ok un solo reacior e tngue oon agii
cion. Después se discuten los tanques con agitacion en serie  (Sec. 4-6), seguido de
una comparacion de reactores de flujo tapén y de tanque con agitacion  (Sec. 4-7).
Finalmente, se presenta una breve descripcion de la operacién de estado no estable
(emicortinucs) ce los reactores e tanque (Sec. 49).

4-5 Reatorss ce un solo tangue oo agitacion

El funcionamiento de la operacion de un solo reactor se ilustra con tres ejemplos
consistentes en e sola operacion, dos reecciones en seclendia Y n sitema e poli-

meizaoén ce reeciones mtiples. El cAoulo de las conversionss Y I selectivide

des es méas simple para un reactor de tanque con agitacién que para un reactor de
flujo tapon. Esto se debe a que generalmente es més facil resolver un conjunto
de ecuaciones algebraicas de la forma de la  Ec, (3-5) que integrar un conjunto de
ecuaciones diferenciales de la forma de la Eg, (3-17).
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Ejemplo  4-8. Eldridge y Piret!? han investigado 1a hidrélisis del anhidrido acé-
tico en reactores de tanque continuos con agitacion para un volumen de 1800
cm? a temperaturas de 15 a 40 °C. En la Tabla 4-10 se muestran sus resultados
experimentles pa  dversss  velooidedes voumétics de flujo  de  dlimentadion
Las determinaciones independientes de 1{a velocidad de la reaccién que llevaron
a cabo estos investigadores, a partir de datos obtenidos en otros experimentos
efectuados en reactores intermitentes, dieron como resultado las siguientes
eeconss (e pimer oten paa la \elocidad b desaparicion b anhickido en

moles g/(cm?*)(min).

00567C a10°C

00806C a15°C
T=204580C a3 °C
0380C  a40°C

donde C es la concentracion del anhidrido acético en moles gramo por
centimetro clhico.

Calcule el porcentaje de hidrolisis para cada corrida, y comparelo con los
valores obsenvados Qe e repoan en la tbla En todos los casos, la temperatr
ra de alimentacion fue la misma que J]a de la mezcla reaccionante. Ya que las
concertcionss son- bejes, puek considrare e la cersiced bl solddn e
constante.
soruczON: La reaccién de hidrélisis,

podia eyease e flee cb gudo orden. En ese cam, puesb qe € em
peaon  soludiones  clluicks, la oonceracion del apa es esencamene  corsan-

T 4.10

G @ ¢

anhidicb a la en- volisiiia o7 b hidroliss

tah, moles/cm? /s ' o atidib 7, °C
21x 1074 3B 253 15
14 x10 “ 582 H 2%
13rx 107 ki 48 25
1.08 x10°* % i 0
835 X 10': ‘113%0 164 10
95X 10~
095 x ?0 y 50 %) 4‘00
187x 10°¢ 500 %3 40
202 10°4 & 882 0

1y, W. Eldridge y EL Pirct, Chem. Eng. Progr., 46,290 (1950).
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e, de maeR e U enadion de pimer oden e satisfactoria La Ec. (39 &
aplicable, pues la mezcla reaccionante es un liquido de densidad constante.

Sustituyendo la ecuacion de velocidad r = kC en la Ee. (3-5) y resolviendo
la expresion para la concentracion de salida G,

Co Co

G £ k(V/0) = T+kD

La fraccion de anhidrido hidrolizado, y, es igual a  (Cy== Cy)/C,, de manera

que
r=lo T T ()
La Ec, (A) puede utilizarse para determinar el porcentaje hidrolizado (g
ones) dse @, hesk la consane de velodded ce reaccion. ESD es, par la

primera serie de datos de la Tabla, a 15 °C,

1800 ..
k=00806 min~' 0= == min
k@ = 0.0806 %%9 = 0.384 (adimensional)

Sustituyendo en la Ec. (A) da

y=1- 15ug— = 0277 0 27.7%

Esto concuerda razonablemente bien con el valor experimental de 25.8%.
la Tbla 4-11 muesta los resuldos b clloulos similres para ot seie ce
datos. Los valores calculados se basan en el concepto de mezclado continuo y
completo y, por tanto, en la suposicion de que la composicion y la temperatura
o condaes en toda A mesa La concothncia ente los  resultados  caleulados
y los experimentales es una medida de la validez de la suposicién de mezclado
compkld.  Pedn empleare preebes oon agitacion uoshvamene s ke pe
ra estudiar el nivel de agitacion requerido para una mezcla completa. MacDo-
nald y Piret*® han hecho esta clase de estudios para un sistema reaccionante de
primer orden.

Ejemple 49. A presiones elevadas, el acrilonitriio y el isobutileno reaccionan
homogéneamente para formar aminas, con las que se obtienen polimeros de
popedeces muy  expecides. La pimera reccion  poduce ue moncaming, Qe
subsecuentemente reacciona con acrilonitrilo adicional para formar una  djami-
na. Las dos reacciones son:

W R W. MacDonald y E. L. Piret,Chem. Eng. Progr., 47, 363 (1951).
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Tabla 411
\m .y e s
L ® %y & hidlisis
alimentacidn, Bxpaimad clouiada e la A ge.
c¢m*/min
378 258 211
5 kel »
% 408 438
556 B 5
490 i m
515 50 4
540 57 59 -
500 it 518
& & &

B A ky M
1. H,C=C(CH;); + H,C=CHCN — H,C=C(CH,)CH,CH,CH,CN

M A
2. H,C=C(CH,)CH,CH,CH,CN + H,C=CHCN

oD CH,CH,CH,CN
— H,C
CH,CH,CH,CN

El producto deseado es la diamina. También se forman compuestos de alto peso
molecular  (como  subproductos  indeseables),  probeblemente por  polimerizacion
de la diamina. Se despreciaran estas reacciones de degradacion.

Determine la conversion de acrilonitrilo (A4) a monoamina (M)ya diamina
(D) en funcion de la conversion total de acrilonitrilo  (4). Ademas, calcule la
conversion de isobutileno (B) y la selectividad total de la diamina a monoaming,
ambas en términos de la conversion total de acrilonitrilo.

Se planea usar solo el reactor de tanque con agitacion que opera  isotérmica-
mente, con una compoasicion de alimentacion de 3 moles de isobutileno por mol
de acrilonitrilo. Supdngase que el cociente de las constantes de elocidad de las
dos reacciones es ky/k, = 2. Suponga ademas que ambas reacciones son de se-
gundo orden a jrreversibles.

SoruciON:  Puesto que sblo se dan cocientes de constantes de velocidad, no es
posible calcular los volimenes de reactor para velocidades de alimentacion y
conversiones especificas. Sin embargo, tal como lo ilustran los reactores por lo-
tes del Ej. 2-9, si es posible determinar las selectividades.

Las ecuaciones de velocidad de segundo orden en términos de la desapari-
don de las especies indicades son

ry=k,C,Cy+k,C,C,=velocidad de desaparicion del acrilonitrilo A
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rs=kiC,Cp (B)
tw = ~k;C,Cp+ kyC,Cy (€)
= -k,C,Cy (D)

Bl gsbindice e s dimira por simpliciced, pero todes las  concentracioness  cormes-
ponden a la corriente efluente.

S puedn esoribir ececiones ce belance ce mesa del tipo e la Ec. (39 px
ra cada una de las dos reacciones. Usando como variables el grado de verifica-
an de la ration F (Bee la Sec. 2-1), ess dos ecledOnes pueten expresare
en términos de las dos variables. Sin embargo, resulta mas simple resolver este
poblema esoiblendo los belanoes o e paa las esecies B, My D, paa des
pués usar los dos cocientes de estas tres ecuaciones. Usando las ecuaciones de
velociced ce (B) a (D), & aplica la Ec. (35) a les especes B M y D y & obtiere

Ca. =
g lanr, = ke, ®)

O—Cu

T: e =~k C,Cp+ leAC“ )
0=C
D = rD=—k2CACM (G)

El cociente de las Ecs. (F) a (E) elimina @, y proporciona una relacion entre
Cu Y Cs:

C H
Cu:(k, wk;)Cp+ k; Cy, ° (H)

Dividiendo esta ecuacion. entre Cj, se obtiene

gu - kl(CB/CB;)(l - CB/CBI) (l)
€y, (ky = k3)(C3/Cy,) + k2

La conversion de isobutileno es
Xp =1 -CB/CB;
Por tanto, en términos de xg, la Ec. (I) se transforma en
Cu (1= xp)xs
Cy, = x5 t afl = xp)

do_nde a = ky/k,. Deseamos conocer la conversion . de acrilonitrilo a manoa-
mina. Esto es
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Xy = Cu _CuCy
M CA; C"rCM

De tal manera que al multiplicar (I) por (Ca/Ca,) se obtiene x,:

Cu ol — xp)xy (Cn |
Xog = ~ T ——
M Cay xp+a(l —x)\C ) (K)
Con wn procedimiento similar; €l cociee de ls B (G) a (E) prodee ua
relacion entre C, Y C, en términos de ¢,,. Usando la expresion [Ec, (H)], que ya

e oo pra Gy en Bmins e Cy, pockms evallar "p/Cyy. B0 cOdiee al
siguiente resultado para Xxp:

XD=

Cn X3 C

o= R [ QJ) (L)
A[ XB+d(l —XB)\CAI {

La conversion total de acrilonitrilo se determina escribiendo un balance to-

tal de mea paa el nitgeno, oue estd pesente en los compuestos A My D.B&
te balance es:

Cy=C,u+Cy+2C, (M)
Puesto que xx = 1= C,/C,, dividiendo la Ec. (M) entre C,, produce
X4= Xyt 2xp (N)
Sustituyendo x,, Y x, Por las Ecs, (K) y (L) se obtiene x, en términos de x:
(“J)""(’ i) ®)
Ls Ecs (K), (U Y(P) popocionan las diversss conversiones ce acrilonitri-

lo en términos de la conversion de isobutileno, xg. Por tanto, podemos selec-
clonar varics valores de Xg Y Cloulr X, XoY X, . Ess conversones indivioales
pueden graficarse en funcién de la conversion total de acrilonitrilo, para obte-
ner la solucion adecuada. En la Fig. 4-12 se muestran los resultados para =2
Y Coy/Cus = 3.

La selectividad total de diamina a monoamina es x,/x,,. ESte cociente se
muestra en la gréfica de la Fig. 4-12.

La poca conversién de isobutileno y la baja selectividad de  diaminaa mo-
noamina sugiere que, para una produccion eficiente, la corriente de salida
tendra que separarse, recirculando el isobutileno, el acrilonitrilo  y la monoami-
na a la alimentacion del reactor.

Epmpo 410, Se usa un reactor continuo de tanque agitado para la polimeri-
z0n homogfrea el mondmeno M. La weocidd voumética e fluo & Q e
volumen del reactor es ¥y la densidad de la solucion reaccionante es invariable
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Fig 412  Comersdn y sdectividd en un reactor ce fangue con agitacion.

oon repecd a la composicion. La concentracion del mondmeo en la dlimenta

an e M,. B poduo polimeizzdo & forme mediane ura etz e iniciacion

y wa e e reaciones consecutves e propegedidn. Bl mecanismo Gk reac

cion y las ecuaciones de velocidad pueden describirse como sigue, siendo P, el
mondmero activado y P, ..., P, las moléculas de polimero que contienen n
unidades mondémeras:

Iniciacion

M~ p = kM  moles/(tiempo)(vol)
Propagacion

P+ M =P

P+ M = Py

.............. r = k,P.M  moles/(tiempo)(vol)
P.+M-P+,

Todas las etapas de propagacion tienen la misma constante de velocidad de se-
gundo orden &,.

Suponiendo que se conocen los valores de  k;,k,, M,, QY ¥, obtenga expre-
soes pra (@) la conversion el mondmen, (b) la coneentecion . P, de polimero
en la corriente de producto, y (c) la fraccion de peso w, del polimero formado
(ésta es una forma de la distribucion de pesos moleculares del producto).
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souczON:  (g) La Ee, (35 e wiica y puece aplicase a cach polimero el pro-

ducto y al monémero. Resolviendo la Ecg. (3-5) para la velocidad (r = velocidad
de desaparicion del reactante, una cantidadpositiva) y aplicandola al monome-

ro se obtiene

B = M‘;,/—QM =M°B}_ = (A)

El mondmero se consume en la etapa de iniciacién y en todas las reacciones de
propagacion, por lo que su velocidad de desaparicion es

ta=kM+ kMY P, (8)

n=1 \

Combinando las Ecs. (A) y (B) se obtiene

Mo M kM +k,M3 P, ©)
n=1

Escribiendo la Ec. (A) para p, notando que ‘no hay p, en la alimentacion e
insertando las expresiones de velocidad apropiadas se obtiene

- 0-P, P
= kM kP M=t =
Eo peck evibie  oomo
kM =%l + k,PIM (D)
0
kM
b=y 5 m (E)

Anélogamente, los balances de masa para P,y P, son

P
k,MP,= 5 +k,P:M (F)
P
kMP,_,= 5 +k,P,M (G)

Despejando P, de la Ec. (F)y P,de la Ec. (G) se obtiene

k,MP,
Py= (l/HP +k,M (H)
_ k,MP,_,
R v
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Insertando la Eg, (E) en la Eg, (H) para eliminar P, y procediendo en forma
similar para Py, Py, .... P,.,, & posble eliminar tooes las ooncentraciones  inter-
medias:

kMRl ko
P l
"=k MYk, [T+ 10K, M) )

Todlizando tooos los belances e mem paa las expecies individleles  esori-
tas en forma de las Ecs. (D), (F) y (G), se obtiene una relacién simple entre la
concentracion del mondmero sin reaccionar y las concentraciones de todos los
polimeros  formados.

M=y LR ®)

Combinando este resultado con la Eg, (C) se logra una relacion entre M y M,

MO—M
4

= ky M+ kkoM?T (L)

Puesto que la conversién del monémero es

=M0—‘\4
M,

(M)
La Ec. (L) puede escribirse como
x= kB(1 =l + k,OMo(1 = x)} (N)

Esa s la repuesia ck la pimea pae del prodeme. Ndee e la conver-
Sn depence e la conentracion inicial  del mondmeo, &St como e las constan
tes de velocidad y de 8.

(b) Conociendo X, se puede determinar Ma partir de la  Ec. (M) para des-
pués calcular P, con la Ec. (J) para cualquier valor de a.

(©) La fraocin de peso e P, en ¢ polimero fomedo es el peso del palimero
P, dividido entre el peso total de polimeros producidos. Esto Gltimo es igual al
peso e modmeo e ha reaccionado. Si Wy & e po moeoulr del mondme-
ro, la fraccién de peso de P, es

L i’_nWO nP, (P)
" (MO-M)WO= Mo‘—
Sustituyendo P, por su expresion en la Eg, (J), la Ec. (P) se transforma en
k;n
Q)

= k(Mg = M) {1+ l/Jk M)\
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Las Ecs. (N) y (Q) se han usado para calcular la conversion y la distribucion

de pesos moleculares del siguiente caso ilustrativo:

Cosrsion x o fraccion ce peso w, en ¢ polimero

formado

ky= 102571
k, = 10% cm*/(mol 9)(S)
M, = 1.0 moles g/(L)

Los calculos se efectuaron para tiempo de residencia promedio (@ = v/Q)
de 3 a 1000 s. La Fig. 4-13 muestra la conversion y  w, para varios produc-
tos. En este intervalo de @la conversion aumenta de 3.7 a 97.3%. La frac-
cion de peso de Py disminuye en forma continua con respecto al tiempo de
residencia. Esto es de esperarse, pues w se refiere a la fraccion de peso del
producto (no al efluente total del reactor), y a valores bajos de @, el produc-
to sera casi todo Py. En el otro extremo, wy, €s bajo, pero aumenta conti-
nuamente, pues los productos mas altos (m > 10) no se forman en cantida-
des significativas. Se muestran también las curvas para dos productos
de peso molecular intgmedio, P, y P, Estas curves presentan  méximos a valo-
res intermedios de @,

Las curvas de la Fig. 4-13 ayudan a seleccionar un tamaflo de reactor
apropiado para obtener una determinada distribucion de productos. Por
ejemplo, si el objetivo es producir la mayor cantidad posible del trimero,
P,, el volumen del reactor debera ser tal que Bea aproximadamente 13 s,
Este problema no incluye la destruccion del polimero activo P, por medio
de reacciones de terminacion. Este caso es el mas frecuente y conduce a una
distibucion més simétrica de los pesos moleculares.  Denbigh®® ha estudiado
éste y otros problemas de polimerizacion.

1.0
il s
Conversién, x
0.6 . S
Py
04 P
P,
/'
0.2 P,
- P]o —
0 -t
1 3 10 100 1000
6.8

Fig. 4-13 Distribucion & los podces ¢ polimerizacion en un reactor de tanque con agita-

cion.

18K. G, Denbigh, Trans. Farada_vSoc.,43' 648 (1947).
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Este problema pudo resolverse utilizando simbolos debido a que se trataba de
ecuaciones algebraicas, esto es, de un reactor ideal de tanque con agitacion. El mis-.
mo problema en un reactor de flujo tubular requeriria la resolucion de una serie de
ecuaciones integrales, lo cual sblo puede hacerse con métodos numéricos.

46  Series de reactores de tanque con  agitacion

En alguncs casos puede ser deseable usar una serie de reactores de tanque con agita-
cion, donde la comiente de salida constitye la alimentacion del segundo y asi sucesi-
vamente. Para una densidad constante, la concentracién o conversion de salida
puede resolverse por medio de la aplicacion consecutiva de la  Eg. (3-5) a cada reac-
tor. MacDonald y Pjret?® han obtenido soluciones’para diversas expresiones de velo-
cidad y para sistemas de reacciones reversibles, simultaneas y consecutives. También
se han desarrollado procedimientos graficos. En el Ej. 4-11 se ilustran los tipos de
calculos que se utilizan para el caso simple de una reaccion, de primer orden.

Epmpo 411 Se planea hidrolizar anhidrido acético en tres reactores de tan-

Que con agilacion operando en serie. Supngase que cada uno tiene un volumen

Ok 1800 cm?, que la temperatura es constante e igual a 25 °C y que la alimenta-
cion al primer reactor es constante e igual a 582 ¢m?®/min. Calcule el porcentaje
de hidrélisis que se logra en cada reactor.

souciON:  De los resultados del Ej. 4-8, la fraccion hidrolizada en la corriente

de salida del primer reactor es de 0.328. Si la concentracion del anhidrido que
sale del primer reactor se designa por C, Y la del segundo reactor por G,, la Ec.
(3-5) aplicada al segundo reactor se transforma en

Cy =G = (fraccion hidrolizada en ] reactor 2) = { = ——
C; 1+ kD,
Puesto que @, = 8,, la fraccion hidrolizada en el segundo reactor, seré la
misma que en el primero. Por tanto, se pueden escribir las siguientes tres reac-
ciones para cada uno de los reactores:

C"C;Cu 0328 0C,=(1 =0328)C,= 0672C,
0
G-Giomm o ¢, = 06120, = (0672)7C,

1

% R. w. MacDonald y E. L. Piret, Chem. Eng. Progr., 47. 363 (1951).



2 hpeh ¢ b ade gfie

C’—C'C—S=o.328 o c3=0672C,= (0672)°C,
2

La ecuacién para C; puede generalizarse en la siguiente forma

C,= (0672)C, = (TTIEE)"Q

C . .
| ——"=1 __.__‘...._ = fraccidn hidrolizada en p reactores (A)
Oy (1 + k&)
donce p es el nimero de reactores en serie, y . es el tiempo de residencia en cada
etapa. Para n = 3, la fraccién hidrolizada es 1 ==0.672% = 0.697 0 69.7%.

Si se elimina la restriccion de tiempos de residencia iguales en todos los reacto-
res, la Ec, (A) del Ej. 4-11 se transforma en

1

Xg = l_(l T+ kU,)"'(l +k9—‘,)...(1 + ko,,)

(4-16)

donde x, es la conversion en el efluente del reactor ny 6,=V./Q es el tiempo medio
de residencia en el reactor iésima.

Se pueden usar métodos graficos para obtener la conversion de una serie de
reactores que permite calcular la conversion en cada reactor. Ademas, no se presen-
tan complicaciones adicionales cuando la ecuacién de welocidad no es de primer or-
den. Como ilustracion del procedimiento considérese una serie de tres reactores de
tanque con agitacion cada uno con un volumen diferente, operando tal como lo
muestra la Fig. 4-14a. La densidad es constante, por lo que en estado estable, el flujo
volumétrico es el mismo para los tres reactores. Se conocen la velocidad de fiujo vy la
concentracion de reactantes (Q y C,) de la alimentacion, asi como los volimenes de
los reactores. Se procede entonces a construir una gréfica de r en funcién de la com-
posicion de los reactantes. La linea curva de la Fig. 4-14h muestra la forma en la que
la velocidad varfa con respecto a C de acuerdo con la ecuacion de velocidad, que pue-
de ser de cualquier orden.

La Ec. (3-5) aplicada a la primera etapa para el anhidrido acético es

donde r, es la velocidad de desapricin del anhidrido. Esta expresion puede reorde-
narse en forma de una relacion lineal entre ry C:

= (g)eo-(ig)e
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Para un reactor de tanque con agitacion con un buen mezclado, ry y C; representan
un punto en la curva de velocidad. La localizacion de este punto y, por consiguiente,

la concentracion de C, que sale del primer reactor, se determina con el siguiente  pro-
cedimiento. Primero se localiza C, en un punto apropiado de las abscisas (punto 4
de la Fig. 4-14b). Después se traza una linea recta con una pendiente de —Q/V; a
través de Cy. La ecuacidn anterior muestra que la interseccion de la linea recta con la
curva de velocidad da el valor de ;. La segunda etapa se traza localizando ¢, en la
abscisa (punto ), para después dibujar una linea recta desde C con una pendiente



2 I & k cinética qima@

de =Q/V,. La interseccion de esta linea con la curva de la reaccion (punto D), es-
tablece la concentracion C;del efluente del segundo reactor. En la Fig. 4-146. se
muestra una construccion similar para el tercer reactor, que conduce a la concentra-
cion C, deseada (punto F) que sale del reactor.

47 Comparaoin ok reactores de tangue con agitaodn Y de flujo tuboular

El reactor continuo de tanque con agitacion tiene ciertas ventajas debido a la unifor-

midad de temperatura, presion y composicion que se logra como resultado del
mezclado. Tal como se ha mencionado, conviene recordar que es posible operar es-
tos reactores en condiciones isotérmicas, aun cuando el calor de reaccion sea alto
-cosa imposible en los reactores largos de tipo tubular-. Cuando se desea operar
con intervalos estrechos de temperatura, por ejemplo, para reducir al minimo las
reacciones secundarias o evitar velocidades desfavorables, la posibilidad de operar
isotéimicamente a una temperatura éptima representa una ventaja importante. Los
reactores de tanque con agitacion, gracias a sus considerables vollmenes (y, por tan-
to, altos valores de V/F) proporcionan un tiempo de residencia largo. Esto, combi-
nado con la naturaleza isotérmica del reactor, permite operar a una temperatura 6p-
tima con un tiempo de reaccion largo. Para ciertos tipos de ecuaciones de velocidad,
la selectividad en sisttmas de reacciones mdltiples puede ser mayor en los reactores
de tanque que en los de flujo tubular con tiempos de residencia iguales. Para otras
formas de ecuaciones de velocidad sucede lo contrario. Los ejemplos que se dan  mas
adelante en esta seccién ilustran este punto.

Para reacciones a alta presion, por lo general es necesario, debido a las conside-
raciones de costo, usar reactores tbulares de  didmetro pequefio en vez de los de tan-
que. Para operaciones a presiones elevadas los reactores de tanque reguieren de es-
pesores de pared considerables, asi como de sistemas complejos de sellado en la
flecha del agitador, lo cual aumenta tanto el costo inicial como los gastos de mante-
nimiento, El funcionamiento de tanque con agitacion puede lograrse con un reactor
de flujo twbular que cuente con un dispositivo de recirculacion, tal como se ilustra en
la Fig. 1-7a. Para operaciones a alta presion, el didmetro puede reducirse al minimo
construyendo el reactor en forma de un tubo de circuito cerrado con conexiones de
entrada y salida y una bomba de recirculacién en el circuito.®

La welocidad de fransferencia de calor por unidad de masa de mezcla  reaccionan-
te es, en general, menor en los tipos convencionales de tanque que en los reactores tu-
bulares de didmetro pequefio, debido principalmente a una menor relacion del area
superficial (disponible para la transferencia de calor), al volumen en los reactores de
tanque y a los valores més bajos de los coeficientes de transferencia de calor. En oca-
siones, cuando el calor de la reaccion es alto, puede ser deseable, debido a esta
razon, usar un reactor tubular. Por ejemplo, en el cracking térmico de los hidrocar-
buros, es necesario aplicar cantidades significativas e energia  térmica a un nivel ele-
vado de temperatura. Esto seria diflcil de lograr en un reactor de gran didmetro a
causa de la superficie extema de transferencia de calor limitada (por unidad de masa

M Las ventajas practicas de las reactores de circito cerrado se discuten en Process Engineering, Pig.
6 Diclembrede 93¢  Hydrocarbon Processing,% % (unio de 1976).
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de la mezcla reaccionante) y & los bajos coeficientes de transferencia de calor del
perdleo en el e a la pared cel mismo. En los reectores tbulares (estufes de i

hos) usds en la inostria, el'coeficiente ¢ tansfrencia de calor pueck amenre
forzando el petréleo a velocidad alta a través de los tubos. También es evidente que
se presentarian serias dificultades al intentar mantener una eficiente agitacion en las
condiiciones ce I reaccion (800 alx °F, 30a80 Ib/plgabs). El reactor el cir-
cuito tubular operado con velocidades de circulacion elevadas, puede proporcionar
N mezdo efidene on oo ce didmetro pepeo y altes velociddss B trans
ferencia de calor. Introduciendo pequeiias particulas solidas que puedan moverse
libremente, se obtiene un tipo de reactor con un mezclado bastante bueno. Estos
reactores de lecho fluidificado también proporcionan altos coeficientes de transfe-
rencia de calor entre el fluido y la pared.

En general, los reactores de tanque con agitacion se usan primordialmente para
sistemas reaccionantes en fase liquida a presiones bajas 0 medias. Pueden usarse
cuando el calor de reaccidn es alto, pero sélo si el nivel de temperatura obtenido en
la operacion  isotérmica e stisfaciorio deste ofos punios e visa En generd, si ks
reacciones involucradas son endotérmicas y se requiere una alta temperatura, los
reeciores ubulares s los mas indicados Por ofa pate, los reactores en foma e
tanque pueden emplearse para reacciones altamente exotérmicas. Por ejemplo, la
produccién de la hexametilentramina mediante la reaccién del amoniaco y el
formaldehido (en solucidn acuosa) es bastante exotérmica, pero la velocidad de la
reaccion es répida y es posible obtener un 100% de conversién con un intervalo de
temperatura de cuando menos 80 a 100 °C. Por tanto, ajustando la velocidad de la
alimentacién y el volumen del reactor, es posible afadir la alimentacion a 20 °Cy
dimirar&mdmtecalupaawmterﬂlanezdareacdwtedemjodelmm%

Debigh v cols.2 en um soie b afticulos publicados, hen disouticdo s ventaigs
y desventajas de los reactores continuos de tangue con agitacion, especialmente
comparandolos con los reactores e fangue  operados por loies. En otm publicacion,

Stead, Page y Denbigh?® describen técnicas experimentales para la evaluacion de
ecuaciones de velocidad con datos de tanques con agitacién. Rase?* discute los as-
pects  précticos Y fonioos de los reactores de flujo Bpon y e tnque con agitacion.

En los equipos con tanque de agitacion, la reaccion se verifica a una velocidad
determinada por la composicion de la corriente de salida del reactor. Puesto que la
velocidad casi siempre disminuye con el grado de conversion, el reactor de tanque
opra a U purto més bejo en el intervalo ente la alta velocided que comesponde a la
composicion de la alimentacion al reactor y la baja velocidad de la composicién de
salida. En el tipo tubular se utiliza al maximo la ventaja de las altas velocidades que
comesponcen a lass bejes conversiones de la primera pare del reactr ESo significa
que el reactor de tanque debe tener un volumen mayor para una velocidad determi-
nada de flujo de alimentacion (es decir, un valor de  V/F més elevado). Claro esta
(e ese razonamieto no toma en cuena los efectos ok las reacciones secundaries ©

2 G. penbigh, Trans. Faraday,Soc., 40,352 (1944), 43,648 (1947), K. G. Denbigh, M. Hicksy F
M. Page, Trans. Faraday ~ Soc., 44, 479 (1940).

N B, Stead, F. M. Page y K. G. Denbigh, Disc. Faraday Soc., 2, 263 (1947).

MH. F Rase, “Chemical Reactor Design  for Process Plants'', Cap. 6, John Wiley & Sons, New
York, 1977.
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las variaciones de temperatura; estos factores pueden contrarrestar esta desventaja
el reactor ce tnque tl como s ilusra en el B 53 Ademés el voumen toid re

querido en un reactor continuo de tanque puede reducirse empleando varias unida-
05 pequefias en srie La relacion entre los vollmenes requeridos pera los  reactores

de tangque con agitacion y los de flujo tubular puede ilustrarse considerando una
reacion de primer oden a volumen condtante. La Ec. (35 & alicble o reactor de
tanque con agitacion para obtener

5 o CO -C = Cn = C

) r kC
Donde C se refiere a la concentracion del reactante y r es su velocidad de  desapari-
cion. En términos de la conversion de reactantes.

C. b kv

X = = 4-17
YT C T TTHk/Q) =
Para el caso de flujo tubular se puede usar la Ec. (3-18):

Vv, dy ¢ dx _—1

—’: — T — 1 l -

0 C°I [ =C°Jo kColl - X)  k n{l -x)
0

x=1=¢ 40 (4-18)

En la Fg 415 & muesan ks graficas (& bs Ecs (417) y (418) en forma de
curvas de la conversion en funcion de k(¥/Q). Para velocidades de flujo iguales,
k(¥/Q) es proporcional al volumen. Es evidente que para cualquier conversion, el

1.0 T T T
Reactor de flujo (uhular)‘/g.’-—-r——
08 -
2 o6 Pt
.g P /N@mot de tanque con agitacion ‘ i
g 04
=
2
§ 0.2
8
v
0
0 1.0 20 3.0 4.0

k(V,/Q) 0 k(V,/Q)
Fig. 4.18, Conversin en reaciores ce fanque con agitacion y ce fujo wbular (flujo tapon)
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volumen requerido es mayor para el reactor de fanque, y que la diferencia aumenta
oon el fempo de resicencia S pueck cbener wa meckck direcia b la relacion entre

el volumen ¥, del reactor de tanque con agitacion y el volumen ¥, del de flujo tubu-
lar (flujo tapon) a un mismo nivel de conversion, estableciendo una igualdad entre
ls Ecs @17) y (418).

k(V./Q) =1 = o MVyQ
1+ k(l"x;‘Qj
Si o es la relacion de volumenes, o =y, /V,, por lo que la ecuacidn anterior puede
escribirse en términos de ¥V, y .

ik(VE."'Q) == o HVpQ (1)

I+ ak(V,/0)

Si ahora se sudtitye k( V, Q) de la Ec. (4-19) por la funcién de x en la Ee. (4-18) y se
calcula g, se obtiene la relacion de volumenes en funcion de la conversion,

X
Y ex=Din (=X

(4-20)

En la Fig. 4-16, que comesponde a la gréfica de esta ecuacién, se ve que a concentra-
ciones bajas poco es lo que se gana al emplear un reactor de flujo tubular, pero a
conversiones de 70% o mas, la unidad de tanque con agitacion requiere un volumen
de méas del doble.?

La selectividad también puede ser diferente para los reactores de tanque con agi-
tacion y de fiujo whular Se ha demostrado® que, dependiendo de la cinetica y de la
naturaleza de las reacciones maltiples, la selectividad obtenida en un reactor de tan-
que con agitacion puede ser inferior, igual o superior a la de un reactor de flujo tu-
bular. En la Tabla 412 se dan ejemplos de sistemas reaccionantes para cada uno de
estos casos. Se supone que el orden de la ecuacion de velocidad concuerda con la
estequiometria de cada reaccion. Puesto que el reactor de tanque con agitacion
corresponde a un mezclado completo y el de flujo tubular a un mezclado axial, la
tabla muestra el efecto del mezclado sobre la selectividad. El siguiente ejemplo
ilustra el método para establecer las conclusiones que se dan en la Tabla 4-12.

Empo 412 Desarrolle las ecuaciones de la selectividad del producto B con
respecto a D para el sistema reaccionante 1 de la Tabla 4-12, en reactores de tan-
que con agitacion y de flujo tubular. Suponga condiciones isoermicas y  densidad
constante. En la alimentacion, A4 = A,YB =D = 0.

SOLUCION:  La secuencia de reaccidon es

25 Paa andlizr e vomen ol reector vl conversidn pera ofres formes ce ecuedioness e velodided

otos fpos b reactores, constltese Wigs y Steh, Hydrocarbon Processing, % (@il & 1976)
% T.E. Corrigan, G.A. Lessellsy M. J. Dean, Ind. Eng. Chem., 60, 62 (1968).



26 Ingenieria de la cinética quimica

Coee STl
g

5y 50

g .

Z2 40

§ o /
== 30

&
~

£

7

agticbn

/’
02 0.4 06 08 10
Conesitn X

—
o

Rebiondev

o

Fg 416  Relacion de los volimenes requeridos para los reactores de tanque con agitacion y de
flujo tubular (flujo tapon).

ki
A —
ka

B—-D

En la Sec. 2-11 se analizd este sistema para un reactor por lotes a volumen cons-
tante. Puesto que el reactor de flujo tubular tendra el mismo funcionamiento (véa-
se la Sec. 3-4), los resultados de la Sec, 2-11 pueden aplicarse a este caso reem-

Tabla  4.92  Efecto del mezolado sobre la selectividad para varios tipos de sistemas reaccionan-
tes.
Sdema
reaccionante Tio ¢ reacciones Selectividad ~total*
LA B Consecutivas (primer orden) 5<S (selectividad de B con respecto a D)
»
B -D
2 A+B-R Consecutivas  (segundo orden) S. < 8§, (selectividad de R con respecto a S)
A+R-S
3. AuB Paralelas (iguales, S, = s’ (selectividad de B con respecto a ()
A-C primer  orden)
4 A+ B~-C Paralelas  (iguales, $=8 (selctividad de C ¢y respecto a )
A+B-D segundo orden)
4. A+ B~-C Paralelas (orden desigual S > S, (selectividad de C con respecto a D)
24-D con respecto a A)

* Tal como se definid en el Cap. 2, la selectividad es la relacion del rendimiento de un producto al de
otro.
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plazando ¢ por el tiempo de residencia ¥/Q. Por tanto, la selectividad total para
un reactor de flujo tubularesta dada por la relacion de las  Ees. (2-89) y (2-90).
Puesto que A/Ay =1 —X,, esta relacion es

s =X _ [k, (ks = ks)ll(1 = x )% = (1 = x,)] (A)
P=Xp [k J(ky ~ ko)1= (1 = x"™ ] = ks /(k; ~ k3)Ix,

Para el caso de tanque con agitacion, la  Ec. (3-5) puede escribirse para los
componentes A, BY D como  sigue:?

iy V Ao - A 24 Ao
bu =" ° 21313 (B)
V__O-B_ _ k04
"0 B-kA ° B'1+k,0 ©
- V 0-D
0=lf‘-k,8 o D=k,0B (D)
sEs By (C),
B k8
— Xy = E
Ao X8 (1 + klm(l + k;m ( )
Usando este resultado en la Eg, (D) se obtiene
D kyOkyd
Ao T T kO + ky0) ®
Por lo que la selectividad §, en el reactor de tanque con agitacién sera
Xz 1
Sg=— = G
S xp k3 ( )

Este resultado puede expresarse en términos de la conversion total de A, obser-
vando que la Eg. (B) indica que

Ay X

Usando este resultado en la  Ec. (G) para eliminar 8 se obtiene
kl l \en x'
= = —— H
.= (H)

# Por ora pare & pockian esorbir enedones d belane ok masas B G reBcddn  componente
especifico Y Uar un beane total e masa [era oy les tres eoLenes reouericks (éanee los Bjs. 47y
4
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Las Ecs. (A) y (H) pueden emplearse para calcular  §, y §, para cualquier conver-
sion. En la Fig. 4-17 se muestran los resultados para  ky/ky =2 La posicion relat-
\a de las dos curves seria igual para otros velores de  k,/ky. Notese que la selectivi-
ded de B con respecto a D, es mayor en el reactor de flujo tubular para cualquier
conversion, aunque la diferencia tiende a cero a medida que la conversion se apro-
xima a cero.

La Tabla 4-12 compara las selectividades para un solo reactor. En algunos siste-

mas reaccionantes, una combinacion de unidades de tangues con agitacion y flujo tu-
bular puede proporcionar mayores selectividades que un solo reactor del mismo volu-
men total. Las posibles combinaciones de nimero y  disposicidn de Jos reactores y de
sistemas reaccionantes son enommes. Sin embargo, el enfoque de la evaluacion de la se-
lectividad es siempre el mismo y se apega a los métodos descritos en el Ej.  4-12. En el
siguiente ejemplo se considera una ilustracion simple de la conversion que se obtiene

en

una combinacion de  reactores.

Ejemplo 4-13. Se planea hidrolizar una solucién acuosa diluida de anhidrido
acético en forma continua a 25 °C. A esta temperatura, la ecuacion de velocidad
&

r =0.158C mol g/(cm3)(min)

donde C es la concentracién de anhidrido, en moles g por centimetro clbico. La
velocidad de alimentacién que va a tratarse es de 500 ¢m?/min de solucién, con
una concentracion de anhidrido de 1.5 x 10~¢mol g/cm?,
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Se dispone de tres recipientes de reaccion, dos de 25 L y otro de 5 L, con ex-
celentes  dispositivos  de  agitacion.

(@) ¢Se lograria una conversion mayor si. el recipiente de 5 L se usara como
reactor de tanque con flujo estable o si se utilizaran en serie los dos recipientes de
25 L? En este Ultimo caso, la alimentacién total se introduciria en el primer reac-
tor y su coriente de producto serfa la alimentacion del segundo.

(b) ¢Se obtendria una conversion més alta si los dos recipientes de 2.5 L ope-
raran en parelelo; esto es, si a cada reactor se introdujeran 250 ¢m®/min de ali-
mentacion, para después combinar los efluentes de ambos en una sola corriente de
producto?

(¢) Compare las conversiones calculadas en (@) y (b) con la gque se podria ob-
tener en un reactor tubular de 5 L.

(d) (Se podria aumentar la conversion si después del reactor de tanque de 2.5
L se usara una unidad de flujo tubular. de 25 L? Suponga que la densidad de las
soluciones es constante y que la operacion se verifica a estado estable.

SOLUCION: Puesto que se trata de una reaccion de primer orden a densidad cons-
tante, las Ecs. (4-17) y (4-18) nos dan las conversiones para reactores simples de
tanque con agitacion y de flujo tubular, en términos del tiempo de residencia
V/Q. Para reactores mditiples de tanque con agitacion se aplica la  Ec., (A) del Ej.
4-11.

(@) Para un recipiente de reaccion de 5 L, F 5000/500 = 10 min. De la Eg,

(4-17),
0 158(10)

Para dos reactores de 25 L en serie,

2500 .
01—02—- 500=5mm
Sustituyendo la Ec. (A) del Ej. 4-11 se obtiene
i 1 { 1 _
Y=t T Ty = T ossp)P

(b) Para un reactor de 2.5 L con una velocidad de alimentacion de 250
cm¥/min, § = 10 min, Por consiguiente, la conversion seré la misma que para el
reactor de 5 L con Q = 500 em®/min, esto es, 0.612.

(c) Para un solo reactor de flujo tubular, de la  Ec. (4-18),

X = 1 - e'0.158(5000,'500] =1 = 0206 = 0'794

(d) En el primer reactor 0, 2500/500 =5 min, Por lo que la conversién en
la comiente de producto del primer reactor sera
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_0158(5)

+k, 7 o1ssp) - 042

Cuando la corriente de alimentacion para un reactor de flujo tubular es  x; en lu-
gar de cero, la integracion de la Ec. (3-18) da

0=of[ ¢ ol ™ (1 -x)=tni=xi)

Xy=lem(l=x)e™™

B tempo e rsidencia en el sgundo reactr e flujo tubular es también 5 min.
Con una alimentacion de conversion x; = 0.442, la conversion final seria

X3 =1 = (1 =0.442)e 01385 = 1 _ 0254 = 0.746

En la Tabla 413 se muestran todos estos resultados en orden creciente de

Conversion,
En e eemplo anterior, el aumero del nimeo de reactores e fangue oon agita-
¢idn e uo a ds (on e mimo tempo de residencia total) causd W incemend e ha

mwsmdeGlZO/oaGSBO/aSsengleraanﬂmbelnnmdereaaoresde

tanque en serie se lograria un méximo de conversion de 79.4%, que es el valor que
comesponce al reactor ok flujo tubulr con el mismo fiempo e residencia. Por tanto,

i nimeo infinito de reactores ce Bgue con agitcion en serie e equivalente & uma

wiced e flujo woular, sempe y oendo €l empo de resicencia tofl s el M.

Edo pusce demodrarse comparanch la Fig. (418) o la Ec. A & B 411 qe &
aplicable para tiempos de residencia iguales en cada tanque con agitacion. Para un
tiempo de residencia total de §,, la Ec. (A) se transforma en

1
1= - 4-21
X = + ‘/n ( )
Tabla 413

Too Conversion, %
Redor simple ck e agiedo 6 L) 612
Dos tanques con agitacion en paralelo

@5 L cah uo) 612
Dos fangues oo agitecion en serie (25 L

@k ) 68
Tege an  agitacibn sudo & w rec

for ¢ fujo thur (25 L c uro) 6

Retr gk b fjo tbur (5 L) 4
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e e —— —————

(QC), cls

Fig. 418  Reactor ssmicontinuo (Ck tipo de tanoue oo agitacion).
Se sae que
oM
limite (1 ¢ X2 e
Ao n
Si usamos este resultado con a = k#8,, la Ec. (4-21) se transforma en

X=1m*h

qe e igd ala Ec. (418).

48 Reactores ce flujo no estable (semicontinuos)

Un rector ce tipo nqe que no opere on estaco estable puede destribire como Ln

reactor  semicontinuo. Bl comporamiend  semicontinuo & produce despus de - iniciar

la operacion e un reactor ce fangqe on flujo, en el qe s modificn les condiciones

b n esdo esble a oo 0 hen & etk la operacion. Los processs e puga en
Iosqjase afiade wn maeid inete al reactor, ambén pueden dlasificarse como ope-
aciones Smicontinues.

Admés ok las gplicaciones oL fienen U origen en estos cortos periodos & ds
viaciones del edado estable, el reactor semioonfinuo % usa oo frecuendia cebido & ais
propias  caracteristicas  especiales. Por glemplo,  dgunes veoss &5 \entgjoso anadir in-

cialmente la toliced de un reactante vy sequir después con la introduccion de los otros

en forma continua. Cuando el calor de reaccién es elevado, el desprendimiento de
enemia pueck conrolare regulando la adicion de uno e los reaciantes. De esa e

ra las desvertgis e los reactores por lotes que & deiven b s mles caracteristicas

de transferencia de calor pueden ser parcialmente eliminadas. Esta forma de opera-
cin semicontina permite mbién ceto grado e control e la concentracion e la

mezch reeccionante Y, por tanto, de la veloddad e la reeccion, 10 cual no es posibke

en resciores continuos O por lotes. Oto ejemplo es aguel en e los resclantes s e

cuentran fodos inicialmerte en el recipiente, peo uo ce los producios cebe eliminarse

continuamente, como en la eliminacion del agua, mediante ebullicién, en las  reac-
ciones ¢k esrficacion. En ese gemplo, la venigja obtenida s mamem enla  velo-
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cidad dido a la eiminecin de uo e los productos ok la reaccion eversble y a un
ameto de la conenracion de los  reactantes.

Les eoeciones e belace o mea para las operadiones semicontinues  (ilusiradas
e la Fg 418) puedn incluir los cuato tmincs del belance generdl, Ec. (30). L=
comientes ce alimentacion y extraccion  del resctor casan cambios en la composicion
y el voumen e la mezh resccionante, adkmés e las variaciones debides a la propia
reaccion. Bxisen mudes altematives e operacion. U de los reecantes puede estar
presate en la caga inicial del reactor, mientes que el oo reaciante anade on &
gimen continuo, en forma periddica o a una velocidad continuamente variable. De
meea adogs, e podidd pueck edeerse en diferentes fomes Des e diso-
tir las ecusciones generales % ilustardn los problemes ok reactores semicontinuos oon
dos s especiakes (Bls. 414 y 415).

En términos de la concentracién molal €, de la especie j, de la velocidad de flujo
volumétrico Q y del volumen del reactor V, la Ec. (3-1) toma la forma

(QC); = (Q(?;)r+r,,v=£—[%-f—£1 (4-22)2

donde p, es la velocidad molal de produccion de i. Ademas del balance de masa de la
eece, ® peck esoribir wn belance total de mea S s dersiees e las comientes
de alimentacion y de salida son p,y p,, la Ec. (3-1) para el flujo total es

d(Vp,)
Q!pl v ero' +0= (df (4.23)
Les dos eqresiones sn suficientes para ceterminer la concentracion el efluente

(C). vy ¢ volumen cel reactor en funcion del tiempo, sempre y alando se conozean las
velocdeoss ¢k flujo Q vy Q. on reypeo al tempo, s disoongp e los valores de ks
cersichcks, & conoza r, e fudn e las concenraciones y £ cuene oon las oo
Centraciones iniciales.  Frecuentemente ® reuieen méods e inegadon rumfica
indso  para I situaciones  isotémicas.

Un ca0 impoane pera el qe es posble la inegracion analffica, es, aindo las
velocidedss e fiujo de aimenicion y de exraccion, la composcion de la aliment
cion y la densidad son constantes y la reaccion es de primer orden. Pirety  Mason®
adlizaron  reactoress e Bgue con agitacion: simples v en cascach (N seie)  operanco
on eses resticciones. S5 resuitados son e representacion razonable  del compori:
miento de muchos sistemas en los periodos inicial y final de la operacion. Con una
Cersiced  consarte, la concentracion es el (nico factor resporsable de los cambics en
la caticed ce reactante. Ademes para una cdensidd condante junto oon velocidaoks
de flujo constante, la Ec. (4-23) muestra que el volumen del reactor ¥ permanecera

condarte. Con estas  limitaciones, la Ec. (42) pueck exibie como

28 Ndiese que, en un tanoe ideal con agitacion, C,y r;en el reactor son iueles a s velores en el efluen-
te. Ndee mbién qe la Ec. (42) = redue a la forme el de un reactor por lotes [Ec. (3-2)], aeb o
hey comiente ¢k alimentzdon o e salide, y a la Ec. (34 pa w rector ¢k flujo continuo e eseo eseble

2% D R Mson y E L Pirt Ind. g Chem, 4, 817 (1950); Ind. Eng Chem, 43 1210 (191)
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d(C
0(C); = 0(C). +1, ¥ =y 4C0
0
d(Ci).
(C)y~(C), + r.0 =0 = (4-24)
S ;e e readante, 3 velocidkd ce produccidn es L = —kC,. Enoness, s la tem-
peratura es constante, la Ec. (4-24) es una ecuacion d|ferenC|aI lineal que puede in-
tegare  analficamente. En tminos de fse peck esibir como
d(C )e ( ) (Ci)y
+ 7 +k}(C), = 7 42)
Ejemplo 414, Se hidroliza anhictido acélico 2 40 °C e wn ssema sEmiconinuo
e £ o catando inicimene el g b agitecion con 10 L b um ol
Cion acucsa e contiene 050 x 10¢ m g anhidrido/cm?. B recipiene % c&

lienta a 00 °C, y en e insiante, aftade ajitndo e solucidn que oontiene 30
x 10¢ mlgk anhidrido/cm?, a we velooed ce 2 Limin. E prodco s elimi-
ne a la misma welociced La densied b la solucion & pueck uponer constanie

la velocidad de desaparicién del anhidrido es

r = kC moles g/(cm®)(min)
k = 0.380 min!

Demine la concentracion ce & solucin que sale del reactr en funcion cel
tiempo.

soucd: - Se gplica la Ec. (4-25), y &n ese ax0,  (C))/6 s consiante. Por tanto,

('_Q lg-&‘)lg=5min

(_Cp)_f QMIO_- =6 x 10~ % mol g/(cm?®)(min)

%-f- k=§ +0.380 = 0.580 min ™!

La solucion integrada de la R, (4-25) es

_(C) 1 ~ (1 +kn
Cy)e —%—L(’—/y)_*_—k + Ie

La constante de integracién J puede obtenerse observando quea E£0y (C). =
0.50 x* 104,
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_ -s_(C 1

I1=0.50x 10 _Lﬁh(l/)+k

_6x10"
0.580

Entonces, la expresion final para la concentracion de producto es

=050x 10°* =-534 x 1073

6 x10°°
(Cole= —5g—

=103 X 10" % =534 X (5058

032 X {3058

La Tabla 4-14 muestra los valores de (C)), para los aumentos de tiempo me-
didos desde el instante de la adicion de la corriente de alimentacion. Estos resul-
tados indican que después de 5 min, el reactor opera casi en condiciones de esta-
do estable. Por consiguiente, la concentracion en este momento se podria haber
obtenido directamente de la Ec. (3-5) para operacién en estado estable.

Como segunda ilustracion del comportamiento semicontinuo, considérese que
el reactor que se muestra en la Fig. 4-18 se opera sin corriente de extraccion y con
adicion continua de alimentacion. Para casos como  éste, en los que el volumen del
reactor varia con el tiempo, resulta mas conveniente usar como Vvariable en el balan-
ce de masas las moles de la especie i (en lugar de su concentracion). Para nuestro ca-
50 sin extraccion, la Ee. (4-22) se transforma en

d(ni),
F, 4.V = i
AT dt

(4-26)

donde F, es la velocidad molal de alimentacion de i y  p, es el nimero de moles de i en
el reactor en cualquier instante ¢, Puesto que los cambios de densidad durante la
reaccion suelen ser pequefios para mezclas liquides (los reactores semicontinuos casi
siempre se usan para liquidos), podemos suponer una densidad constante. Entonces,
la Ec. (4-23) se reduce a

av
—- 4-27)
it Q, 427)
Tabla 4-14

t min C,g moljem®

0 500 x 10-4

1 B X 1079

2 wx 107°

3 wx 10°¢

5 W x 1079

0 By 107%
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las Ecs (426) y (427) & combien fomendo un conjunto de ecuaciones  dlife-
fencidkes Qe pueden resohvere  Simutreamene en Eminos ce n; y e vumen
reactor en funcion del tiempo. Si la velocidad de alimentacion es constante, la  Ec.
(4-27) puede integrarse de inmediato para obtener

V="V, +0Q,t @)

dre ¥y es el voumen inicial en el reacor. Paa ese caso, la Ec. (428) pueck at-
tuira Ven la Ec. (4-26), para que sélo exista una ecuacion diferencial. El Ej. 4-15 es
una ilustracion de esta situacion para una reaccion de segundo orden.

Ejemplo  4-15. La esterificacion del &cido gaeético con alcohol etilico se lleva a
cabo en un reactor semicontinuo de tanque con agitacion a una temperatura
costae e 100 °C. H doohol & aflade a reactor, inicialmente, como una car-
ga de 400 1b de alcohol etilico puro (C;HsOH). Luego se agrega una solucion
auos e &oido aodtico a una \elocidd de 392 1b/min duate 10 min. La o
lucidn contiene 426% ok &ido en peso. Suypop e la desiced &5 condare e
igual a la del agua.

La reaccion es reversible, y las velocidades especificas pueden tomarse
iguales a las utilizadas en el Ej. 4-2:

CH,;COOH + C;H;OH ==CH;COOC,H, + H,0
k = 4.76 X 104 L/(mol g)(min)
k’ = 1.63 x 10~ % L/(mol g)(min)

Calcule la conversién de acido acético a éster, como funcidn del tiempo,
desde 0 min hasta que se ha aftadido la Ultima cantidad de &cido (120 min).

S On: Se peon qplicr ks B (426) y (428). Sponedb que la e

cie { esel acido acético, la conversion x se define como la relacion de moles de
wdoqefammabalaswd&stdal&agegawsmaaaemmm

tonces, si el subindice H-representa al 4cido acético,

En base al Ej. 4-2, la velocidad de produccion de é&cido es
ry = =(kCyCpoy = KCpCy) (B)

la weoodd pee eqresae en Bminos e la convesion  formulando  prime-

f0 ecaciones para les  concentraciones.  Tocks las  concentraciones  puecen  esork-

hirse como funciones ce X,y £ por medo ce la esequiometia ce la reaccion y la

Ec. (4-28). De esta forma, las concentraciones (en el reactor) omitiendo el
Subindice €’son
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_mu_ Futl —x) C
Cun=7 = Vo + Ot ©
_non _ (nom)o — xFut D
Con="y" = Vo+ Ot (D)
Ny Fw‘ + XFHI £V
Co=—F =——" (E)
Vv o Yo+ Qyt
L F
Cem V  Vo+0,t (F)
ANk (1), e ls Moles inicidles ce aloohol en el reactor y Fy s law
locidad molal de alimentacion del agua. Sustituyendo egtas ecuaciones por las
concentraciones de la Ec. (B) se obtiene la velocidad en funcion de X3
= kFyt(1 = x){(non)o = xFut] _K(F. tt xFyut)xFut G)
~ry(x,t) Vs 1y 7z ty
(Vo+ Qs 0+ Qy
Tods les cantioaoks de 1a Ec. (426) pedn eqresyse en #mincs de X y I8
Sustituyendo m, y V en las Ecs. (A) y (4-28), el balance de masa, Ec. (4-26) se
transforma en
. dx
Fy+ [ralx )](Vo + Q1) = Fyll=x) = Fyt & (H)
gue puede escribirse gomo
dx _ _ | =rulx ) Ve+ Qft) 1
—_= R )= - X - l
3 Rx.) F, 2 U]
La velocidad 1y en términos de x y ¢, estd dada por la Ec. (G). La Ec. (1) no
puede integrarse analiticamente. Sin embargo, tiene la misma forma de la  Ecg.
(J) del Ej. 4-7, excepto que sblo tiene una variable dependiente, x. Por tanto, se
pueden usar métodos como el de Runge-Kutta para obtener una resolucion nu-
méica. Bl procedimiento consiste en empezar oon ¢t =0y cloulr la conversion
oo inoements wesives ol tiempo, At Si el Subinolice n representa el nimeo
de incrementos de tiempo, X,., Se obtiene a partir de X, con la formula
Xp+1= Xq + Hko + 2Ky + 2k + k) (4-29)
donde los velores e ks e cbienen evaluando R(x, r) paa veloes ce xy ¢ po-
veniees ok las  expresiones:
T WHPME  término O nmeakr o ks moks ce e itodcides on la alimentacién y € s

(b repesnia lss moks ce aya producidss por fa reaccion
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ko = (At)R(x,, t,)

ky = (ADR(x, + ko/2, t, + At)2)

ky = (Af)R(x, + ky/2,t,+ Atj2)
= (Af)R(x, + k,, 1, + Al

Las cantidades conocidas son

(4-30)%

%6426) = 0.0278 moles 1b de 4cido acético/min

Fn=

392(1 0.426)

7 = 0.125 moles ]p de agua/min

Fy=

(nom)o = % = 8.70 moles de alcohol
V, = 400/p,, = 400/59.8 = 6.69 pie?
Q, =392/59.8 = 0.0656 pie’/min®

En base al Ej. 4-2, las constantes de velocidad en pje3/(mol Ib)(min) son

k=476 4 454) = 763 r
x 10° 2832( ) x 1073

k' =1.63 X -4_ 454) = 2.62 x 10”3
10 28‘32( ) 10

Con estos valores, la Ec. (1) para R(x, t) da

(6.69 + 0.06561)[(0.0278)ke(1 = x)(8.70 = 0.0278xt
R(x,1) = —0.0278kxt(0.125¢ + 0.0278xt)]
A 0.0278(6.69 + 0.06561)° X

Ahora, la Ec. (1) puede resolverse numéricamente para X usando f en la Ec.
(J) para R(x, £).% EIl volumen de la reaccion en cualquier momento se obtiene
con la Ee. (4-28) que, en este problema, se transforma en

x L@
¢

V = 6.69 +0.0656t (K)

3 s Bs (9) y (¢3) an s exprsones e tabeo paa la foma del méodo e RungeKula
comegondiiene @ ura wla varieble dependiente v e cuato otkn, andoges a ls Ecs (46) a (415) paa
tos  variebles  cependientes.

32 |_a densidad del agua a 100 °C es 59.8 [b/pie?,

3 Rix, 1) & ndemiaa aado x = f =0 pues o hey &do reecane presenie. Pam iniciar los
CAloulos, es posidle esimer R(0, 0) y,[xxmt) kg, AR CELES comegios Lra ez que e ha benido x
paa e pime noemat.
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Tabla 4-15 Disefio & U recr Emiontiwo para
esterificacion e ficido aio n aohd etlico.

,min  V,pies’ Conversion del 4cido (min)Xpie?)

0 @ 0 0

5 i) 0024 182 % 1074
(] <) 0045 32.x10°*
2 0 0083 52 X 1074
4 Ll 0141 70 X 107*
&0 108 0184 73X 10°%
8 19 0215 69 X 1074
10 1 0240 63 X 107*
10 13 0259 57 X 1074

En la Tabla 4-15 se resumen los resultados para el intervalo total de tiempo
de 0 a 120 min, obtenidos al continuar estas determinaciones por pasos* con Af
= 5 min. La conversion de 4cido aeético es mayor a tiempos bajos que a valores
altos, lo que indica que el &cido agético no reacciona a la misma velocidad a la
gue se esta adicionando. Esto se debe a la relativamente alta velocidad de ali-
mentacién del &cido y a la creciente importancia de la reaccion inversa a medida
gue se forman los productos.

Cuando las reacciones inversas son importantes, se ha mencionado que la elimi-
nacion continua de uno, o de varios de los productos de la reaccién, aumentara la
conversion obtenible en un tiempo dado. Esto es, podria cargarse un reactante al
reactor y un segundo reactante se afiadirfia continuamente, y algunos de los produc-
tos se podrian extraer también en forma continua. 3 Este tipo de reactor semiconti-
nuo puede tratarse, modificando la ecuacion de disefio (4-22), la ecuacion para el
volumen (4-23) vy las expresiones para la concentracion, para tomar en cuenta la
extraccion de material.

REACTORES CON RECIRCULACION

En un reador de flujo contimo con reciulacion, parte del efluente se regresa a la
alimentacion, tal como lo indica la Fig. 4-19. Si la fraccion del  efluente que se recir-
cula se reduce a cero, se obtiene un reactor de flujo tapdn (sin mezclado axial). En el
otro extremo, que Jimplica la recirculacion de una gran proporcion del efluente, se
tiende a una operacion de tanque con agitacion (mezclado completo). Supéngase

3 Debe aniie que la solcén a e potkme & gpodTech B a la sposn e cbrs-
dad cosare en la mexh reecciorene Sh emtatp S € dpsea ¢k ciis b compatn aonira
(il e podria avper el mismo método b cdloulo por pescs y chener e solan mis ok La
(na dieeca w@ que la Ec. (K) ddefa modficae pea tomar en oorschaotn ks cifeeces e
Corsced
¥ Pr gapl, deslanch la mezcla  reecdionen
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R 0..C,.x,
C, A
Resctr Recirtulacion
tubular 0z =0.R
X0 C} ‘
9 ( ) Bomba de
A
G recirculaciéh
- 0: G
Alimertaatn
nueva x =0

Fig 419 Reactor de flujo continuo con recirculacion.

que no hay producto ni corriente de alimentacion nueva, sino que se adapta un de-
posito con buen mezclado, tal como lo muestra la Fig. 4-20. Con una alta velocidad
de recirculacién, el sistema opera ahora esencialmente como reactor intermitente de
tipo tanque. A este método se le llama reactor intermitente oon recirculacion.

Al modificar la velocidad de recirculacion, el reactor de flujo continuo puede
operarse con cualquier grado de mezclado deseado. Esta flexibilidad produce varias
ventajas. Por ejemplo, para algunos sistemas reaccionantes complejos, un grado  in-

Reactor
tubular
(volumen = V)

Depdsin
foimn = V)

Fig. 4.20 Reactor intermitente con  recirculacion de laboratorio.



240 Ingenierfa de la cindtica quimica

medio de mezddo  (comespondiene @ ua velocidad e reciroulacion  intermedia)

produce una selectividad maxima para un producto intermedio. Para reacciones a
altas presiones, donde se desea un mezclado completo, el gasto de  construccion de
un tanque de gral:, didmetro puede resultar prohibitivo. Se pueden obtener los mis-
mos resultados con un tubo de poco didmetro operado como reactor con recircula-
¢idn (o reactor de circuito cerrado como el de la Fig. I-7e) usando altas velocidades

e reciroulacion

Tato los ssemes de reciroulacion inermitentes como de flujo Selen s ltiles
para estudios cinéticos de laboratorio cuando se operan con altas velocidades de  re-
circulacion. Una de las razones es que, con una velocidad de recirculacion alta, la
conversion por pasada a través del reactor puede mantenerse muy baja. Esto pro-
pociona Ura opercin ce reedor difbencl y an asl, la diferencia de conoentra
cones ene la aimentcion y la descargn pueck s mldhvamente gande. La opera
cion con recirculacion puede eliminar el problema de tener que medir con precision
pequeflas concentreciones 0 diferencias ce - concentracion. Por ejemplo, en el reactor
¢ fiuo couo con recirculacion, la diferencia e concentraciones entre la alimen-
tacién nueva y la corriente de salida puede ser relativamente alta manteniendo un
cabo ce concentracion e la errack a la salida el ractor (0 comversion por pesa
da) bastante pequefio, En la unidad intermitente con recirculacién se obtienen resul-
tados similares. El tiempo de reaccién (tiempo de corrida del experimento) puede
dagare ce @l meea Qe ® doeven gands cavbics ce conoerradn en el e
pisio (Fg.  4-20), sin qe la varadon ce concentracion por pesaca en el reactor deje
de ser baja.

La operacion intermitente con recirculacion también es Util para estudiar reac-
ciones lentas. Operando con tiempo prolongado se obtiene un grado de verificacion
sficiete pea logrr cambics e concertracion  significativos en el depdsit. En n
reectr tbulr e ua sola pessch, los cavbis de concentrecion puedn s deme
siado bajos para poder ser medidos con precisién. Al comparar los reactores inter-
mitentes y tubulares sin recirculacion se presentan las mismas ventajas.

Las ecuaciones que describen el comportamiento de los reactores  isotérmicos
on recircukcion puedn derivare ol belaee ce mesa e s especes, Ec. () Es
to se explica en los siguientes parrafos para los modelos intermitentes y continuos.

49 Rexcores inermitentes con - recirculacion

Primero se establece un balance de masa con respecto a la totalidad del sistema de
reactor v depdsio e la Fig 4200 S supore e e voumen ke les liness e conexidn

y de la bomba son insignificantes. Ademas, se supone también que la reaccion sélo

¢ wifia en e reactor.3” Enonees la velooided ce produoion e la espece 6 fr,
dVyg. El término de acumulacién tendrd una contribucion tanto del volumen del

—apg, G Gilegie y J. ) Catoely Chem. Eng, Sci., % 12 (1966).

37 B limitacion ce la rodtn qe Yo € veifica e e reacr & loga, @ el G0 kW rescotn
an cadizador dlico, oolocando ¢ catdizacor (ricamere en e reactr De eda formg e sSkema inter-
mitente on  recirculacion € (= an frecunca paa reecoionss cetalfics (e el Cap. 12). La reatcion
peke restingie a reacor on ofos procediimients (e el . 4-16).
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reactor Vg como del volumen del depésito V5. Se puede suponer que estos vol(iuie
nes son constantes y también se supone que sus contenidos estan bien mezc ladcs.
Cn e limitaciones, la Ec. 31) tma la siguiene foma (glimirendo el subindice

i por simplicidad):

Ve dCy

@)

La  ooncentracion (C),variamlapmidmmmreadorubulan%bwe
sarse en términos de la velocidad de flujo de recirculacion Qg y de la velocidad r;,
b e belance e mesp, Ec. (314 para wn reacior ce flyjo tioular Sin embarp,
la.principal aplicacion de los reactores intermitentes con recirculacion es en condi-
ciones e operecion  diferencial.  Enionces, €l cambio de concertracion el entrack
a la salida del reactor es muy pequefio, por lo que Cg = Cy. Ademas, para una ope-
rcion  diferencial, r & csiconsate en toda la extension del reactor Con estes limi-
taciones adicionales, la Ec. (4-31) se reduce a

_ (Ve + V4\dCy
- (457G

Esta el la ecuacion para la velocidad de reaccion en un reactor intermitente con una
fecirculecion Qe opare en foma diferencial. Esios reactres son los que & hen usa
do para establecer las ecuaciones de velocidad en muchas determinaciones experi-
mentales.” El Ej. 4-16 constituye una ilustracion.

En d diefo de eqeimets e impodane deeminar les condiciones e jus-
tifiquen razonablemente la validez de la suposicion de operacion diferencial. Para
ello es necesario establecer un balance de masa de las especies con respecto Unica-
mente al reactor de la Fig. 4-20. Supdngase que la velocidad volumétrica de flujo Q
e condante y que la concertracion ce i en el efluente &l macir s C,. Enionos, fa
Ec. (3-1) se transforma en

va d
Qc,.-Qc,+f rdVp =V, 5

Eliminando V(dCg/dt) entre las Ecs. (4-31) y (4-33) y despejando C; == C, nos da

(4-33)

+{dCy
C;-C.=—— 434
T Q ) (@34
La ooncentracion ~ Cy en el resctor variard ceste C; sa C,. Por cosiuiee, Cp =
C; cuando (C;mmC,) = 0. Si & aupe ese rEqueimiento, la Ec. (430 reautta vali-

da. Sustituyendo dC,/dt de esta ecuacion en la Ec. (4-34), se obtiene el criterio de-
seado en términos de las condiciones de operacién y de la velocidad de reaccién

3 Por emplo, véee Buo Bod y J M. Smily Chen, Eng. 5, 28 1961 (99 0 AE  Cassano,
T Mara y J M. Snihy bd Eng. Chen.  Fundam., 76% (19%9) paa les apliceciones ce los reeciores
nemitntes  con recirculacion paa recdones  homogfes isotérmicas.
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—c.= " VT) C. =C) 50 435
rocm () macacia0 3

donde r es la velocidad de produccién de la especie j Podemos concluir que, para
cualquier velocidad de reacciéon,Cy==C, — 0 y ® oObfiene ura operacion ¢k reactor
diferencial, siempre \y cuando V/Q sea pequefia; esto es, cuando se usan una alta
velocidad de flujo de recirculacion y un volumen de reactor pequefio.

Epmpo 416 Durante el periodo de induccion de la  fotopolimerizacion ho-
mogfrea e aoilamide, s cosume el oxigeno diseto al reaccionar con el ini-
ciador afiadido a la solucién de acrilamida. La cinética de la desaparicion del
oo & ha estdiado en un reactor intermitente con recirculacion.® H ww
Gk la reacion s deeca midendo la concentracidn ce oxigeno en el depdsito en
ciertos intervalos de tiempo. Los datos para una cierta corrida son
Q =457 x 10“6m3/s
V;=6.6 X107 m?
Ve =0232X10"3m?
C;= 240 x 10~ mol k/m?, a t=0
4,s 100 300 500 700  looO
Crx10%molk/m* 1 220 209 190 1

A partir de esta informacion calcule: () la velocidad de reaccion en funcidn
de la concentracion de oxigeno y (b) la diferencia de concentraciones Cy = C, €n
el reactor (para comprobar la factibilidad de da operacién de reactor
diferencial).

SotuciOn:  (8) Suporemos que la Ec. (4-32) es valida y esta suposicion se com-
prueba posteriomente (parte b). Los datos de C, se grafican en funcion de
t. La pendiente de la curva resultante para cualquier-valor de  C, nos da
dC,/dt a dicha concentracion. Por lo general, la pendiente es variable, lo
que indica en la Ee¢, (4-32) que la velocidad depende de la concentracion. En
este caso especifico, los datos producen una linea recta, tal como puede ver-
se en la Fig. 421. La elocidad constante sugiere una dependencia de orden
Cero con respecto a la concentracion de oxigeno en el intervalo de C,, consi-
derado.¥

En base a la pendiente de la linea de la Fig. 4-21, la  Eg, (4-32) nos da
que la velocidad de produccion de oxigeno es

* 79 Miguel Ibarra Y1 M. TR _4jchE g, D W (1974

#ER  cinética b ot @0 paa d peiodo e incioddn en la extractién el venero del inicieclor
(0de0) e e foopolimeizaddn he sdo peremeie compokece. P JL Flory, “Principles of Poly-
mg Chemisty” Pég 143, Comei Univesly Press Ithaca, New Yok 199)
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N ] ]
23 L1 o [ A

\ | i .
‘ endientedTr - =679 x 107 mol k/m? s

e B
) N N S A =
19 t Lr— ‘:\R

1.8

17 t— — .
g | |

0 1 2 3 4 S 6 7 8 9 10
Tiempo, £x 103, s

- —t—

Corc. de oxigenc disuelto, Cr x 104, molk/m?

Fig. 4-21 Datos e un reactor intermitente con recirculacion para la  cinética del periodo de
induccion.

_ (0232 1 6.60)x 10”3
T 0232x10°°

= -2.0 x 107¢ mol k/(m3)(s)

(~679x10"%)

(b) La diferencia de concentraciones, C; == C,, se calcula ficilmente con la Ec.
(4-35).

V. V¥
Oy I,/ M. 3
% QW+ V'rr
0232 x 1073 % x 107*
- - _ -6
767 X 10-° (0232 7 6.60) x Jp-7 (20 X 1079)

9.6 X 10-¢ mol k/m?

Este valor es pequefio comparado con Cy; se tiende entonces a la operacion
de reactor diferencial y la Eg. (4-32) es valida. La conversidn por pasada
més alta se obtiene cuando C, es minimo, esto es, a 1000 s. En este punto,

CT - C¢ 9.6 x 10-6 _

= 0,

T
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410 Reactores ce flujo con recirculacion

B reacr e fljo connuo opera oon estaod esieble. Estos reaciores puecen usare
pea edudios cingticos ce lboratorio 0 a gan exala En el laborario & desm uma
operacion diferencial (baja conversion por pasada) para simplificar la evaluacion de
la \elocied B reaccin (e la Sec. 43). Pimeo disouremos ese aspecd para
Oepuls considerar los reactores oon recirculacion: & escala comercial. donce la oon
version s alta
Ehbeeala Ec. 31) y omiiendo el sbindice i, un balance de mesa con respec-
to a la totalidad del sistema de la Fig. 4-19 nos da

Ve
0,C,=0.C,H[ rdy,=0 (4-36)
Jo

donde los subindices f'y e se refieren a las corrientes de alimentacion nueva y de
efluente. Supdngase que el reactor tiene un volumen pequefio y que opera con una
alta velocidad de recirculacion, de tal manera que el cambio de concentracion entre
l enrach y la sdlica ddl reactor s pequefio. Paa esa operacion de reactor diferen
cial, la velocidad seréa casi la misma en todas las partes del reactor. Entonces, la in-
eyl en la  Ec. (436) paa la velooided e procuccion e i e transforms en Ve Yyl
Ec. (436 pueck eoibie como

C,-0.C
r= 26 —-0C (437)
VR
Paa ua reacion en fae liquida 0 ure resccidn gpseosa isotérmica sn cambo en ¢
nimero de moles, la velocidad de flujo Q, sera casi igual a la de la alimentacién
nueva, Q,.Entonces, la Ec. (4-37) se transforma en:

- 9 ;

r= — , (C,-C,) (4-38)
Ls Ecs (437) 0 (430) puedn usae paa calcular la velocied ce reaccion a partir
de mediciones de concentraciones, velocidad de flujo y volumen del reactor. Estos
reactores con recirculacion son bastante comunes, en especial para reacciones

cataliticas. Por tanto, las volveremos a usar en los Caps. 12 y 13.

Avoa Eemos e adizar las condicones cB opadin Qe % Iequiere ara
que la Ec. (4-37) sea valida. Para ello se establece un balance de masa de la e :gcie
oon respecto (nicamene al reactor ce la Fig. 4-19. La ooncentracion C, Qe e d
reactr &5 el velor qe resula e la combinecin ce la comierte e redirculacidn y la
alimentacion nueva. Para esta situacion, la  Eg, (3-1) nos da

Ve
(Qr+ Qr)Ci1—=(Qr + Q)C, + 'l rdvy=0 (4-39)

donde Q,es la velocidad de flujo de la corriente de recirculacion. Deseamos deter-
miner las condiciones para las que (C, = C.) tience a cero, pues ello resutra en ua
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operacion e reactor diiferencial. Igualando la integral & r Ve, l Ec. ¢39) da las con
diciones requeridas. Para simplificar el sistema, supondremos velocidades de flujo
iguales para la alimentacion nueva y la corriente de producto,” esto es, Q, =Q.. En-

tonces, la Ec. (4-39) se transforma en

(o (4-40)

(Qk + Q, IQ.(R )

Esa sunh igelded ed en ®Bmincs de ura rekcion b redrouladn qe ® -
ne oo Qp/Q,, & & e ococene b ls veloodedss voluméricas ce les comiertes
de recirculacién y de producto.

la Ec. (440 mesa neamee qe % tiende a we operacion de reacior dife-
rencill aendo exise ua alfa velodded e reciroulacion Y wn voumen e rector ber
jo. La Ec. @440 pek ware paa edimar la velocided ce flujo de recirculacion Ox
= RQ qe ® rqiee paa redor e carbo ¢ concenrecién en el reacor @ ae-
quier valor predeterminado.

la wickd e recioulcion a el comercial ek ope|r oon U cambo Signi-
ficativo de la concentracion en el reactor (con un cociente de recirculacion bajo a
inemedio) 0 bie:y Mo reactor ce nque oon agitacion (con wn alto cociente de re-
circulacion). En este Gltimo caso, la Ec. (4-37) da la velocidad de produccion Q,C,
Oeeach. NOE2 Qe la velooded & evaliada a la concentracion C, & h comee ck
producto.

Qadb exdse n carbo de concentracion  significativo, la Ec. (43%) sqe sen
oo vélida, peo resula més smple usr la ecadtn e reacor ce flujo tubulr besa
da en la velocidad de flujo del reactante A4 sin convertir. Esto equivale a la Ec.
(3-18a), obtenida para un reactor de flujo tubular con una alimentacion parcialmen-
te convertida. Esta cantidad (Fy), representa la velocidad hipotética de alimentacion
de A correspondiente a A4 en la alimentacion nueva mas A en la recirculacion, si no
hubiera conversion en la corriente de recirculacion. Si la corriente de recirculacion
estuviera totalmente sin conversion, la concentracion de A seria la de la alimenta-
cn neva Cosibee por simplicded € a0 especial en el e la velodicad Vol
métrica de flujo no es afectada por la reaccion, de tal manera que @, = Q,. Enton-
s

Fua=0rCa,+0;Cy, = CafQr + Q)

0 bien, en términos de la relacién de recirculacion, R = (Qr/Qy),

La Ec. (3-18a) se transforma en:
v *e dx
—=~CAR+1)| = 4-42
QI !( Ly 'l r ( )
41 Paa (n reador ciferenciel BoBmico opeando a presn sl oondanie, Q serd o il a 0.

nduo paa e reaccion (02 O @mho e d nmao e moks
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donde x, representa la conversion que entra al reactor y x, es la  conversién en el
efluente. El valor de xq (0 Cy) es una funcion de relacion de recirculzcién. En un
problema de disefio, R casi siempre es un valor conocido, mientras que Xy no se co-
noce. Para nuestro caso de Q, = Q,, resulta més facil escribir la Ec. (4-42) en térmi-
nos de concentraciones. En base a una alimentacion sin convertir y eliminando el
subindice A |

Bl CJ‘ - C
.
0 bien
dx = ] dC
Con esta sustitucion; la Ec. (4-42) se transforma en
CdC
Y R+1) [ = (4-43)
QI "Gy

La concentracion de la alimentacion mezclada, C,, se obtiene mediante un balance
de masa con respecto al punto de mezclado P en la Fig. 4-19. De esta forma,

(Qr+0Q,)C,=Q,C,+0:C, = QAC; + RC)

o

_QdC,+ RC) _C,+ RC,
= =R ()

Las Ecs. (443) y (444) se pueden usar para calcular el volumen requerido para cam-
biar la concentracion de 4 en la corriente de alimentacion (), de C,, a C,,.%

Notese que, de acuerdo con la Ec, (4-44), cuando no hay recirculacion, Cy = G,
Entonces, la Ec. (4-43) se reduce al balance de masa para una sola pasada en un reac-
tor de flujo tapon. De esta forma, para Q constante, la forma integrada de la  Ec.
(314) es

VG
v Jc,'r"

Q=

Esto es idéntico a la Ec. (4-43) con R = 0. Cuando R es alta, la velocidad resulta
constante y la Ec. (443) se reduce a

42 Paa wn tetamiend més gened ol desanolo e Ec. ¢4 aplicable a reaooiones geeeosas an
@mis e las veloddedes ce flujo, conslitee Ocae  Levenspiel, “Chemicl Reaction Enginecring”
2 Ed, m Wy & Sons, Inc, New Yok 1972
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V C,—-C
—=(R+1)—=——=
Qs r
Introduciendo la Ec. (4-44) para Cj se obtiene
V. R+ CJR+ 1)—((‘,+RC,)_C,—C,
o, | _L R+1 -
El resultado es idéntico a la B¢, (3-5) para un reactor de tanque con agitacion. Pode-
mos decir que la B¢, (4-43) con la (4-44) es consistente con el comportamiento fisico

esperado para un reactor de flujo con recirculacion en los dos extremos de la veloci-
dad de recirculacion.

PROBLEMAS

41 El 6xido nitroso se descompone aproximadamente de acuerdo con una ecuacion de se-
gundo orden. La velocidad especifica de la reaccion directa

2N30 - 2N1 + 01

es k = 977 em*/(mol g)(s) a 895 °C. Calcule la fraccion descompuestaa 1.0y 10 s y a 10 min
en un reactor a volumen constante. La velocidad de la reaccion inversa es despreciable y la
presion inicial, (100% N,0) es de 1 atm.

4-2. La reaccion de saponificacion

NaOH (ac) + CHy(CH,CO) - Na(CH,CO)(ac) + C,H;OH (ac)

es de segundo orden e irreversible a conversiones bajas. Un reactor de laboratorio con buen
mezclado se carga con una solucién acuosa que contiene NaQH Y acetato de etilo, ambos a
concentraciones iniciales iguales 0.1 normales. Después de 15 min, la conversion del acetato de
etilo es 18%.

Para una carga inicial que contiene NaOH y acetato de etilo en concentraciones iguales
0.2 normales, calcule el tiempo requerido para obtener una conversion del 30% en un reactor
intermitente de tanque con agitacion a escala comercial. ;Qué volumen es necesario para pro-
ducir 50 kg de acetato de sodio?
43 Se va a saponificar una solucién acuosa de acetato de etilo con hidroxido de sodio. La
concentracion inicial del acetato de etilo es 5.0 g/[, y la de la sosa custica es 0.10 normal. Los
valores de la constante de velocidad de segundo orden, en L/(mol g)(min), son

25 ao°C
Jo=
24 a 20 °C

Esta reaccion es esencialmente irreversible. Estime el tiempo requerido para saponificar 95%
del éster a 40 °C.

44. Se ha mencionado que las reacciones gaseosas se llevan a cabo comercialmente con maés
efectividad en equipo continuo que en reactores por lotes. Considere el siguiente ejemplo.
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Watson* ha estudiado el cracking (descomposicion) térmico (no catalitico) de butenos a 1 atm
en un reactor continuo. La ecuacion de velocidad, determinada con sus datos experimentales
£

60,000

og 4, =
U ky 4575T

donde k, = butenos descompuestos, moles g/(h)(L)(atm), y Testa en grados K. Si bien la ali-
mentacion consta de diferentes hutenos v los productos varian desde el coque hasta el buta-
dieno, la reaccién irreversible puede considerarse como de primer orden, como sigue

CH, = CHy + Hz

Se desea descomponer butenos €n un reactor de tipo intermitente, el cual operard a 1200
°F y estara equipado con una agitacion eficiente.

La carga inicial del reactor constara de 1 mol 1b de butenos y 10 moles 1b de vapor de
agua. Bajo estas condiciones, puede despreciarse el cambio en el numero de moles durante el
curso de la reaccion. (g) Determine el tiempo requerido para convertir el 30% de los butenos.
(b) Determine el volumen requerido del reactor. () Suponga que la alimentacion consta de 10
moles de vapor de agua por mol de hidrocarburo, pero que ahora la fraccién de los hidrocar-
buros contiene 60 moles Qo de buteno y 40 moles Qo de butadieno. El butadieno puede dar lu-
gar a dos reacciones: cracking y polimerizacion al dimero. Suponiendo guz se conocen las ve-
locidades de estas reacciones, describa un método para determinar la conversion de butenos y
butadienos para un determinado tiempo de reaccion.

45 La descomposicion de la fosfina es irreversible y de primer orden a 650 °C,

4PH,(g) = P,(g) + 6Hz(8)

Se ha reportado que la constante de velocidad (s7*) es

log =—18§637r—-+2|0g T 1210

donde T estd en grados Kelvin. Un recipiente cerrado (volumen constante) contiene inicial-
mente fosfina a 1 atm de presion. ¢Cudl sera la presion después de 50, 100 y 500 s? La tempe-
ratura se mantiene a 650 °C.

46 Smith* ha estudiado la disociacion en fase gaseosa del cloruro de sulfurilo, SO,Cl,, €n
cloro y diéxido de azufre, a 279.2 ®C, Se us6 el método de presion total para detectar el curso
de la reaccion. En condiciones de volumen constante, los resultados son como sigue:

t, min i 157 8l il b 683 &4 %63

pommHg ¥ 3 U it ¥ i bl 3

¢Qué orden de reaccion sugieren estos datos? La conversion a tiempo infinito es 100%.
47, Hinselwood y Askey* han estudiado la descomposicion térmica del éter dimetilico en fa-

€ K M Wam Cen By Pog, 4 29 (19%)
MUDFSmh J AN Soc., 4 180 (195
4 C N Hrheood y P ) Adey, Proc. Roy. Soc. (London)  A115, 215 (1977).
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se gaseosa, midiendo la presion en un recipiente de reaccion a volumen constante. A 504 °C y
una presion inicial de 312 mm Hg, se obtuvieron los siguientes datos:

L8 30 77 115 I b 4]
p,, mmHg 408 48 562 m al

Suponiendo que inicialmente sélo estaba presente el éter y que la reaccion es
(CH,),0 -+ CH, + H;+CO

determine la ecuacion de velocidad de esta descomposicion. ¢Cuél es el valor numérico de la
velocidad especifica de reaccién a 504 °C?

48 Una reaccién homogénea de primer orden en fase gaseosa, A = 3R, se estudia primero
en un reactor por lotes a presion constante. A una presion de 2 atm y, empezando con A puro,
el volumen aumenta 75% en 15 min. Si la misma reaccion se lleva a cabo en un reactor a volu-
men constante, y la presion inicial es 2 atm, ;cuénto tiempo se necesitara para que la presion
llegue a 3 atm?

49 Suponga que la mezcla inicial del Prob. 4-8 consta de 70 mol %o de A y 30 mol % de he-
lio (inerte) a una presion total de 2 atm. yCuél seria el aumento de volumen después de 15 min
en un reactor a presion constante?

4-10.% Una de las etapas en la produccion de acido propionico, C;HsCOOH, es la acidifica-
cion de una solucién acuosa de la sal sddica, de acuerdo con la reaccion

C,H,COONa + HCl - C,H,COOH + NaCl

La velocidad de reaccion puede representarse por medio de una ecuacion reversible de segun-
do orden. Los datos de laboratorio sobre la velocidad de reaccidn se obtienen tomando
muestras de 10 e¢m? de la solucion reaccionante a diferentes intervalos de tiempo, y neutrali-
zando el HCI que no ha reaccionado con NaOH 0.515 normal. La cantidad original de acido
se determina mediante una muestra tomada a tiempo cero. La temperatura es 50 °C, y las mo-
les iniciales de HCl y C;H;COONa son iguales. Los datos son como sigue:

{, min 0 i D 0 q 2

NaOH requerido, em® 5 21 W B W

Determine el tamafio de un reactor intermitente con agitacion para producir éacido pro-
pidnico a una velocidad promedio de 1000 Ib/h. Se requieren veinte minutos para cargar el reac-
tor y calentarlo a 50 °C, y 10 min para enftriarlo y extraer los productos. La conversion final
debe ser 75% del propionato de sodio. La carga inicial del reactor contiene 256 b de
C;H;COONa y 97.5 1b de HCI por 100 gal. Suponga que la densidad de la mezcla reaccionante
es 9.9 |b/gal y que permanece constante.
¢l Tal como se sefiald en la  Sec. 2-2, el mecanismo de reaccion de la descomposicion del
pentéxido de nitrégeno es complejo. Sin embargo, se puede obtener una ecuacion de veloci-
dad satisfactoria considerando las dos reacciones

€ Tomdo & W F Sews “An Undgadee Couse in Homogeas Redin Kineties”  pre-
g @ l Qad Eoea de \bao paa Pofoes e Ingeniefa Quimic, Pemgyhania State Uni-
versity, junio 27, 1956.
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I 2N,04=2N,0,+0,
2. N,0, = 2NO,

La reaccion 2 es rapida con respecto a la 1, por lo que se puede suponer que el dioxido de

nitrégeno v el tetroxido de nitrégeno estan en equilibrio. Por tanto, sélo es necesario conside-

rar la reaccion 1 desde el punto de vista cinético. Calcule la velocidad especifica de reaccion

para esta descomposicion (que es esencialmente irreversible) en base a los siguientes datos de
presion total phtenidos’ a 25 °C

t, min 0 20 40 60 80 100 120 140 160 O

p,, mmHg 268.7 2030 3022 3110 3189 3259 3323 3388 3444 4730

Puede suponerse que inicialmente s6lo esta presente pentdxido de nitrégeno. La constante de
equilibrio K, para la disociacion del tetroxido de nitrogeno en didxido de nitrogeno a 25 °C es
97.5 mmHg.

412 La produccién de disulfuro de carbono a partir del metano y azufre en forma de vapor,

puede efectuarse homogéneamente o con un catalizador sdlido. Ademas, algunos materiales
sélidos actian como veneno, retardando la reaccion. Los siguientes datos se obtuvieron en un
reactor continuo a temperatura constante de 625 ©C y con una proporcidn inicial de reactantes
de una mol de CH, y 2.0 moles de vapor de azufre (considerado como S,). La primera serie de
datos se obtuvieron con el reactor vacio (volumen efectivo 67.0 cm?), mientras que la segunda
serie se obtuvo después de empacar el reactor con un material granular (7 mallas) que reduce el
volumen vacio a 35.2 em?. El material granular, en este caso, ;actud como catalizador o como

veneno?

\elocidad de

. L \elocidad de
alimentacion, moles 2 /h » y
produccién  de Conversion
Serie Corrida CH, S2 CS;, moles g/h del metano

1 1 0417 0.834 0.0531 0.127

2 0238 0.476 0039 1 0.164
] 0.119 0.238 0.0312 0.262
2 1 0.119 0.238 0.0204 0171
2 0.178 0.357 0.0220 0.123

413 Se alimenta butadieno y vapor (0.5 mol de  yapor/mo de butadieno) a un reactor de
flujo tubular que opera a 1180 °F y una presion constante de 1 atm. El reactor no es catalitico.
Considerando solamente la reaccién de polimerizacion reversible al dimero, determine: (a) la
longitud de un reactor de 4 plg de DI que se requiere para obtener una conversion del 40% del
butadieno con una velocidad de alimentacion total de 20 moles 1b/h; y (b) la velocidad espa-
cial, en litros por hora de gas alimentado (a 1180 °Fy 1 atm) dividido por el volumen del reac-
tor en litros, requerida para obtener una conversion del 40%.

La reaccion de polimerizacion es de segundo orden y tiene una constante de velocidad
especifica dada por la siguiente ecuacién:

47F. Daniels ¥ E. H. Johnston, J. Am. Chem. Soc., 43, 53 (1921).
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5470 ,

logk=m - 8.063

donde & es el C¢Hg polimerizado, en moles g/(L)(h)(atm?), y T est& en grados Kelvin. La reac-
cién inversa (despolimerizacion) es de primer orden. A 1180 °F (911 K), la constante de
equilibrio de la reaccion es 1.27.
414 Una de las caracteristicas especiales de la oxidacion bacteriana es que las bacterias no
sblo catalizan la oxidacion de materiales carbonosos, sino que, ademas, los compuestos de
carbono proporcionan “combustible” para el crecimiento de las bacterias. Considerese como
ilustracion un reactor de tanque con agitacién que opera continuamente en estado estable y
temperatura constante. La alimentacion consiste en una solucion acuosa de glucosa (el mate-
rial carbonoso) que no contiene bacterias. La concentracion de glucosa en la alimentacion es
Cy vy su velocidad volumétrica de flujo de entrada al reactor es Q. La mezcla en el tanque con-
tiene bacterias a una concentracién C, Vy la corriente de producto tiene una velocidad de flujo
igual a Q. Esta corriente de producto contiene bacterias y glucosa en concentraciones Cy y Cs
(ambas en mg/L).

Las dos principales reacciones (muy simplificadas) son:

(1) C,H,,0, +B = nB + productos inertes  (n> 1)
@ CH,,0,+0,;%H,0 + Co, + productos inertes

Se ha determinado que las ecuaciones de velocidad de Monod concuerdan con algunos tipos
de oxidaciones bacterianas. En condiciones de un suministro adecuado de oxigeno, estas
ecuaciones pueden escribirse para las reacciones 1 y 2 como sigue

HwCs
=_m3c
TK+CG

1 “nCS
e, s 1)
Rs YK+Cs ©

R, = velocidad de formacién de bacterias (masa de células), mg/(L)(h)

R; = velocidad total de desaparicion de la glucosa (sustrato), mg/(L)(h)

R, representa el crecimiento de bacterias de acuerdo a la reaccion 1,mientras que Rj es la velo-
cidad total de desaparicion de glucosa para ambas reacciones.

Notese que la reaccidn 2 es catalizada por las bacterias. El simbolo Y representa el rendi-
miento, esto es, la relacién de velocidades de produccion de bacterias a la velocidad total de
consumo de glucosa. En la parte (d) se definen los demés simbolos.

(a) Para una operacion de estado estable, derive una relacién entre Q/¥ (llamada veloci-
dad de dilucion, D)y la concentracion Cy de glucosa en la corriente de producto.

(b) ¢Codmo se simplifica la relacién de la parte (g) cuando C es muy alta con respectoa K,
lo que corresponde a un gran exceso de glucosa en la corriente de  alimentacién?

(c) El resultado obtenido en la parte (b) proporciona una relacidn especifica entre la velo-
cidad de dilucion D y la constante de velocidad (o las constantes de velocidad) en las
ecuaciones de Monod. ;Qué pasaria con las bacterias del reactor si la velocidad real de dilu-
cién se aumentara por encima del valor dado por esta relacién especifica, por ejemplo, me-
diante un aumento de la velocidad de flujo?

(d) En un caso particular se cuenta con los siguientes datos:
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Q=10L/h

V = volumen del reactor de tanque con agitacion = 4 L

4. = constante de velocidad en la ecuacién de Monod = 05 h!
K, = constante en la ecuacién de velocidad de Monod = 15 mg/L

Cs = 80 mg/L = concentracion de glucosa en la alimentacion
§ = rendimiento (se supone constante) = 0.5

Calcule 1) la concentracion de glucosa en la corriente de producto que sale del reactor; 2) la
concentracion de bacterias en la corriente de  producto que sale del reactor.

(e) Para las condiciones de la parte (d) ;cuél seria la dilucion méxima de velocidad que
podria usarse y afin evitar el problema referido en la parte (c)?
415 Se planea descomponer térmicamente (cracking) una mezcla de  butenos y vapor en un
reactor de flujo tubular no catalitico a una temperatura constante de 1200 °F ya presion cons-
tante de 1 atm. Si bien la alimentacion consta de diferentes butenos®, y los productos varian
de coque a butadieno, lavelocidad de la reaccion puede representarse adecuadamente por un
mecanismo de primer orden:

)

n= ‘F‘,kxﬂ-t
60,000
log k, =- 45757 + 15.27

La velocidad se determind experimentalmente en un reactor empacado con cuarzo inerte y
el reactor que se desea diseflar en este problema también estard empacado en la misma forma.
Los datos y simbolos son:

ry = Moles g butenos descompuestos/(gramos de  pedaceria de cuarzorh)

& = fraccion de espacios vacios = 0.40

D = densidad aparente del lecho empacado con pedacerla de cuarzo = 1100 g/L
P, = presion parcial de los butenos, atm

T = temperatura. K

La relacion de vapor de aguaa putenos que entra al reactor serd de 10: 1 .O en base molar. Bajo
estas condiciones, el cambio en el nimero de moles durante el curso de la reaccién puede
despreciarse.

(a) Determine la conversion en funcion del tamafio del reactor. Prepare ademas una gra-
fica de la conversion de butenos en funcion de dos abscisas: 1) #de pedaceria de cuarzo/mol
Ib de alimentacion de butenos por hora, cubriendo un intervalo de valores de 0 a 3000, y 2) ve-
locidad espacial, definida como (pies? de alimentacién)/(h)(pies? de volumen vacio) a 1200 °F,
4Qué volumen total de reactor se requerira para una conversion de 20% con una velocidad de
alimentacion de butenos de 5 moles 1b/h?

(b) Supdngase que la alimentacion consta de 10 moles de vapor por mol de hidrocarburos
totales. La fraccién de hidrocarburos es 60 mol % butenos y 40 mol % butadieno. Considére-
se que los butenos reaccionan como en la parte (@) y que el butadieno puede participar en dos
reacciones, cracking y polimerizacion al dimero. La velocidad para el cracking es

3
=k py
P
, 30 000
log k3= = is7sr " ™

Wy  Chem.Eny. Prog., %, 229 (99,
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donde r, es el butadieno descompuesto en el cracking, en moles g/(g de pedaceria de
cuarzo)(h), y 24" es la presion parcial del butadieno, en atmésferas; la velocidad de polimeri-'
zacion al dimero es

£ 3
Ty= -k(pe)’
)

log ky = - 200, g6
e TS

donde ry es el butadieno polimerizado, en moles g/(g de pedaceria de cuarzo)(h).

Determine la conversion de butenos Y la del butadieno en funcién de W/F desde 0 a 3000 1b de
pedaceria/(mol 1b de alimentacion por hora). Suponga que el nimero total de moles es cons-
tante; desprecie todas las reacciones excepto las mencionadas..

416 En un reactor de flujo tubular se obtienen los siguientes datos de conversion parala  pi-
rélisis gaseosa de acetona a 520 °C y 1 atmosfera. La reaccion es

CH,COCH, -+ CH,=C=0 + CH,

\elocidad de flujo, g/h 1300 500 20 il

Conversion de acetona 006 013 04 035

El reactor tema 80 cm de longitud y un didmetro interior de 3.3 cm. {Qué ecuacién de veloci-
dad sugieren estos datos?

4-17. Una pequefa planta piloto para la fotocloracién de hidrocarburos consta de un reactor
ideal de flujo tubular que recibe radiacion, y un sistema de recirculacion, tal como se muestra
en la figura. EI HCI formado se separa en la parte superior del reactor, y la corriente liquida se
recircula. El ClI, se disuelve en el hidrocarburo (que se representa por RH,) antes de entrar al
reactor. Se desea predecir el efecto que el tipo de operacion del reactor tendra sobre la relacion
[RH,CI}/[RHCl,] en la corriente de productos. Determine este cociente, en funcion de la con-
version total del RH,, para dos casos extremos; relacion de reflujo (relacion entre la velocidad
de flujo de la recirculacion y la velocidad de flujo de la corriente de productos) igual a cero e
igual a infinito. La concentracion de hidrocarburos en la alimentacion del reactor es [RHsle.

HCl + Cl,

Sepacr
o i (e epecrbk)

.v .
RH, (@, doter) Recirculacion

a,

- Producto
(no contiene HCl oCly)
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El hidrocarburo se disuelve en un disolvente inerte en el cual también se disuelve el Cl;. Al
reactor se alimenta un exceso estequiométrico de Cl,. La unidad opera isotérmicamente, y el
HCI producido permanece en solucién hasta que llega al separador en la parte superior del
reactor.

Trace curvas de [RH,Cl]/[RHCI,] en funcion de la conversion para cada una de las condi-
ciones y para los tres tipos de cinética. Las reacciones son

L RH,+CL 5RH,Cl* HCI
2 RH,Cl+ Cl »RHCl, + HCI

Los tres tipos de cinética son como sigue:
(a) Primer orden (con constantes de velocidad iguales), por los que las velocidades de produc-
¢ion, en moles g/(vol)(tiempo), son

‘RH, = ~ky Cey,
"gyer = k(R =Ky Coey
(b) Segundo orden (con constantes de velocidad iguales),
'y = —kyCaw, Cay,
Trisar = K2 Coy, Cor,™ K2 CooCon,
(c) Mecanismo en cadena, para el cual las etapas elementales son

Tnicfacidn
CL+ho L2C1*  r=¢alCq,= k,Cay,
Propagaaion
CI* + RH, :RH; + HCI
RH; + Cl, : RH,Cl+ C1*
CI* * RH,Cl RHCI* + HCl
RHCI* - c1, :"RHCI, + CI*
Terminacién

RH} : producto final
RHCI* : producto final

Al resolver el problema para este caso, use la hipétesis del estado estacionario para los
productos intermedios (los radicales libres CI*, RH,* y RHCI*), para obtener las ecuaciones
de velocidad para fgy, Y rRHzo.analogas a las ecuaciones de velocidad para los casos de primero
y segundo ordenes. Nétese que la constante de velocidad para las etapas de terminacién es por
lo general mucho mas pequefia que para las etapas de propagacion.
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418 Reconsidere el Ej. 4-9 tomando en cuenta los productos de alto peso molecular. Supon-
ga que la velocidad de formacion de estos productos puede representarse por la dimerizacion
de la diamina:

(CH,),CN

NCH,),ON

L3}

2H,C=¢C - productos polimeros

donde &, es una constante de velocidad de segundo orden. Para las mismas condiciones del Ej.
4-9 'y una relacion k; /k, = 2, calcule la conversion de acrilonitrilo a monoamina, a diamina ya
productos polimeros, en funcién de la conversidn total de acrilonitrilo.

419 Las siguientes constantes de velocidad corresponden a dos reacciones irreversibles:

ky

A-B k=02 h"'

ky

B-C k=018 p!

Las reacciones son ambas de primer orden y se verifican a densidad constante en fase liquida.
Considérese un caso en el que la corriente de alimentacion contiene 4 a una concentracion C,
=4.0 mol Ib/pie*y Cg= Cc = 0.

(a) Calcule el tiempo de residencia promedio (¥/Q) para que reaccione la mitad de 4 en
cada uno de los siguientes casos:

() Reactor ideal de flujo tapon
(i) Reactor ideal de tanque con agitacion.
(b) Calcule la concentracion de B que sale del reactor en los dos casos de la parte A.

40 En un reactor de tanque con agitacién que cuenta con un buen mezclado y que tiene un

tiempo de residencia promedio de 33.6 s, se lleva a cabo una polimerizacién homogénea en fa-.
se liquida. La concentracion de monémero en la corriente de alimentacion es 1 .0 x 10-* mol
g/cm?3, Las reacciones de polimerizacion se efectian por medio de un proceso de dos etapas:

1 Una reaccion de iniciacion que produce una forma activa del mondmero, P,. Esta reaccion
tiene una constante de velocidad k, = 0.10 g1,

2. Reacciones de propagacion, donde el mondmero reacciona con polimeros sucesivos de for-
ma P,. Todas ellas son de segundo orden con la misma constante de velocidad, k, = 500
em?/(mol g)(s).

(@) Considerando el contenido total de polimero de la corriente de salida, ;cual es la
distribucion de fracciones de peso de las moléculas de polimero desde P, hasta Py,? (b) Para el
mismo reactor e iguales velocidades de flujo pero en el caso de otra reaccion, la constante de
velocidad de iniciacion es la misma y la concentracion de alimentacion de mondmero es nueva-
mente 1.0 x 10~ mol g/cm?. En este caso, la distribucion de fracciones de peso de los
polimeros en la corriente de salida es

Polimero P, P, P, P, P, Pye Pyo

Fraccion de peso 0.0180 0.0314  0.0409 0.0470 0.0546 0.0503 0.0250

;Cuél es la constante de velocidad para las reacciones de propagacion que indican estos datos?
421. Las siguientes reacciones irreversibles de primer orden se verifican a densidad constante:
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Ky Ry
A=B~C
k,=015min"*  k,:= 005 min~}

Este sistema reaccionante se va a estudiar en reactores de flujo continuo con una velocidad de

flujo volumétrico de 5 pies*/min y una composicion de la alimentacion de C4= C,|y Cs = C¢

= 0. ¢Cuél de los siguientes reactores es el preferible para una velocidad méxima de produc-

ciénde B?

(n) Un tanque con agitacion de volumen 1 = 10 pjes?,

(b) Dos tanques con agitacion en serie, cada uno con un volumen de 5 pies?.

(c) Dos tanques con agitacion en paralelo, cada uno con un volumen de 5 pies’ y la corriente
de alimentacién dividida en partes iguales para los dos reactores.

(d) Un reactor de flujo tapon (ideal de flujo tubular) con un volumen de 10 pies®.

42 Se planea hidrolizar anhidrido acético en tres reactores de tanque con agitacién operan-
do en serie. La alimentacion fluye al primer reactor (V¥ = 1 L) a una velocidad de 400
cm3/min. El segundo y el tercer reactores tienen volimenes de 2 v1.5 L, respectivamente. La
temperatura es 25 °C y en estas condiciones, la constante de veiocidad irreversible y de primer
orden es 0.158 min-1. Use un método grafico para calcular la fraccion hidrolizada en el efluen-
te del tercer reactor.
423 En el Prob. 4-22 supdngase que el primer reactor operaa 10 °C, el seqgundo a 40 °Cy el
tercero a 25 ¢, Las constantes de velocidad adicionales son 0.0567 min-! (a 10 “C) y 0.380
min~! (@ 40 °C). Determine la fraccion hidrolizada en el efluente del tercer reactor.
424 Sevaa clorar benceno en fase liquida en un reactor de tipo marmita operado en el esta-
do estable. Tanto la adicién de benceno liquido como la extraccion de los productos liquidos y
el cloruro de hidrégeno gaseoso se llevan acabo en forma continua. El cloro gaseoso se burbu-
jea continuamente en la mezcla reaccionante liquida en el reactor. Se puede suponer que la ve-
locidad de reaccion es suficientemente rapida como para que no exista cloro sin reaccionar en
los productos. Ademas, las concentraciones de cloro y HCI en la mezcla reaccionante son pe-
quenas. La densidad de la mezcla liquida puede considerarse constante.

A la temperatura constante de operacion de 55 ®C las reacciones significativas son las tres
de sustitucion que producen mono, di y triclorobenceno. Cada reaccion es de segundo orden e
irreversible. Las reacciones son:

L CH,+Cl, ’il'(},HsCl* HCI
L CHLCI+ Cl, 2 CyH,Cl, + HCI
I CH,CLy+ Cl, +CyH,Cly 4 HCI
Ya se indico en el Cap. 2 que a 55 °C, las relaciones entre las constantes de velocidad son:

ky

= 80
Kk

ky=30
k3
Bajo las condiciones de operacion propuestas, la composicion del producto liquido sera
constante para todas las corridas. Se obtendran productos diferentes para diferentes rela-
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ciones de benceno y cloro alimentados al reactor. Calcule la composicion del producto liquido
para el caso de una alimentacién de 1.4 moles de cloro/mol de benceno.

4% Reconsidere el Prob. 4-24 para el caso donde, en lugar de un solo reactor, se emplee un
sistema de dos (¥, = ¥;). La corriente liquida entra al primer reactor (como benceno puro),
fluye del primero al segundo, y finalmente el producto’ se obtiene del segundo reactor. El clo-
ruro de hidrégeno gaseoso se extrae de los dos reactores. Grafique la composicion de produc-
tos en funcion de las moles de cloro total afadido por mol de benceno. Cubra un intervalo de
esta Ultima variable desde O hasta 2.5. A cada reactor se alimenta la mitad del cloro total.

4-26. Las reacciones irreversibles sucesivas

LI

A-=B-C

son de primer orden. Se llevan a cabo en una serie de reactores de tanque con agitacion idénti-
€0s que operan a la misma temperatura y a densidad constante. Obtenga una expresion para el
ndmero de reactores necesarios para dar concentracién méxima de B en el efluente, en térmi-
nos del tiempo de residencia promedio total y las constantes de velocidad. La corriente de ali-
mentacion no contiene B o C. ;Cuél es la relacion C,/C4, parael caso especifico donde k, =
0.1h%, &k, =2.55 k! y un tiempo de residencia de 1.5 h para 6 reactores? ;Cuél es el valor ma-
ximo de Cs/C,, y el correspondiente nlimero de reactores?

421 En un reactor de tanque con agitacion de volumen ' se lleva a cabo una reaccion a den-
sidad constante. La reaccion es de primer orden e irreversible, con una constante de velocidad
k,. La velocidad de alimentacion volumétrica es Q. Bajo estas condiciones, la conversion en la
corriente de producto es x [dada por la Ec. (4-17)].

(a) Si se recircula la mitad de la corriente de producto y la velocidad de la alimentacion
complementaria se reduce a /2, ;cuél sera la nueva conversion en la corriente de producto?
¢Cuél serd la variacion de la velocidad de formacion de producto? ;Cual sera la variacion de la
velocidad de formacion de producto? (§) Si se recircula la mitad de la corriente de producto y
se mantiene la velocidad de alimentacion igual a Q, jcuéles seran los efectos en la conversion y
en la velocidad de produccién?

48 Se dispone de dos tanques con agitacion, de volimenes ¥, y2 ¥;, para llevar a cabo una
reaccion irreversible de primer orden a densidad y temperatura constantes. Si la velocidad de
flujo de la corriente de alimentacion es Q, ;cuél de los siguientes sistemas daria una mayor ve-
locidad de formacion de producto?

(a) Operacion paralela de los dos reactores, con tiempos de residencia promedio iguales.

(b) Operacidn paralela con tiempos de residencia promedio diferentes.

(c) Operacion en serie con la corriente de alimentacién entrando al reactor de mayor volu-
men.

(d) Operacion en serie con la corriente de alimentacion entrando al reactor de menor volu-
men.

4-29. Repita el Ej. 4-14 del texto con la modificacién de que el efluente del primer reactor sea
la alimentacion del segundo. El segundo reactor originalmente contiene 10 L de una solucién
de anhidrido de concentracion 0.50 x 10~% mol g/em?. Los productos se retiraran del reactot
2, a una velocidad constante de 2 L/min, La temperatura en los dos reactores sera de 40 °C,y
en todas las otras condiciones seran las mismas que en el Ej. 4-14.

(@) Determine la concentracién de anhidrido en la solucion que sale del segundo reactor,
a partir del tiempo cero hasta que se alcancen las condiciones de estado estable. (&) Suponga
que el reactor dos esta originalmente vacio y que su capacidad es de 10 L. Después que se lle-
na, el producto se saca a una velocidad de  2L/min. ;Cul sera la concentracion de la solucion
inicial de anhidrido que sale del reactor?
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430 Se va a preparar acetato de etilo en un reactor de 110 gal. El reactor contiene original-
mente 100 gal de una solucién de composicion igual a 20% en peso de etanol y 35% en peso de
acido acético. Su densidad es de 8.7 Ib/gal; suponga que este valor permanece constante para
todas las composiciones. El reactor se calienta y se mantiene a 100 °C, El etanol puro se adi-
ciona a una velocidad de 2 gpm (17.4 1b/min). La solucion se extrae a la misma velocidad volu-
métrica. A este nivel, los datos de velocidad son

r=kC,Coy  k=476x 10"* L/(mol g(min)
U =ZKCCh kK'=1.63 % 10~* L/(molgmin)

donde H, oH, w y E serefierenal  4cido, alcohol, agua y éster. Las concentraciones se expre-
san en moles g por litro.

Determine la concentracion de éster en la corriente de producto para valores de tiempo de
0a1h. ;Cuéles el porcentaje de conversion de la cantidad total de etanol afadido? Suponga
que no se vaporiza agua en el reactor:

43l Se va a saponificar acetato de etilo afiadiendo una solucion de hidroxido de sodio 0.05
normal en forma continua, a un recipiente que contiene acetato de etilo. El reactor esta inicial-
mente cargado con 100 gal de una solucion acuosa que contiene 10 g/L de acetato de etilo. La
solucion de hidroxido de sodio se afiade a una velocidad de 1.0 gpm hasta que se alcanza la
cantidad estequiométrica. La reaccion es relativamente rapida e irreversible, la velocidad
espetifica de la reaccion es de 92 L/(mol g)(min) a 20 °C. Suponga que el contenido del reci-
piente estd bien mezclado, y determine la concentracion del acetato que no reacciona, en fun-
cién del tiempo. ;En qué momento su concentracion sera maxima?

4-32. El isopreno [CH, = C(CH;)CH = CH,], puede producirse a partir de isobutileno y
formaldehido. Las principales reacciones son

HCHO + CH,=C(CH,)CH;~ CH,=C(CH,)CH,CH,0H
3-metil, 3-buteno, 1-0l
1 H,C=C(CH,)CH,CH;0H - CH,=C(CH,)CH=CH, + H,0
0
i HCHO + HCHO .4 CH, —O—("H

' 2CH, =C(CH;)CH,CH,0OH + HCHO — [CH,=C(CH,)CH,CH,0],CH,+ H;0

La tercera y cuarta reacciones forman subproductos indeseables, formiato de metilo y re-
siduos pesados (productos de alto peso molecular). La primera reaccién no requiere cataliza-
dor pero debe verificarse a presiones altas (2000 1b/plg*abs) y a unos 200 “C. La segunda reac-
cion, que es la formacion de isopreno, puede lograrse a 1 atm de presion (a unos 300 “C) en
fase vapor usando un catalizador sélido. Esta segunda etapa es relativamente simple y se haria
después de la primera en un equipo separado. Esta segunda reaccién no se verifica en ninguna
condicion sin catalizador. Todas las reacciones son irreversibles.

Considérese el disefto de un reactor para la primera reaccion, que es homogénea. No es
aconsejable usar una unidad de tipo tanque debido a las altas presiones. Se propone usar un
reactor de recirculacion de “circuito cerrado” (véase la Fig. 1,7¢). Comercialmente, el reactor
operaria en estado estable con alimentacion y descarga continuas y a una velocidad de recircu-
lacion ajustable.

(@) Para obtener los datos cinéticos para el disefio, se usa un modelo a escala de laborato-
rio. EI DI del tubo es 0.5 plg y el volumen total del circuito cerrado es 200 ¢m3, La mayor parte
de los datos se obtienen con este reactor operado por lotes (sin alimentacion ni descarga). Ade-
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mas, la bomba se opera a altas velocidades, velocidad de circulacion = 5 L/min, de tal mane-
ra que el sistema reaccionante esté completamente mezclado en cualquier instante. Inicialmen-

te, el volumen del sistema esta lleno por completo con los reactantes a temperatura ambiente
(en estas condiciones, la velocidad de reaccién es despreciable). La corriente se inicia operan-

do la bomba y suministrando el Dowtherm condensable a la camara, en la que estan localiza-

dos el reactor y la bomba (de tipo de rotor con coraza). Esto eleva la temperatura a 200 °C con
gran rapidez. Se extrae material para mantener la presion a 2000 |b/plg?abs, pero el volumen
total extraido es pequefio en comparacion con los 200 em®. Después se extraen periddicamente
micromuestras de la mezcla reaccionante para su analisis cromatografico. La mezcla reac-
cionante es completamente miscible cualquiera que sea su composicién.

1 A partir de estos datos, desarrolle una ecuacion de velocidad adecuada para la primera eta-
pa. Despréciense las reacciones secundarias 3 y 4. Esta suposicion es bastante realista, pues
los datos se obtienen con relaciones iniciales isobutileno-formaldehido bastante altas. Ade-
mas, el cambio de volumen causado por la reaccion es insignificante.

2 Después de obtener los dates por lotes, el reactor se opera con flujo continuo con recircula-
cion. Las velocidades de alimentacion y de producto son constantes e iguales a 1.0
cm?¥/min, la velocidad de recirculacion se mantiene a 5 L/min y la corriente de alimenta-
cion solo contiene isobutileno y formaldehido con una proporcion molar (isobutileno/
HCHO) de 10. ;Qué conversion de HCHO es de esperarse en la corriente de producto del
reactor operado de esta manera?

3. El tiempo promedio de residencia del fluido en el reactor en la parte (2) es  200/1.0 = 200
min. jEs de esperarse que la conversion en (2) sea igual a la correspondiente a un tiempo de
reaccion de 200 min en la operacidn por lotes de la parte 1?

Los datos de conversién (de HCHO) en funcidn del tiempo en los experimentos por lotes
s

t, min il 90 120 180 300 400

oonasat 0100 01 0188 0210 0409 0506

438 La descomposicion fotoquimica de la acetona (en fase gaseosa) ha sido estudiada en un

reactor con recirculacion.” Aunque la secuencia de 1a reaccion es compleja, la reaccién total a

97 °C y 870 mmHg puede expresarse en forma aproximada de la siguiente manera:
CH,COCH, ~ CO +C,H,

Las condiciones de operacion usadas son como sigue (con referencia a la nomenclatura de la
Sec. 4-9 y de la Fig. 4-20):

Q=333 X 10" *m3s
Y, =550x 10 *m?
V=626x 1075 3

* Determinada en ke d andliss ce conenich e HCHO' en ks muesis
# A E.Cassano, T. Matsurray J. M. Smith, Ind. Eng. Chem, Fundam., 7, 655 (1968).



X) Ingenieria de la cinética quimica

El curso de la reaccion se detectd analizando el contenido de CO'y C,Hg en muestras ga-
seosas muy pequefias, En una corrida, para la que la concentracion inicial de acetona, C 4, era
5.7 x 107 mol k/m?, los resultados fueron:

t, h* 15 225 35 42

(s MOlk/m?  20x 1075 65x 30°%  85x 1079 18 x10°*

Los datos de corridas a diferentes concentraciones iniciales produjeron los siguientes resulta-
dos, expresados en términos de conversion de acetona, x,:

Conversion inicial de acetona, €4, x 10 mol k/m?

. 462 19 13 121

Tiempo
t.h Convesitn de 208, 100xA, %o
10 0.60 10 110 15
20 10 15 200 205
30 10 1% 300 310
40 220 3% 390 400
50 260 430 500 520

(a) Calcule los valores de conversion por pasada por el reactor. ;Opera este sistema como
reactor diferencial?

(b) Usando la hipétesis del estado estacionario y con algunas suposiciones acerca del me-
canismo de reaccion, se puede obtener la siguiente expresion de velocidad para la fotodescom-
posicion de acetona:

re KiCa
T 1+ k,C,

+Como se comparan estos datos con la forma linearizada de la ecuacion de velocidad deriva-
0a?

434 Una reaccion irreversible de primer orden A4 = B se estudia en un reactor de flujo con
recirculacion (Fig. 4-19). Derive una ecuacion para el volumen del reactor en términos de la
conversién en la corriente efluente, la constante de velocidad k y la relacién de recirculacion,
R. Las velocidades volumétricas de flujo de la alimentacion y el efluente son iguales (Q, = Q.).
La velocidad volumétrica de recirculacion es Q, = RQ.. La alimentacion nueva no contiene el
producto (B).

# Tiempos corregidos para un periodo de induccion de 1.75 h.



