ECUACIONES DE VELOCIDAD
PARA REACCIONES CATALITICAS
FLUIDO-SOLIDO

En los Caps. 7 y 8 se hizo hincapié en la falta de uniformidad de 'as superficies
catalfticas y en los pooos conocimientss que se ienen oon respedd a la estuctra y

la concentecion ok s espedis quimisobids. En vida e estes  inceridumbres, sur-

gen grandes dudas en cuanto a la conveniencia de postular con gran detalle las
ecuaciones para las velocidades de reaccién. El enfoque mas simple, totalmente
empiico, consistiia en usar la forma e ly exponencidl e la ecuadion de velocided

sl paa las reaociones homogiress, esto s, la Ec. (29). Los vaores e los expo-
nentess ce las conoertraciones, &5 dedir, los Orcenes gparentes e la reaccion, & defer-

minan ajustando la ecuacion para que concuerde con los datos. Ese método ignora
todos los problemes relacionados oon | ackordidn vy las superficies  catalfticas, y o
proporciona informacion relativa a como se verifica la reaccién. Con frecuencia,
ame no sempe et tpo b euaddn pee comglacionare oon las  velocidacks
experimentales con bastante precision, usando menos parametros ajustables que
otros métodos mas complicados. Cuando el objetivo es el disefio de reactores, para
gl ol & ven a efecar calculos oon precision de ingenieria para la ecuacion e velo-

cidad, la simplicidad de la forma de ley exponencial resulta muy conveniente. Por
tanto, se usa mucho en el disefio de reactores industriales. Estas ecuaciones se han
usado, entre otros casos, para representar los datos cinéticos de la reaccion de
desplazamiento del gas de agua usando catalizadores de hierro’

CO + H)O :—’Hz + C02
y para la reaccion de metanizacion
CO, + 4H, »CH, + 2H,0
sobre un catalizador de  Ru/Al,0, 2

Vpr -~ Over Iron Ok Cayss’, 22 el Gilep, Coparhegen, 1980
2p . Lunde y F. L. Kester, J.Catal.,30,423(1973).
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Por otra parte, podemos separar las etapas de adsorcién y reaccion superficial.
Después, se usan ecuaciones de \elocidad como la Ec. (7-25) para la elocidad de ad-
sorcién y se postulan formas de la especie adsorbida y del mecanismo de  reaccion
para formular la velocidad de la reaccion superficial. La necesidad de postular una
quimisorcion como explicacion de la actividad catalitica, es la mejor justificacion
para separar los procesos de adsorciondesercion y superficial. Sin embargo, se co-
noce muy poco de la funcion @ en la Ec, (7-25) y de muchos aspectos de la reaccion
superficial. Por consiguiente, las ecuaciones resultantes no solo son muy complejas,
Sino que dependen de fantas suposiciones, que los resuliados pueden ser menos Sig-
nificativos que los del método de la ley exponencial.

Debido a lo anterior, en este ]ibro? aplicaremos un procedimiento intermedio, la
formulacién de Langmuir-Hinshelwood.” Los conceptos fundamentales en los que
se basan la velocidad y las isotermas de Langmuir son bastante justificables, aun-
que, como ya hemos visto, algunas de las suposiciones son incorrectss. La relacion
de primer orden entre la concentracion del gas, (, , la concentracion adsorbida, C, y
la concentracion total en la superficie, ¢, ,en la teoria de Langmuir [Ecs. (7-13) a
(7-15)], permite una gran simplificacion de la formulacion de las ecuaciones de velo-
cidad. Por consiguiente, en las siguientes secciones Sse usardn estas ecuaciones de ad-
sorcion 'y desorcion, junto con las expresiones simples de primero y segundo Ordenes
para la reaccion superficial. Debido a estas suposiciones, la concordancia de la
ecuacion de \elocidad resultante no significa que se haya comprobado el mecanismo
de reaccién que resulta de estas suposiciones. A diferencia de la postulacién de una
ecuacion de velocidad, el establecimiento de un mecanismo requiere informacion
acerca de la especie adsorbida y la forma en que reacciona. Por lo gereral, las medi-
ciones de las \elocidades de reaccién no proporcionan suficiente informacion a este
respecto. Las ventgjas del método de LangmuirHinshelwood son: 1) la ecuacion de
velocidad resultante puede extrapolarse con mas precision a concentraciones supe-
riores al intervalo de mediciones experimentales, y 2) el método no toma en cuenta
las reacciones de adsorcion y superficiales (que deben werificarse) en una forma con-
sistente.

91 \Hoddaoes de adsoroidn, desorcion Y reacion superficl

En esta seccidn se presentan las ecuaciones para las \elocidades de adsorcion, de re-
accion superficial y de desorcion. En la Sec. 9-2 se combinaran estas ecuaciones para

3 Paa evdecons mas offics de los diversos méods paa fomuler ecueciones dk - velocidd, véan-
® I memdas Sl W, Weller, “Chemical Reaction Engineering Reviews”, Adv, Chem. Ser., 148,
Péag, % Amer. Chem.  Soc., Watigm DC. (194) y M. Boudat AIChE J., 1846 (1972, Adamés

el b de visa de ingenieria de la catdlisis y les ececiones e velodded estd muy bien presentado por 0.
A. Hougen, Ind. Eng, Chem, 53, (7),509 (1961).

‘Este enfoque de la cinética de las reacciones cataliticas fluido-solido fue propuesto por C. N.
Hieood  (‘Kinefis of - Chemical Change’’, Odod Univesly Pes Lo 1940) y cesanollaa
@ delle por 0. A Hagen y K M. Weisn (‘Chemicdl Process Prncples”, Pate 3, “Kinefics and Ca-
talysis”, Jom Wiy & Sons, Inc, New Yok 1947
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chiener s expresiones para la velocided, en #mincs de s concentraciones e los
fluidos; es decir, se eliminaran las concentraciones en la superficie (representadas

por ().

Adsorcion. La velocidad neta de adsorcion de un componente A4 esta dada por la
diferencia entre las Ecs. (7-13) y (7-14) en la siguiente  forma:®

l'¢= kaCA(Cm-C)-k;C4= kl CA(CM-C)—FI:CA]_

donde C.— C rmpresenta la conoentrecion ce centros cesooupacos, G . S ek
se adsorbiera A, entonces C,, — C seria igual a C,, = C,. Sin embargo, se pueden
akober fambién atros componenties ce la reaccion, por lo Qe e necesaio  escribir

C. —C=C,, dnt C, estd epresah o la concenracion de centros desocupedos

por unidad de masa de catalizador. Entonces, r, estd dada por

_— k,(c,c.. - R] C,) (9-1)
A

En esta ecuacion, C, es la concentracion de A en la fase gaseosa en la superficie
cataliica. Si la resisencia a la adkorion es desprecidble oon respecto a ot efapes

del proceso total de conversion, la concentracion de A en la superficie del cataliza-
dor esd en equilibrio con la concentracion e A o la fe o La veloddd e

fa e adborcion, en bee a la Ec. (1) tiende a cero, y la concentracion ok egilibrio

de A esta dada por la expresion

(CA)tq = KACA Cu (9'2)

donde K, representa la constante de equilibrio de adsorcion de A.

Notese que este resultado se reduciria a la isoterma de Langmuir,  Ee.(7-15), si
b = aobea 4. Ls Es @) y ©2) son aplicables cuancb A o i centro,
Con frecuencia, las moléculas diatomicas, tales como el oxigeno, se disocian al
quimisorberse, con cada atomo ocupando un centro. Formalmente, la adsorcion
on  diociedidn peck esribie como

Ay +2X -24-X

Para este caso, la velocidad neta de adsorcion es

1
r,=k,(c,,c: s Ci) 9-3)
\ KA:
§ la ooneteon e la ‘fase g0y, C,, ® exribe doa como C. pra dodir e componge A

Ademas, k oondane e velocioad, k., ® enie como k. pra denolar adsordin.
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En el equilibrio, la concentracién de 4 adsorbida atémicamente es®
(Ca)eq = KWZCLEC, (9-4)

Reaccion superficial. EI mecanismo supuesto para los procesos de superficie de-
pendera de la naturaleza de la reaccion. Supdngase que la reaccién total es del si-
guiente tipo:

A+B=C (9-5)

Ua ce les pregunas inmeciiss qe & hecen o repecto a los procesos de superfi-

cie, es la de conocer si la reaccion se efectla entre una molécula adsorbidade A4y
e mokla geseo (e B en la superficie, 0 Si s efeclia en la superficie ente moke-

s & Ay B en cemros actives adyacentss En el pimer caso, el proosso puece
representarse por la expresion

A-X + B=CX (9-6)

S la ooncentrecion cl podiop ackobich C en - uperfice €5 C., & moks por
unidad de masa de catalizador (andlogaa C,), la velocidad neta de esta velocidad de

Sperficie wrfa
1
ry=kCaCy = KCe= c:c,,—;gcc) 9-7)

En esa easdn & spoe qe la velocidd b la reaccidn direcia es b pimer otkn
onresedna A en la superficie dlids, y de primer orden on respecd @ B en la fae
geeoa De la mema formg, la velocided del proceso inverso €S e primer oten con
respecto a C en la superficie.
Si el mecanismo consiste de una reaccién entre 4y B adsorbidos, el proceso
puede representarse con la expresion

AX+BXs5CX+X (9-8)
En e ca0, (nicamene reeccioraran aquells mokéoules ok A e en abobids
en centros inmediamente adyeoenies a las moléoules adsorbicks e B. Por tanto, la
elociced e la reaccion directa cebed ser propordionel a la oonoenracion de los pe
fes ce centros adyacentes ooupedos por Ay B. la conentracion de estos pares sra
ipd a C,, muipicda por la fracion e centros adyeoertes oopedos por ks mo-
Koles e B. Esa fraccion es proporcionel a la fraocion de la superficie tofal ocupa-

8 Si 4, es el {inico 9as adsorbible, entonces & = & m(,, Y 12 Ec. (9-4) se transforma en

12,4102 Wi,
(€. = M R L il
" T3 KT T+ Ky

a oo an s Bs (-5 y (16 pea d A, Mokiamene akomico,
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da por las mokculas de B, es decir, a O -7 Si C se define como la concentracién  mo-
lal de centros totales, entonces f; = C,/C.,. La velocidad de la reaccion directa, de
acuerdo con el mecanismo de la Ec. (9-8) sera

r—I\C C

La elocidad inversa es proporcional a los pares de centros formados por las molé-
culas de C adsorbidas y los centros vacios adyacentes,

r= k,’,Cc-CC:"
m

Combinando estas dos expresiones, se obtiene la velocidad neta de superficie descri-
ta por el mecanismo de la Ec. (9-8),

= b CuCa—KCLY= £ (CLCh - €L 9-9)

Si la etapa superficial tiene una resistencia despreciable con respecto a las ofras,
el proceso tendra lugar en el equilibrio y las Ecs. (9-7) 0 (9-9), podran utilizarse para
relacionar las concentraciones de los reactantes y productos en la superficie del cata-
lizador. Por ejemplo, si el mecanismo escogido es el representado por la Ec. (9-8), la
concentracion del producto C esta dada por la  Ee. (9-9), con r, = 0; esto es,

C,C.
K === 9-1
* (CACB. eq ( Q

donde g es la constante de equilibrio de la reaccion superficial.

Desorcion. El mecanismo de desorci6n del producto C puede representarse por me-
dio de la expresion

CX-C+X

La velocidad de desorcion sera anjloga a la Ec, (9-1) para la gdsorcion de A,

r, 2KCc = kiCcC, - —k‘(CCCu—KLCC) (9-11)
¢
T B0 & rigucsamerte derd s6lo aanb b fiaion ce superfide ooLpech por moléculas e A s pe-
quefia. Ssd  més prECO postlr Qe la fraccion ce centos adyaoeries ooupeds por Bsigda 6s(1—

04). Paa vlors  pequefios (e 6, los dos resulados son casi- iguales.
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9-2 Ecuaciones de velocidad en términos de concentraciones de la fase
fuida en la superfice catalitica

En estado estable, las velocidades de la adsorcién,r,, de la reaccion superficial, ry

de la desorcidn, ry, son iguales. Para expresar la velocidad exclusivamente en térmi-
nos e las concentraciones en el fluido, b las Bcs (92) a (911) ceben eliminarse las
concentraciones adsorbidas C,, Gy, Ce Y C,. En principio, esto puede hacerse para
Cualouier reecchn, peo la ecuacion o \eloodd resutane oontiee todks les cons-
s & welooded &, y les consnies e eqiliorio k,. Por lo geredl, ninua ¢k e

s ds cees e oonsanes peck evalee  independiniemene* Ambes deben de

terminarse a partir de mediciones de la velocidad de conversién de los reactantes
fluidos a los productos fluidos. Sin embargo, existen demasiadas constantes, aun
paa las reacciones simples, que impiden obener valoes (tiles a partir de estos ciios

G velociced  gererales El podera pece snplificaee on cieta seguided  usandb

Gaios  experimentales, suponiedo qe wa B ls epes de la reaccion tolal  controla

la velocidad. Con esto, las otras dos etapas se verifican en condiciones cercanas al
equilibrio. Esto simplifica notablemente la expresion de velocidad y reduce el  nlime-
ro de constantes de velocidad y de equilibrio que deben determinarse en el experi-
mento. Para ilustrar el procedimiento se desarrollaran ecuaciones para la velocidad
para diversas etapas controlantes del sistema

At X5 A-X adsorcion
B+ X<B-X
AX+ B X=(C-X+x reaccibn de superficie
C-X=C+ X desorcion
""-:4"-}:E;.C."."""";e.ajéc.iyn'fd:iél"
Reaccion suerfodl confrobrie  Las conoentraciones C,, C v C, comesponderan

al equilibrio para las etapas de adsorcién y desorcién. La Ec. (9-2) da el valor de
equilibrio para C,. Los resultados similares para Gy y €, son

(CB)eq =K acacu ©12)
(CC)tq = KcCcCl. ©13)
0 & ot prsr e s condarnts b equiibrio y ¢k velooded para la adkoradn y la desorcién

pueden eseblecere an los ckts b ackoran ¢k s componenies purs S emtar, ek o &k U

ek rara vz coroerch an ks valores ¢ s constartes cheminects o os cietos ok velodced ¢k

reecotn. Las cksvieoonss € explican por fa interaccién ate ls compongnss oires falls & la teoria (¢
Langmuir yla  suposicién & una la ezpa controkrnie Una excepcion e conclusion < encuentra en
Kabel y Xteen  [AIChE J.,8 621 (1962)] & 35 esueios c la cishickatzdtn ¢k el &ter dietilico
o f vgor she un - catalzador acido (a foma  geida o Dowex 5, un copolimero ¢t efign
urecbdinbenzn) L edeimes ¢ bs o ¢ eqiibio & adsorcion g s
chis b velodced y an medkdones inckpendintss & euibrio B adsorcion, poden s ls mEs

valores
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Sustituyendo estos resultados en la  Ee. (9-9) para la velocidad superficial, se tiene

=k
CL

La concentracion de centros vacios puede expresarse en términos de la con-

centracion total de centros C

(KA K3C,CpC2 = %5 CCC3) (9-14)
\ 3

Co=C.+C +Cs+C¢ (1)
P ae C,0 Gy Co) comsponk al valor ce expiliorio ck la adsorcion, ks Es
(9-2), (9-12) y (9-13) pueden combinarse con la Ec. (9-15) para obtener

Py Co 019
' K.Ci+ K;Cp+ KoCo

Aoa pedn combinarse ls Ecs. (914) y (816) pera lograr ura expresion  relativa-
mente simple de la velocidad, en términos de las concentraciones en el fluido,

r kC KAKBCACB "(Kc/Ks)Cc

. (1 + KACA + KBCB + K(:Cc)2 (9-17)

Este resultado puede reducirse atin mas observando la correlacidn entre las di-
versas constantes de equilibrio K, Kz, K¢ y K,. Si la constante de equilibrio para la
reaccion total se designa como K,

C
K=( < ) 9.18
CaCalia Pxtt)

Eda oot e equiliio es la K convencional para ma reaccion homoggnes, cal-

culada de datos termodinamicos, descrita en el Cap. 1. Puede relacionarse con las
constantes de equilibrio de la adsorcion y de la reaccion de superficie, mediante las
ecueciones ok equiliorio para cach U0 ce estos procests, es decr, o s Ecs. (9-2),
@12) y ©13. De esa fomm,

Cc/KcC, K,Ks(C,C
K=co— C/AChp — 2A"YB v C) (9_19)
(Ca/KaCHCa/KsC,)  Ke \CiCaleq
Peo e anedo on kb Ec. (9-10), € Uimo gupo de resociones superficides es K,
por lo que,
_ K, Ky
K= K. K, 0

Sustituyendo esta correlacion en la Ec. (9-17), se obtiene la expresion final de la ve-
locidad en términos de las concentraciones de los fluidos,
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] CiCs—(1/K)C, 921
r= k,C,,,KAKB (1 +-KACA+ KBCB+ KCC(,)Z ( )

Es importante revisar en este punto las principales premisas involucradas en la
Ec. (9-21):
1. Se supone que la reaccion de superficie controla la velocidad de las tres etapas.
2. Esta ecuacion se aplica a una reaccion sencilla, del tipo A + B=s C. Ademas, se
supone gue el mecanismo de la reaccion de superficie involucra la combinacion
de una molécula de A adsorbida y otra molécula de B adsorbida.
3. Los conceptos de adsorcion y cinética utilizados se basan en las teorias de
Langmuir-Hinshelwood, ya mencionadas en este capitulo.
Una de las aplicaciones de la Eg¢, (9-21) es el estudio de la deshidratacion de eta-
nol en fase vapor usando un catalizador de estireno sulfonado-divinilbenceno.f La
reaccion  es

2C,H,OH = (C,H;),0 + H,0

Los datos experimentales de velocidad concuerdan bien con el concepto de
LangmuirHinshebvood basado en una reaccion superficial controladora y  reversible
entre dos moléculas de etanol adsorbidas. Para esta reaccion, la  Ec. (9-21) toma la
forma:

Ci —(1;"K)C-WC£
(1+ K‘CA“' KWCW+ KECE)Z

donde los subindices 4 W’y E se refieren al etanol, agua y éter.

Considérese una reaccion para la cual la adsorcion es déhil con respecto a todos
los componentes. El denominador de la Ec. (9-21) tiende a la unidad y la expresion
de velocidad se reduce a la forma homogénea

r_ kaCmK,zi

1
r= k!CMKAKB(CACﬁ - EC()

- k(CAC, o %q.) 9-22)

La descomposicion del &cido férmico en diversas superficies cataliticas exhibe este
comportamiento.!? En este caso hay un solo reactante, por lo que la velocidad es de
primer orden con respecto a la concentracion de acido formico.

9R. L. Kabel Y L. N. Johanson, AJChE J., 8. 621 (1962).
12 C, N. Hinshelwood y B. Tapley, J.Chem. Soc., 123, 1014 (1923).
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Si el producto de una reaccion se adsorbe fuertemente y la adsorcion del  reac-
tante es débil, el término K.C, resulta mucho mayor que los demas en el denomina-
dor. Si la reaccidn es ademas irreversible, la  Eg, (9-21) se transforma en

_kCKKE(_K—AaﬂT

Supodngase que sblo habia un reactante; esto es, que la reaccién correspondia a la
foma A — C. El denominador quedaria elevado a una potencia unitaria en lugar de
estar al cuadrado, por lo que

é,
= kCuKag = (9-23)

Este resultado muestra el efecto retardante que un producto fuertemente adsorbido
puede tener sobre la velocidad. La descomposicion del amoniaco en un alambre de
plaino comesponde a esa forma e ecusdidn ce velocided; es decir el hiddgeo %

adsorbe fuertemente y el amoniaco tiene una adsorcion débil,” por lo que

Cosickree nevamene e reacidn ce tipo A = C peo 9o qe C &
lo se adsorbe débilmente, mientras que la adsorcién de A es fuerte. Entonces, la
eqresin ce velocidad, andogp a la Ec. (9-23), sia de oden 20 on respecto a A
e (e,

=k C. K K C =k (9-24)
Edos casos especidles en los oue la reecdidn superficial es contolante, tienen  todes
lh foma de la o e Langmuir Ure adkorcion ckbil comesponce @ velores pe-
Qs ke 60 C,,yla Ec. (6 messaqe  C, es de pimer orden con respecto a
C,, tal como lo predice la Ec. (9-22). Cuando la adsorcion es muy fuerte, el para-
meto ofico & la conoentracion e los centros vacios  disponibles para la adksorcion
el e la  Ec. (©16) musa qe é&@ es imeamene proporionl a la pre
sion del producto (0 a Cp), en concordancia con la Ec. (9-23).
Adsorcion o desorcién controlante.  Conservando todavia la reaccién simple A +
B % C, supdngase que la adsorcion de A es una etapa lenta. Entonces, la adsorcion
de B, la reaccion de superficie, y la  desorcion de C, tendran lugar en equilibrio. La
velocidd pueck formulare a partir e la eoedion e adworion (90). Los valores ce
C, en esta expresion, se obtienen de las ecuaciones de equilibrio de la velocidad de

14 C.N. Higrelood y R E.Burk, J, Chem. Soc., 127, 10 (19 Auge ® fom ds produc-

tos €N la desoomposicdn, el nitdgeo o % akore ligeramenie y o goarece e la ecuon ce Veloo-
dad.
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superficie [Ec.(9-10)], de la adsorcion de B [Ec.(9-12)],y de la desorcion de C, [Ec.
(9-13)]. De esta forma,

C.Cc _ CUK:CcC) _ CKeCo

e K.Cy KilKiCsC) "K:K3Ci
De la relacion ente les diferentes consanies ce exuilibrio, [Ec. (9-20)], la eqre
sion para C, puede simplificarse a la forma
KAC’.;C(‘
Cy= ~KC, ©9-2)

Sustituyendo este valor de C, en la ecuacion que controla la velocidad (9-1), se
tiene

1Ce
a2 9-26,
r=kC, (c, - CB) )

La expresion para C, puede formularse de la _Ec. (9-15), de los valores de
adibio Gy C.yklsEs 2y  (9-13),yce C,, el Ec. 925 Cn
esta expresion para C, sustituida en la Ec.(9-26), se obtiene una ecuacion de veloci-
dad final cuando la adsorcién de A4 controla el proceso. La ecuacién es

kyCl € 4 = (/K NCc/C)] 927
F-1Tx K;Cpt (K4 /KNCc/Cp)t K cCe

Si, en lugar de la adsorcion, la velocidad de desorcién del producto C controla
la reaccidn total, la expresion para r deberd formularse a partir de la  Ee. (9-11). La
akodin y la mcin b superfice Enddn lugr en condidones e equiliiio. S
tituyendo los valores de equilibrio de €.y de Cyen la Ec. (9-11) se obtiene

C4Cp=(1/K)Cc

r= k‘C,.K T+K,C,+ KyCypt K KC.Co

(9-28)

93 Andlisis cuantitativo ok ecuaciones G velodidd

Existen ilustraciones para una sola reaccion del procedimiento para desarrollar las
expresiones de velocidad en términos de las propiedades del fluido, en base a los
oonogos ce Langmui. Yarg Hougen!? hen comsidkrado diferentes deses o reec-
ciones y mecanismos, y analizaron los resultados en casos en los que los factores
controlantes son la adsorcion, la desorcion o la reaccién superficial. Dividiendo la
ecuacion final entre un coeficiente cinético [por ejemplo, k,C.K en la Ec.(9-28)],
una fuerza impulsora [C4Cy ~ (1/K)Ccly un término de adsorcion (1 + K,C, +

12 K. H. Yang 0. A. Hougen, Chem. Eng. Progr., 46, 146 (1950).
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K,C, + KKC,Gy), les fue posible preparar tablas con las cuales puede obtererse ra-
pidamente la ecuacion de velocidad de una situacion especifica.™

Las ecuaciones como la (9-21), la (9-27) y la (9-28) tendran valor si pueden usar-
se para predecir la velocidad en un amplio intervalo de condiciones v, por tanto, se-
ran apropiadas para emplearse en el disefio de reactores. Para utilizarse como expre-
siones de trabajo, las diferentes constantes (cinéticas y de equilibrio) deben sustituir-
se por valores numéricos. 4 No se ha comprobado que sea posible obtener valores de
K a partir de mediciones de adsorcion, que puedan usarse con confianza en las
ecuaciones de velocidad. Por tanto, todas las constantes deben determinarse a partir
de datos cinéticos experimentales. Esto significa, por ejemplo, que  k«C. K4, Ka y Kc
en la Ec. (9-28), se obtendrian de mediciones de velocidad. Ya que las ecuaciones
con cuatro constantes ofrecen considerable flexibilidad, frecuentemente es posible
ajustar datos experimentales con ecuaciones basadas en varios mecanismos  diferen-
tes y suposiciones respecto a qué etapa es la que controla. La ventaja de este método
de formulacion de ecuaciones de elocidad radica en la forma sistemética con que se
inroducen los pardmetros pertinentes. Es un procedimiento mecanizado que no per-
mite mucha flexibilidad, y no proporciona una idea clara del mecanismo real de las
reacciones cataliticas heterogéneas. Thomas y Thomas*® han resumido los avances
logrados en los estudios de mecanismos de reacciones especificss.  Boudart!®  presen-
ta algunas interesantes comparaciones y comelaciones de conceptos para  reacciones
caaliticas homogéneas y  heterogéneas.

La interpretacion cuantitativa de los datos cinéticos en términos de este tipo de
ecuacion de velocidad se trata en la Sec, 9-4 con un ejemplo ilustrativo. Sin embar-
go, antes de proceder a la evaluacion de constantes de las ecuaciones de velocidad, es
(il considerar algunas de las implicaciones de las expresiones de \elocidad desde un
punto de vista cualitativo.

Los términos de adsorcion en el denominador son todos diferentes. Cuando
controla la elocidad de superficie, se incluyen los grupos de equilibrio de adsorcion
(K.C,) para cada componente, y el término en su totalidad esta elevado al cuadrado,
debido a que la reaccion es entre el 4 adsorbido y el B adsorbido. Para la adsorcion
en donde A controla, no se encuentra presente ningln grupo para la adsorcion de A4,
y el término esta elevado a la primera potencia. Cuando controla la  desorcién, no
existe ningln grupo de C en el trmino de adsorcion. Estas diferencias originan rela-
ciones separadas Y distintas entre la presion (para reacciones gaseosas) y la veloci-
dad. Por tanto, el tratamiento de los datos en funcion de la presién, proporciona un
método Util para establecer las diferencias entre las ecuaciones. La temperatura no
es una variable tan Gtil como la presién, debido a que todas las constantes son  fun-

13 Véase wbén J M. Thomas y W. J Thomas, en “Intoducon © the Principles of Heerogene-

ous Caralysis®™, Pas 45849, Aabmc Pes Inc, New Yok 197, paa ececiones ce velooded pre-

Staks en foma thulr paa dversos mecnmos contolantes paa s reacoiones A=ByAs B=c¢
Moz B (9-21), 02) y @2 feon cesanollacks paa concloiones ce Emperdia consnte, De

aui qe a les dversss consantes de velooded  especfica, k, y & equilirio, K % les lame constntes

Sn, en teoria, consanies on rege0D a la prestn y a la comvesn, peo valn an la Empert
15 Végse tambign J M. Thomas y W. J. Thomas, en *Introduction © te Pincples of Helerogere

as Caglyss”, Pags 458459, Acdmic Pess Inc, New Yok 197, pea ecueiones ce velocied pre-

seks e foma thur paa dvesos eI contolantes pa ks reeciones Ay A +B =C.
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ciones fuertes de la temperatura, y algunas son comunes a todas las ecuaciones. El
valor principal de la temperatura radica en la determinacion de las energias de acti-
vaoon paa los procesos e ackorcin y e superfice. Se puedn wsar mediciones a
diferentes niveles de conversidn obtenidas por la velocidad variable del flujo en un
rector oo paa evallr diversss ececiones Sin embagp, a medde e \vara
la conversin, las diversss concentraciones (0 las  presiones parciales  para  reacciones
gpeoss) o cavbian  independientemente, sno en ura forma especifica  determinech,
por la estequiometria de la reaccion. Como en el caso de las reacciones homogé-
ness, los cbios iniciales ok velocidad pueden resulter Ufiles. Los reaciantes y s oon
centraciones & conocen con bestante precision vy la reaccion inversa (v las conoentra
ciones de los productos) pueden ignorarse. En un reactor de flujo continuo tubular,
ls velocidedes inicidkes @ evaluaian o comides a  conversiones bejes (& &5, en
un reactor diferencial) para diferentes concentraciones de la alimentacién.

En los Ejs. 9-2 y 9-3 se ilustra el tratamiento cuantitativo de la conversion en
funcidn de datos de velocidad. En el siguiente ejemplo se ilustra la importancia de la
presion total como variable para evaluar formas de ecuaciones de velocidad.

Egmpo 91 Una reaccion gaseosa catalizada por un sélido tiene la forma

A+B-C

Trace la velooded dicial (velocided a conversion cero) en fundidn e la pre-
sion total para los siguientes casos:

(a) El mecanismo es la reaccidn entre el A adsorbido y las moléculas de B ad-
sorbidas en el catalizador. El paso controlador es la reaccion de superficie;

(b) EI mismo mecanismo que en (a), pero la adsorcion de A es la que controla.

(c) El mismo mecanismo que en (b), pero la desorcion de C es la que contro-
la Spogp qe la cosane b equilirio toll es gande on respecto a s
constantes de equilibrio de adsorcion.

d) B meansmo es i reaccion entie el A ecobido y el B en la fase geosa
El paso controlador es la reaccion de superficie.

En cah cao, upop e los reectntes inicides A y B esn presentes en
una mezcla equimolar.

SoLUCION: Para una reaccion gaseosa, la concentracion C, de cualquier com-
ponente jes proporcional a su presién parcial; para una mezcla de gases ideales
C.= p,/R,T. Por tanto, a temperatura constante, las presiones parciales de las
eoecionss ¢k Velodced  puedn sustituie  por C;, lo qe (nicamente hece cam
biar el valor de las constantes. A conversion cero, la presion del producto C es
cero, y para una mezcla equimolar

Pa= Pu- 3P

16 M Boudt “Kincs of Chemicd Processes”, Cas 8 y 9 Peicetell Inc, Ergenccd
Clif, N J, 198
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Para los tres primeros casos, las Ecs. (9-21), (9-27) y (9-28), son las ecuaciones
de velocidad apropiadas.
(@) En condiciones iniciales, la Eg. (9-21) se simplifica a
/(R T)
I+ %(KA + Kg)p, /R, T}

Combinando las constantes, esta ecuacion puede escribirse como

fo = k,C,KAKa [

2

ap;
=" A
Fo (l + bp,)2 ( )

donde a y b son las constantes totales resultantes.
(b) En forma similar, la Ec. (9-27) para la adsorcion de A4, cuando ésta es la
etapa controlante, puede reducirse a la forma

_ ~ %pl .";Rg T - a’Pr B
fo= k'c'"l + Kpp, /R, T ~ 1+ by ®

(c) La Ec. (9-28) para el caso en el que controla la desorcion de C, puede
escribise como

1 iptz-"l(Ra T)2
ro = kiCoK 1+ #(K,+ Ku)p,/R, T+ sKcKpi/(R, ﬁ!’

Si la constante de equilibio K es grande con respecto a K, Ky Y K., Unicamente
el Gltimo término del denominador es importante, y el resultado es

k,C.
g = KC

La Ec. (A), para cuando controla la reaccion de superficie, representa un caso
donde la velocidad inicial sera proporcional al cuadrado de la presion a pre-
siones bajas, y se aproximara a un valor constante a presiones altas. Este tipo de
relacion se muestra en la Fig. 9-1q. El caso de la adsorcién como etapa contro-
lante se muestra en la Fig. 9-15 y cuando la desorcion es la que controla, en ia
Fig. 9-1¢. Si la constante de equilibrio no fuera muy grande en este caso (c), la
ecuacion de velocidad inicial seria como se muestra en la Fig.  9:1a.

(d) Para este caso, la ecuacion de elocidad puede obtenerse de la  Ec. (9-7).
Combinando ésta con las Ecs. (9-2) y (9-13) para los valores de equilioio  deC, y
Ce se obtiene

= (C)

K.
r= k,C..(K,;CAC,,-—E‘- C(-)

Puesto que no hay ahora una adsorcion de B la  Eg¢, (9-16) paraC, se tansforma
en

C, - Ca
v 1 +K,-|CA+ K(.C(.
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Ty
To

Pt=—> b —
(@) (b)
p| — B —>

(c) (d)

Fie,% 1 \elocidad inicial en funcion de la presién total para la reaccién
A+B-C

La relacion de las constantes de equilibrio [Ec. (9-20)] es

KAK:
N e

Sustituyendo estas dos expresiones en la ecuacién de velocidad se obtiene

_ C.Cs—(/K)Cc
r= k,KAC.. 1':K‘;4C,4+ KCCC (D)

LaEc. (D) es la expresion apropiada para el caso en que la velocidad de su-
perficie controla y no hay adsorcion de B En condiciones iniciales y sustituyen-
do las concentraciones con presiones parciales, el resultado es

H/R,TY  _ _a"pl (E)

fo=kKiCapy K./R,T 1+b"p,

Un diagrama esquematico de la Eec. (E) muestra que la velocidad es propor-
cional a p, a presiones altas (Fig. 9-1d).

Supéngase que los datos de velocidad experimentales para la reaccion A +
B — C se obtuvieron en un intervalo amplio de presiones totales, todos a la  mis-
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ma temperatura. La comparacion de una grafica de los resultados observados
on cuves cel tipo ce la Fig 91, serfa cb gan valor para establecer la ecuacion

(e elodckd més precisa Snembago, dgues veoss es difil abir un iner-

valo suficientemente amplio en la presion, para poder observar todos los cam-
bios de forma de las curvas.

94 Interpretecon  cuantitativa ce los dlatos oinéticos

Para evaluar las constantes de velocidad y de equilibrio de adsorcion en ecuaciones
om la (9-21), ® recstn dios de velooikd en fndidn e les concentraciones en
la fase fluida. Se requieren datos a una serie de temperaturas, para poder establecer
la dependencia de estas constantes con respecto a la temperatura. Las concentra-
cones apropiades  para empleare son s diredamente adyacentes @l centro conside-
rado. En el siguiente tratamiento se supondréa que estas concentraciones locales se
hen esablecido en bee a concentreciones medids en la comiente global, por medio
te méods cono los qe se consideran en los Cas 10 y Il Bl objetivo en este a0
consiste en determinar la ecuacion de velocidad mas apropiada en el centro cata-
Iftico.

Paa obterer la mejor concordencia entre la ecuacion v los cbtos cindticos & re-
Quieen méidos estadlisioos. La reduccion al minimo ce I desviadiones ente la ve-
locidad observada y la pronosticada con la ecuacion es relativamente simple,
sempe y aedo las consanies esén relciorades en forma linell en la ecuaditn de
velocidad.!” Qb no exise esta relacion lineal, el analisis e mé& complicado, pe-
ro el procedimiento general es el mismo y consiste en las siguientes etapas:

1 Spigee vaios meansmes Y elpes contolaes para cck mecanismo.  De-
sarrolle una ecuacién de velocidad para cada combinacion del mecanismo y eta-
pa controladora.

2. Determinense los valores numéricos de las constantes que produzcan la mejor
concordancia entre cada ecuacion y los datos de velocidad observados.

3. Sdleocidnese la eccion que mgjor concuee oon los detos y oon la informecion
independiente disponible para dicha reaccién.

Las no linearidades de las relaciones entre las constantes complican el paso 2. Sin
embargo, se han desarrollado metodos!® reiterativos muy Btiles para determinar los
mejores valores de las constantes y existen numerosas aplicaciones.'® Los datos
cinéticos?® para la hidrogenacion de etileno y propileno con un catalizador de

170, A Hougen y K M. Watson, *‘Chemical Process Prinoples”, Vol Il “Kineics and - Catalysis”,
on Wy & Sons, Inc, New Yok 198
18 G EPBox yW G Hng Technometrics, 3 31 (1962); W. G Hng y R Mz, AIChE J,
10, 315 (194) 1 R Kitrell, W. G Hurir y R Mezdk AIChE 3. 10 104 (1964 J. R Kitrell, W. G
Hre y C C Wasm, Ace 3, Il 106 (1965) y 12, 5 (19%66)
19 Ve Sd W Wele, ‘Chemicd Resion Engineang Reviews”, Adv. Chem S, 148 Pag. %
Amer. Chem.  Soc. Wesigm DC. (1975)
MG B Rgs M M Lhy 0 A Hup AICKE. ), 12, 39 (1966)
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Pt/Al,O,, codiyen wn gempo de mecnisTo e oentos dueles qe & hen i
zado muchas veces?! 2 con el enfoque de Langmuir-Hinshelwood.

En el Ej. 9-2 se ilustra parcialmente el método de evaluacion de diversas cons-
tantes para un caso lineal.

Ejemplo 9-2. Qlson Y Schuler?! determinaron las velocidades de la reaccién de
oxidacion del bioxido de azufre, usando un lecho empacado con  grénulos
cataliticos de platino sobre alimina. Se usd un reactor diferencial, y las pre-
sones parciales, medices por medo e las composiciones ce la comiente  globl,

® comgieon a valores e la fe flida en la superfice catlica, por medio de

los procedimientos descritos en el Cap. 10 (véase el Ej. 10-1), La presion total
era de unos 790 mm de Hg.

De estudios previos®* y de la naturaleza cualitativa de los datos de veloci-
dad, el mecanismo mas apropiado pareci6 ser el de una reaccion de superficie
conolante ente el oxigeno admico adobido v el hidkido de azufie sin adsor-
ber. Para determinar todas las constantes en la ecuacién de velocidad para este
meanemo, & necesaio vaiar  cdl presion pacidl incependienemene duan
te el trabajo experimental. Es decir, la medicién de la velocidad de la reaccion a
diferentes presiones tofales y a composicion  consiante, o0 & suficiene para Ok
terminar todas las constantes de equilibrio de adsorcion. Similarmente, si los
datos se obtienen a composicidn constante de los reactores iniciales, pero con
conversiones variables, las presiones parciales de los componentes individuales
no vafan independientemene. Sin embago, en etos  casos, &5 posible  veificar
la validez de la ecuacion de velocidad, aun cuando no puedan determinarse va-
s e s oondaes ce equilio e adborin separades. Okon y Sk e
tudiaron el efecto de la conversion por i meme. En la Tebla 91 & induyen al-
gunos de sus datos a 480 °( (interpolados para intervalos uniformes de veloci-
dades O reaccion)

Tba 91
Presion parcial en la superficie

r, catalitica  (atm)
moles g/(h)
(g de catalizador) SO, SO, 0,
002 00428 0.0255 0.186
004 00331 00352 0.190
0.06 0 7 0.0409 0193
0B 00236 00443 0195
010 0.0214 0.0464 019
012 0020 1 0.0476 0.197

21 R, Mezaki, J. Catai., 10, 238 (1966).

#2S. Kolboe, J, Catal., 24, 40 (1972).

R, W. Olson, R. W. Schuler, y ~ J. M. Smith, Chem. Eng, Progr.,46, 614 (1950).
U, Uyehara y K. M. Watson, Jnd. Eng, Chem., 35, 541 (1943).
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Obtenga la ecuacion de velocidad sugerida por el mecanismo supuesto y

compruebe qué tan bien concuerda con los datos experimentales de velocidad.
soLucion:  Para desarrollar una expresion de la velocidad de la reaccién, debe
postlarse el méodb para obiener adgeno admico adsoido. Si & Jpore e

el odgeno molecular primeo & ackobe en wn par de centos vacios, v Qe este

podico s disocia e en dos domos adoides, el processo  pueck  esoribice

como

0—0
0,+2X-> | |—-20-X
X X

Puesto que la reaccion de superficie es la etapa que controla, la adsorcion
de oxigeno debe estar en equilibrio. Entonces la concentracion de oxigeno at6-
mico adsorbido esta dada por la ecuacion de equilibrio

_ 6
B P, Co

ol ad, C, mpesena la ooncertracion cel oxigeno aidmico asoido _y
Gel par ce centos vacios Resohiendo esta expresion para

K

C h
Co, ® Obtiere
- Kl2,12
Co= K&*psiC,
La reaccion de superficie se representa por las expresiones

(A)

= ks(CSO; Co - ’i Cso; C‘-) (B)

Las concentraciones de, SOy y SO, adsorbidas sobre el catalizador estan dadas
por las expresiones convencionales de equilibrio

CSOJ = KSOJPSOscv CSOZ = KSO; Pso, C‘. (C)

Sustituyendo estos valores de Co, Cso, Y Cso, en la Ec. (B), se obtiene

(D)

, . K
rs = k!(K(l)zKSUZ pSO)pé):zz - KSOJ Pgo,)C3

La concentracién total de centros es la suma

Cn=C,+ K‘Ei‘lzl’(lilxzcv + Kso,Pso,Cu + Kso,Pso,Cu + KN,P.\',Cr (E)
El dfimo #mino $ indue pea tomer en cuenia la posioiliced de que el N, #
adsorbido por el catalizador. Eliminado C, de la Ec. (D) mediante la Ec. (E) y
siendo K% Ko K./Kso, = K, la Ec. (D) se transforma en
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— k,C2, K(’)"szo,[Pso, l’(’)",2 o (1."'K)Pso,]
[1 + Kso, Pso, + K(‘)'q!’(l)';2 + Kso, Pso, + Ky, Pn,)

(F)

Debido a que las presiones parciales de bidxido de azufre y del trioxido de
azufre son pequeilas, el valor de Py, NO variara significativamente con la conver-
sién. Por tanto, Ky, Py, puede considerarse como constante en la  Ee. (F). Puesto
que la conversion fue la tnica variable que causo cambios de  composicion, p,,
Pso, Y Psg, N0 son independientes, sino que estan relacionadas a la composicion
constante inicial y a la conversion. De agui, p, en el denominador de la Ec. (F)
puede expresarse en términos de la conversion, 0, mas convenientemente, en tér-
minos de pg,,. Al hacer esto, la Ec. (F) se puede simplificar a:

. k. CRK§? Ko [Pso, p5; =(1/K)pso,]
[A' + BIPSO)]Z

Combinando las constantes y reordenando, se obtiene la forma lineal

R=A+ Bpg, (G)
donde

R-—- pS()ng;z - (1-';1()1’30;1 (H)

)

Puesto que la Unica variable fue la conversién, no se pueden determinar las
constantes individuales de equilibrio de adsorcion Ko, Kgo, Ko,y K, No 0bs-
tante, se pueden usar valores de velocidad en funcién de datos de composicion
como los de la Tabla 9-1, para evaluar las constantes Ay B en la Ec. (G). Esto se
hace calculando un valor de R para cada uno de los »n grupos de datos de la
Tabla 9-1. Entonces, A y B pueden determinarse con la reduccién al minimo del
cuadrado de las desviaciones entre Ry A+ Bp,. Las ecuaciones para Ay B
son:

_Z, Ripsoy= (IZPsouZ Ri)/n
" T R, ~ o, 0

ZR"_BEPSOJ.A
Am ] '

[

B

)

Las sumas incluyen todos los n valoresde Ry pg,.Para evaluar R es necesario
conocer la constante de equilibrio total K. A 480 °%,K se estima de la ecuacién

22200
= — - ma 10.5
In K T

4
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y resuta il a 73 Sguiendo et méodo y usndo los gupos 6 (n =6 e o
tos de la Tabla 9-1, se tiene que

B=129 (atm)"2 [mol g/(h)(g catalizador)]
A=0.176 (atm)¥2[mol g/(h)(g catalizador)]

Con edos valores, la ecuadion e velocided foon bese en s B O Yy H] &

_ Pso, P65y =(1/K | _
r Tﬁm“)ﬁ’ mol g/(h)(g catalizador) (K)

Esta expresion puede usarse para calcular la velocidad a cualquier conversion,
esto es, pgq. Por ejemplo, para el primer grupo de datos de la Tabla 9-1,

0.0255(0.186)"'2 = (1/73)(0.0428)
[0.176 + 129(0.0428)]

= 0.0196 mol g/(h)(g catalizador) [0 5.44 x 10~ mol kg/(s)(kg de catalizador)]
comparado con la velocidad de 0.02 de la Tabla 9-1

r=

Los resultedos paa los oros gupos ok daips mueten uma concobndia Simi-
lar, lo que indica que la Ec. (K) representa bastante bien los datos de velocidad.

95 Eoecons e velocickd redox

En algunos casos es atil formular ecuaciones de velocidad a partir del comporta-
miento conocido de los catalizadores para un cierto tipo de reacciones. Uno de los
ejemplos es la oxidacion sobre éxidos metalicos. Hace tiempo que se ha de-
mostrado*” que al hacer fluir la sustancia que se desea oxidar, sin aire ni oxigeno,
sobre el catalizador apropiado, se obtiene algo del producto oxidado y se extrae
oxigeno del 6xido metalico. El catalizador puede reactivarse exponiéndolo a la ac-
cion de oxigeno o aire. Este proceso de dos etapas, por medio del cual la sustancia
que se oxida reduce al catalizador, que posteriormente se  reoxida, se conoce con el
nomhe e meaEmo redox. Comlee a ececionss e welodced e la mema foma

gred qe ls besads en el miob ce LagmurHindewood v b heco, la for-

mulacion de las velocidades tiene las mismas suposiciones como punto de partida.
De acuerdo con el concepto de Langmuir, la velocidad de oxidacion de un compo-
nente es proporcional a su concentracion C en el fluido y a la concentracion  C, de
los centros oxidados del catalizador. De esta forma,

r= k,CCq 929
25 Pueck enoonfrare wn reuman bibliografico & s oidbioes clfis an mutes relendas
@ A Cqeli, “Chemicd Recton Engnesing Reviews”, Adv. Chem.Sx 148, Pag.212, Amer. Chem.

Soc., Wehigon, DC (197)
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Supongase que la velocidad r, de reoxidacion de la superficie catalitica es directa-
mente proporcional a la concentracion de oxigeno  Cq, en el fluido y a la concentra-
oon e los cenros o oxickos. Esa (itima serd Cye ~— Co ypmietd e e gab
de adsorcion de las otras sustancias aparte del oxigeno es pequefio.

o = kaCo,( Cu=Co) (930

Para una condicién de estado estacionario del catalizador y suponiendo que se re-
quiere un mol de oxigeno para la oxidacion, las dos velocidades pueden igualarse
entre si para obtener

0= _(kz CM)COz 03]
kyC + k;Co,

Sistityendo esa expresion e ComlaEc.(gzg)seobﬁe*elavelod(bddem
cion:

_ (kyk; Cpe)Co,C kCo,C

"= HC+kCo, RiCt+kiCo -

Se ha desarrollado?® una forma mas general de la  Eg, (9-32), en la que la velocidad
e reoxicecion es proporcionel a cuelouier poncia el concertracion ¢ oxigeno??!
y a cualquier nimero de moles de oxigeno necesarias para la oxidacion. La  Ec.
©32) sgee qe la veloddd es cb pimer oten on e a la SsEdia Qe

Gexa oXcer a concentraciones bejes  (CLendo kC en el dromnedr e mudo me
nroge k,Cp), y e oden o a concertreciones altes. El B 93 ilusta e oxicer

cion catalitica en fase liquida.

Eemplo 93 S hen medidb velocidedes ok raccin paa la oxdecin en e

liuice e soluciones aouoses dillicks ce &b aodico en agug, @ B8 Am b pre

siin total y temperaturs de 250 °C a20 °C, en wn reactor catalftico diferencial

& koo empacado.?® H odgpo e predsovid en la soloion de dido acéico y

agua para que so6lo fluyera una fase liquida sobre el lecho de particulas
cataliticas (no hay fase gaseosa presente). La reaccion de oxidacion es

CH,COOH + 20, — 2CO, + 2H,0

Bl catdlizador consise e Gxidos e M Co y La sobe un poredor B alumine:
to de zinc. Se estudiaron tres tamafios de particulas cataliticas. Los didmetros
esféricos equivalentes fueron: d, = 0.038 cm, d,=0054 cmy d,=0.18 cm.

26 Por ejemplo, si el oxigeno se disociara al adsorberse, g seria proporcional a CO’W (véase la nota al
pie de la Pag. 422).

21P. Mars y D. W. van Krevelan, Chem, Enhg. Sci. Spec. Suppl., 3, 41 (1949). fueron de los primeros
investigadores que cuantificaron el mecanismo  reédoX. Desarrollaron expresiones més generales que la  Ec.

(9-32).
2 Japez Levecy J. M. Smith, AICKE J,, 22, 159 (1976).




Eoeciones ok velocidad para reacciones catelfices fluido-sdlido Q

Se midd el efecto de la concenracion de oxigeno sobre la velocided total @ 200

°C, para g, = 0.054 cm y una concentracion promedio de acido acético, C, =
33.3 x 1077 mol g/c¢m?, Las velocidades de oxidacion [mol g/(s)(g catalizador)],
expresadas como velocidad (r.. de produccién de bidxido de carbono, son co-
mo sigue:

Concentecign promedio

de oxigeno, Cg,, mol g/cm? (rco,/Cra) CmJ'f'(g)(s)
1.23x10°7 2.70x 1072
3.68x10°7 4.29x107?
5.69x10° 7 5.19x 1073
8.70x 10?7 6.30x 1072

El efecb ce la concentrecion ce acido aktico sobre la velociced ol & mi
dié a tres temperaturas con una concentracion constante de alimentacion de
oxigeno de 10.4 x 10-7 mol g/cm?, Los datos para el tamafo de particula d,
0.05¢ cm son:

(C&2/rco,). (8)s)/(mol)'*(cm)"*
1/Cr

cm¥molg 260 210°C 280°C

121 x 10° 3.48x 108 24T x 108 M x q10°
3.10x10* 4.70x10* 330x 100 2% x 10°

6.30 x 10° 600 x 10 405 x 10 30x 107
130x 10° 102 x 10 mox 100 440x 107
Lss  conoentraciones  ce fase liuida cb ls dos tblas anteriores comesponcen a

valores promedio en un reactor diferencial.

Finalmente, se midieron velocidades totales para los tres tamafos de
particula en un intervalo de temperaturas g concentraciones de alimentacion
constantes de &cido acético y oxigeno de 33.3 x 107 mol g/em?y 10.4 X 107
mol g/cm3, respectivamente. Los datos son como sigue:

Tco, X 107, £ mol/(g)(s)

lO(l)/T

(K)! d,=0038cm, d,=0054cm  d,=018m
180 350 355 210

...... 15

188 250 260 1

1876 200 140

1912 14 113

Algunas corridas preliminares a temperatura (280 “C) y concentracion de
alimentacién constantes, demostraron que la velocidad de flujo de liquido taa-
vés del reactor no afecta a la velocidad de reaccion, oy La porosidad de las
particules  catalfticas era 055, Para todss las conides, el reactor operd isotérmi-
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camente. Obtenga una ecuacion para la velocidad intrinseca (esto es, la veloci-
dad sin resistencia a la difusion) de la reaccion de oxidacion. Obtenga valores
numéricos para las constantes de la ecuacion a cada temperatura.

SoruczOn: Las \elocdoks eqeimeniles sn velores toiales. Anies e podkr
desarrollar una ecuacién para la velocidad intrinseca en un centro catalitico, es
necesario consickrar la importencia potencial ce los efectos de difusion extemes e
inemes  (inragranuler). Bl heco de qe la velocidd de flujo liuido mo afeca a
los resutados, indica que la transferencia exterma e me o esid afedando a la
velocidad b reaction. Eso & dee a qe la velooded liquice afeca a  coeficiente
b ftasfrecia e meaa el fluido a la paticula y modifica la concentracion ce
los reacntes en la superficie extema e la particula cafalftica (vase el Cap. 10).
Los cios de la tercera tabla Bl enunciado del prodkema muesran que la velod-
dad es independiente del tamafio de particula cuando d, = 0.054 cm 0 menos,
pero que disminuye con particulas mas grandes. Esto significa que la difusion
intragranular no afecta a la velocidad para 4, = 0.054 cm. El tamafio de las
particulss es ura varidble muy petinente paa usarse en el analisis de los efectos
de difusion intragranular, pues la longitud de la trayectoria de difusion esta de-
eminech por g, (ke el B Il 10) De acecb on eso, las velooidecks tota-
les para ‘'d, = 0.054 cm pueden considerarse como velocidades intrinsecas
correspondientes a valores de concentraciones del fluido global.?®

Bl squiene peso consise en proporer diversss ecueciones e velocided  pee
ra analizar si representan correctamente los efectos de las concentraciones de
oxigeno y &cido acético, tal como lo expresan los datos de las dos primeras
tablas. El orden de la reaccion con respecto al oxigeno es de aproximadamente
N medio, como & gorecia graﬁcarrco,mﬂrdmm C(,}"Lsmbloswlores
de la primera tabla (que corresponden a una concentracion constante de &cido
acético). El orden de un medio corresponde a la gréfica de la Fig. 9-2. A con-
centraciones constantes de oxigeno, existe una relacion lineal entre  (Co)"3/req,
y1/Cy,. B0 resulta evidene en fa linea recia que & obiere alendo & grafican
los datos ok la sguch tbla oon estas cookenadss, Bl como lo muesta la Fg,
9-3. La ecuacion para las lineas rectas de la Fig. 9-3 corresponde a la forma

(o)™

Tco,

=
=al=—|+b A)
o (
que puede resolverse en términos de la velocidad para obtener

x (l;’a)Cg,';z Cha - K 4 C(l);z Cua (B)
o, = 1, (b/a)C”A 1. kzCy,

donde &,y kg son funciones de la temperatura. Los valores de &4y & pueden
determinarse con la pendiente (@ = 1/k4) y la intercepcion (b = aks) de las
lineas de la Fig. 9-3. Los resultados a cada temperatura son:

28 En el Cap. 11 se estudian en detalle los efectos de transporte intragranular.
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1=260°C
p =68 atm
d,: 04 ¢m

Cyy = 333 X107 mol/c

(o, Cia) * 10%, cm’/(g  icatalor)Q

0 27 [ 6 [ 10
Co. % 10%, em*/(mol g)'”?
Fig.9-2 Eeb & la oroerteotn ce oxigeno <be b velodced e oxidacion cidlfica e

acido acético acuoso.

= p = 68 atm
s 0 d,=0054cm
g Co, = 10.4 X 10” " mol/cm’
Q
z 260°C
E
=
C I o
.2 . 2M/
s 2900
S 9
N
>
< 2%
1

1 1
0 2 4 6 8 10 12 m
(Cp ™' X 10%, em*/(mol g)

Fig. 93 Efecto de la concentratidon de §eido acético Sobre la velocidad de gxidacién
catalitica de écido acético acuoso.
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t k, kg

°C em*(mol)}(ghs)  em®/(g M)
il B w10 %10
mn X 107 i1 x 10%
il 5 x10? B x 10°

Hasta ahora no hemos obtenido conclusiones relatives al mecanismo de la reac-
cion y, en realidad, muy poco se puede decir cuando slo se consideran los datos
de elocidad. Lo que hemos hecho es establecer que la  Eg. (B) correlaciona bien
los datos experimentales. Si descamos especular, podemos seleccionar un  meca-
nismo (probablemente varios) que conduzca a la  Eg¢. (B). Utilizaremos aqui este
enfoque como ilustracion del mecanismo  redox de la oxidacion. Como punto de
partida, supdngese que la reaccion se verifica por medio de la siguiente serie de
etapas elementales:

1. Adsorcion reversible del oxigeno por medio de un mecanismo de disociacion
que forma un centro oxidado en la superficie del catalizador.

2. Reaccion de este centro oxidado con el &cido acético de la fase liquida para
formar un complejo HA-O.

3. Descomposicién del HA <O en productos intermedios, de acuerdo a la cons-
tante de velocidad &;.

4. Continuacién de la reaccion con més oxigeno para formar CGQ,y H,0, me-
diante etapas que son intrinsecamente rapidas con respectoa 1l $.

De acuerdo con este mecanismo, las reacciones individuales son:

ky
10,(ag) + X = O-X (€)
k2
O-X + HA(ag) » HA-O + X (D)
ky ripida
HAO Sintermediarios+ O, -+ CO, + H,0 (E)

donde X se refiere al centro cataliico reducido. En estado estable, se puede su-
poner que es posible aplicar la hipétesis de estado estacionario  (Sec.2-4) a los

complejos Q.X y HA«Q, Entonces,

dc:i?.x =0=k,C{3Cx— k1Co.x =k3CoxCs (F)
dC
3;0 =0= kyCoxCha=ksChio G)

Las Ecs. (F) y (G) pueden resoverse en  téarminos d€ Co.xY Cua.opara obtener
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Cx_

k, C

Coxm =21 H
X7k + Ky Cy (H)
i = koke "é‘ifm- Cx ()

HAQ k;(k'l-" kzcm

Entonces, la velocidad de formacién del CO, esta dada por la reaccion (E):
= = (klkZCX)CHA <'-(1')"12
’00, kJCHA'O ll+ k2 CHA

- (kl kz Cx/.k'l )C(l){zz CHA (J)

1+ (ka/ky)Cya

Para las concentraciones tan bajas de oxigeno y écido acético en estas soluciones

acuosas diluidas, la fraccién de superficie cubierta por el complejo  X+O puede
ser bastante baja. Entonces, €, en la Ee. (J) serfa casi constante y el resultado es
una expresion de velocidad que concuerda con los datos experimentales, Ekg.,

(B).

9-6 Cinética de la desactivacion catalitica

En la Sec. 8-8 se menciond que la pérdida de actividad catalitica con el transcurso del
tiempo es un hecho bastante frecuente en los reactores comerciales. En realidad, la
necesidad de tomar en cuenta la desactivacion en el  disefio de un reactor no es tan
importante como podria parecer. Esto se debe a que 1) si un catalizador pierde acti-
vidad con rapidez y no puede regenerarse jn situ, probablemente no es de uso econd-
mico, y 2) si se puede regenerar, el proceso puede llevarse a cabo de forma continua
(como en el caso de un reactor de lecho fluidificado con unidad regeneradora), por
lo que el reactor opera con una actividad intermedia constante. Sin embargo, en al-
gunos casos, la pérdida de actividad es gradual, por lo que también es posible operar
econdmicamente durante un cierto periodo de tiempo. Ademas, algunas veces se
usan reactores duales con el catalizador de una de las unidades en proceso de regene-
racion (in situ), mientras el otro opera con la reaccién deseada. En estos casos, es
importante conocer como cambia la conversion de la reaccion deseada con el tiem-
po de operacion. Para determinar esto se debe contar con una descripcion cuantitati-
va del efecto de la desactivacion sobre las velocidades. Consideraremos el efecto sobre
la velocidad intrinseca en un centro catalitico, ignorando los efectos de transporte
listados en el Cap. 7. Después, en la Sec, 11-13, se estudia el efecto de la desactiva-
cion sobre la velocidad total.

La formulacion de mecanismos para explicar las velocidades de envenenamiento
y el efecto sobre la reaccion deseada (o principal) puede resultar tan dificil como el
establecimiento del mecanismo de la propia reacciéon principal. Por tanto, existen ra-
zones muy poderosas para adoptar el procedimiento de ecuaciones de velocidad a
base de la ley exponencial empirica al estudiar la desactivacion. Este procedimiento
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ha sido desarrollado por Levenspiel®® para diversos tipos de reaccionesde desactiva-
cién.

llustraremos cémo determinar la velocidad en funcion del tiempo para un caso
smpe en e qe £ pore qe la desctivecion ooune por bloqueo e los centros ac-
tivos, suponiendo que la velocidad de la reaccion principal es directamente propor-
cional a los centros no blogueados. 3! & efdee qe @ representa la concentracion
de los centros blogueados (o la concentracion de veneno en el catalizador) en cual-
Quier momeno, y Qe g, & la ooncentracion maxima, comypodiete a wn caaliza
dor completamente desactivado. Entonces, si la reaccion principal es

A-B 633
su velocidad sera proporcional a la fraccién de centros no envenenados, esto es, a
Lamg/gy:

Iy = kc,( 1- :) = kC,(1 - ¢) (9-34)

(.

donde ¢ representa la fraccion, q/g,, de centros envenenados.

La velocidad de la reaccion de envenenamiento determina como varia ¢ con el
tiempo. Si los centros estan blogueados por un producto, C, formado por la reac-
cn ce B el prooeso s cenomina envenenamienid en seie Y la reaccion ok desacti-
vacion ® exibe oo

B = C(5) (9-3)

QU welocided sed proporcional @ la concentracion ¢k By a la fraccion de centros no
envenenans, & decir

d d
o= 0= 002y, Cif1-9) 0%)

La deposicién de carbon en el cracking de hidrocarburos, en la que algunos de los
procucios  primarios Siguen reccionando con €l hickdgeno v €l coque, s in gemplo
de una desactivacion en serie.

Spdngese Qe el veeo &5 ura impureza en la comiente de alimentecidn. Bl ve-
neno se depositara independientemente de la reaccion principal de acuerdo ala reac-
cion:

P = C(s) (937)

Si la reaccion de desacivacion (0 adsorcion) Sdlo e werfica en los centros acives, su
velocidad estd dada por

300. Lﬂﬂ'ﬁﬁ, J Ca,a/_’ i) (1972)
31 Esp (a0 ha sdo consickedo por S. Masamune y J. M.mih  AICRE J., 23 (1966). B trata-
me & Leapd e mis geed, pes Oma e aeia O prooes cB primer oden.
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_ Godd _ .

r. = —Odi = k,C,(l-¢) 938
donde q es la concentracion del veneno. A esto se le llama envenenamiento inde-
pendiente.

Bxise wn tercer tipo, 0 desacivecion pamlel, Qe ooure cendd A pek rexc

cionar de dos maneras: 1) para depositar C en los centros, y 2) para formar el pro-
doo B desacd por medo & la Ec. 93 La reaion e enverenamiend y su e
locidad pueden escribirse como

A = C(s) (939

d
s qod_f  ky ,CA(1 = &) (9-40)

Cualquiera que sea el tipo de envenenamiento, la velocidad de produccion de B
en funcidn del tiempo & cbiiene inegrando s Ecs (9-36), 93 o (340 y corbi
nando el resultado con la Ec. (9-34). Esto se hace facilmente cuando la concentra-
an en ls Es (9-36), 030) y (940 es consante. Podemos concluir que, si s mi-
den las velocidades en funcién del tiempo, manteniendo constante la concentracion
aopiads, & posble obfener ura exresion adkoach para prececr los efedos e la
desactivacion.

Por gemplo, Si % sogeda e exise enveneramienid  imdependients, % puede

integrar la Ec. (9-38) para una concentracion fija de veneno C, y obtener

¢ de B k_,, !
16" (qoc"” * &

0 bien,
| o
1—¢p=exp|—|2C,)t (9-41)
\do
Con este resultado para 1 — ¢, la velocidad de la reaccion principal, Eg, (9-34),es
kD
rg=kC,exp |- E—C‘,t (4
0

Supdngase que se mide p, experimentalmente con la misma alimentacion (para que
C, Pemaeza condanke) peo a diferentes conoentreciones de reactante. Si los re-

aledos mesen ua rlacon e pimer okn on C, y wa dsmincin eqonen
cal on el tempo, e envenenamieno independiente e una posibiliced  muy  factible.

Si las mediciones se llevan a cabo con concentraciones de reactante constantes, se
obtendria de todas formas una disminucion exponencial con el tiempo, tanto para
un envenenamiento independiente como para uno paralelo. De esta forma, la in-
tegracion de la Ec. (9-40) con C, constante y su sustitucion en la Ec. (9-34) nos da
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rp = kC, exp [_ (%Pc‘a l a, exp [—a,t] (para ¢, constante’) (9-43)

T

donde g,y @, Son constantes. Por tanto, se requieren experimentos a diferentes con-
centraciones de reactante para diferenciar entre el envenenamiento independiente y
el paralelo. Se pueden desarrollar ecuaciones de velocidad para cualquier tipo de en-
venenamiento, para compararlas con los datos experimentales de velocidad (véase el
Prob. 9-12).

PROBLEMAS

91 S M propuesto® qe kb hdodoen cadiica df acfeo e fe gEm @ e
mde b Sgies e
1. Adsorcién de HCl
2 Reaccion superficll  ente el HCl alohio y o adeo e e geom, e podor

douo e vinb akobido qe ® desorbe en la fae gaseosa.

Divess el eqeimeds  peimmes  iden g b meieos dfisods ec
Emes e ineres sn ceyrecibes Ademds, la ook e equiliio paa la recadn homo-
nea e muy gark

Se mide la vdooded b recdOn por gramo b cabizadr o presines ol veriabkes
pgo  ue composicidn b mecEs crse  Los  muleds  meden um i e
gie Ty p OO A PESOES MUy CGIAE A OO iQué orolsos ® pueden  essble
or con reyed a k egm oniokda B b reaod?

92 S odn epaimrdimee o reoones cldlfics gessdido, (D) (2), o =D
s &k ko fijo Las eoodds cb reeon por wnickd B masa b calzackr; @ composi-
an y pesin toiel corsers corepoon A bs veedons o e a la wveoodkd e
msa y b B gk € meden en la Fg 94 La qupefice inior & los pos en ks
ds s e completamente  efeciva (Qué soeen los mxocs con 0D a ks B
oones?
(n

! |
% 2) %
2 Lo
> >

Temperatura Velocidad b masa  =—a

Fig. 9-4 \elocided en fmin & ko &pee y kb veoockd b masa

u S Sela Tess e Dodoado, Monash  Universty, Awstialia, 1978,
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93 En un edo bl ofica b s ciferenes reacoiones  catlfices gas-solido, € &
aeta  qe s resecs diisodss oo deyrecddes Tambidh qe s mOEs 9N
imeversbes Como e ayth para ek e mecanismo ce la reecion s mide la velook

d a ompmdn cosae on o inevdo b Epedes bk aplo Paa ko pi-

mera oy (1), B veoddd amenta eqoecmee en kb oeEidd d inevdo e
Epeaus Paa Bosegunda  reeoddn, (2), b ‘eood amenta y s demiue a me-

db qe e eba Ja eypdr  Qué Sonfia e informacion con regEoD @ b e que
ortoe e cch una B ks renones?

9% Una reeodn & Eompizon tere ko forma spe A - B Ypretb ge bs ond
ooes ¢k qeean y k oodidn B cazadr an tales, e ks dyes & disin edm
e e fren  gadels B pein chyrediabes proponga ededones B welodd R
s squents s

(@) Lo abdn & 4 o o cimdr s b egm que cortok

() La ieeoon pefdd ete d A gobib y i o adeee o, 5 d o
controlante.

€ Lla desorcibn ¢ B & b ayafice & b dgm que ootk
En tods los cxs el mecanismo es adkocion b A, s ek i @

formar B ackorbidy, y desorcibn & B e b fxe (geoa Trace Una grafica & b ook
dad & la eedn (por wckd b masa b cAdlzad) en fon & b pestn oA (0
composicibn wEaE) e b uo & s 1B s afeioes También, pra compa-

@, e ua ana el veoded el reacdn homogénea, Sponéndb B pimer

atn Las anes deben s pam composicion  onsre

9.5, Thads y  Stutzmann® etdon b fomedn & douo b eflo usando Gacb ck

aono (be ¢ b olicd como cAdizdr en peeca B metano  inetg,

C,H, + HCl =C,H.Cl
S b mon ¢ yefice ete o dlo y d HC| akohids oo cindica tota,
dep una eqesn ma la veoockd  Despreciando b ressendes inema y  edema
d tangoe, el ls cosanes e ecuacion ¢ weodd a 350 °F on tee e ks &
Qiets s
Presiones  parciakes,  atm
rox 108,

Moles Ib/(h)X1b catalizador) CH, C,H, HQO C,H,Cl

bul 05 0300 0370  0.149

263 709 0416 0215  0.102

244 m 0343 0289  0.181

258 9889 051t 0489 0.334

269 i 0420 0460 017

La constante de equilibrio de la yegecién total a 350 °F es 35.
96 Potter y Baron* estudiaron la reaccidn

CO + Cl = COC,

»@, Thodosy L. F. Stutzmann, Ind. Eng. Chem., %0, 413 (1958).
MC. Potter y S Ba, Chen.  Eng. Progr., &, 43 (%)),
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a pein  amodicy usando  como  cbizadr b afvab Los  eddis peimiees
mogam que ko veoddd b kb reeon no depende e la velooded e masa b s s a
6 ¢ reador H anélisis & los s cb veloockd indod e 2 recddn fee g por
abon & Oy & CO en b qyefice ol calizzdr y una reecdion b ayperfice ente ks
opgs akobids & oapoe qe la modn e pefice mas bien qe kb akn 0 la
desorcion, & k qe crtoh k vdoockd toil & la reacddn Ademas, ks medioones prelimi-
rees (& akoon inden que el doo y o fpo £ albn facilmente & d cadlizad,
o & ¢ mondxido cb caboo Por iy, b corsre B equiio b adsotitn monoxi-
do cb caborg, aun cuando no & cem, © consickd cspreckbe con e a kb dd O y o
COCl;,
(@) Con bee en eda romedn ceamole wna eqedn ma b veookd b b e
o Emes & bs peons pates e la oot god o e R Lo i e
meesbe. () Determine los mgoes valoes pa bs cosnks b euibio B akodin
mae Clyyd COClLyd pdd C.kKcqo, @ Ml & los s s eqeimeks
para los cuales la temperatura fue 30.6 °C, el tamafio del catalizador 6 a 8 mallas y

C. - oowetan il ke cebos adves e moles por gramo b cablizacr

k = osae epfia ¢ b vl ¢ B oemn ¢ apefce

Keo = st b eqliio & akodin & CO.
Pesin parcial, atm
T,

Mk g/myg @ED) co ¢, coq,

000414 0406 0352 0226

00040 03% 0383 031

000241 0310 030 035%

000245 081 0333 0316

0auts? 0253 0218 052

000330 0610 03 031

000200 0m 0508 0206
Suponga e ks particles  caidlficas B 6-8 mes sn sficeiemee pequefias tOm0 [

que B spefice & los pos % e en U toidliced

9-7. Potter y Baron hicieron también mediciones a otras temperaturas, y sus resultados a
P, 525y 640 °C £ medn a cotiedn Supbngase Qe les consries e eqibio e

adsorcion y la constante de velocidad ,, corresponden a una ecuacion de la forma y =
ae*'™T donde @y b son constantes y y esK,,, Kcoc,y0C.KkKso

r X 0%, P parcial,  am
moles g
T.'C (g cthedn) co cl, CoCl,
o 8 0206 0578 0219
o 1073 0569 0194 0226
& £ ] 0128 0128 0845
o a8 0397 0370 029
o a0 0394 037 0213
25 1428 0380 038 0234
2 1546 0410 0380 0210
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r x 108, Presitn  parcial, atm
moles g/(h)
T.°C (g cataliza) co ql, cocy,
05 600 0139 4u2 0.118
5 3 0218 0122 060
640 2514 0412 0.5372 0216
640 2446 032 0314 0234
640 1% 01% 0697 0118
640 89 0264 0181 0605

Determine los veloes ce ay b pn ak @

98 Remicker y  Gates®, nespon kb e e fe liuch ee o o y b oapom
para producir bisfenol 4 y agua a 364 K. El catalizador era un copolimero de estireno
sulfonado-divinilbenceno. La reaccion es

2C6H,0H + (CH;),CO -+ ‘OH”QH‘ - C‘CH;): - CQH‘OH + H10

Obtenga wna eweadn b welodckd beach en ks Siquienes ems  elmenaks (A = xem
—SO,H = grupo activo del polimero, p = fenol, I= alcohol terciario intermedio):
(@) Adsorcion reversible de acetona.
(b) Reaccion mesbe & b adoe akobie con o (0 alobid)) pea podar d i
fmedaio abi & dod o
(©) Reaccion syeficl ievesbe ete e fol akotidb y d dwhd ko akobido
para producir agua adsorbida y bisfenol 4 (0 adsorbido).
Suponga que la etapa que controla es la (c). Este mecanismo es una aproximacion del de-
amlo mis pedo & Rende y Gas
99 H pooeo Dexcon pra podor doo ¢ b en b omandn cadlfia 8 e gemm

HCI * 10, 21C1, * 44,0

Furusaki¥ eud6 l déica & e reacdn mvesble con un cadlzadr & CuCl,, KCl,
SnCl, sbe dicc en dfbeks recoes dieecds e inegdes L2 veodd e cespet
an ¢d HCl ® onekooa pr medio & kb eneotn

K CL* ~ (VKICHCHE

r T
= [14K,Cya* KiCel

() Desiba wa sne b epes fundamentales e adsorcion v oM el que po-
duza e epen & veoocd

(b) Los chs b weooced a 350 °C, dimis en ¢ rer difeencel con una  dlimenteddn
de HCly aire (sin Cl; 0H,0) son como sigue:

33 AIChE J., % %3 (1974).
% Sitao  Fuusk, AICHE J., 19 1009 (1973).
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Velocidad x 108 Cuar X 108

mg/(g  Cadlizdo)d) ml mg/cm?

105 024

il 027

103 03

135 044

18 045

182 063

183 074

157 089
Con e e e chis ele s corsanes k Ky K; como ke sa pobe
0 Los ces b \eoockd e bl hidogpdiss e etano”’

C,H, T H,»2CH,
e cadlizoes medios (om0 N, Co, obedecen B ewdn  epiia
r= kcz‘,n.q:;

los parmetros k @ y b dependen bl cablizacor Supngase qe el mecanismo  es
1 Akon mesbe & GH, e w o cdlfion

ky
C,H,+ fo',Csz-X’“ H-X
1

2. Extraccion de hidrégeno

k;
C,H - X fH-anczﬂx-x+ nH, +X
2
3. Reaccion del H, para romper el enlace C wm C

k
X+ CH,- X+ H,—: CH, X +CH-X
4. Reaccion posterior del H, para producir CH,

CH, X * CH-X * nH,~2CH,

A Obtenga una ecuacion de velocidad a partir del mecanismo postulado, suponiendo
que b veloocbd edA corobch por la e 3 (OB & imevesile) v oque ® puede apicr b he
poess o eh etdomio pa e B comin e GH, abobio
B ;Serd b ewmin ewita una buena aproximacion pea o o ced en A?
91 Los chs cb odboin b oo awss & ab fimm o odpo deed
sobre un catalizador comercial de CuQ-Zn0 a 200 w240 °C, sugieren una relacién de pri-

37 TH St Cay, Ry 3 15 (I7)

(1972)‘ G. Bdd, S. Cap, CK Chow y J. M. Smith Ind.Eny.  Chem., Proc., Design Dartp, 1347



Ecuzciones e veloockd R 00N cilics ~ fuidosdio 461

mer ot o pa e oxigeno mokckr como pa e aoh formico. Los chts preiming:
' muestran que o cadlizzoor puede redoie en peecR b adb fimio e oot que
n e odEw pEa s EodhEE an e odpED afadido a B solucidon que fue
e d ko o P @io, peee tdae ke wn mecanismo redox.
A Sgea n mecanismo Yy regie ks yoscones recesries pra el los s ex
primeds (6D e los s B pime oon & odeo y e acido  firmico).
B Agns ¢ s vaoes mas a 25 °C n como SQE
Co, x 10° (Velocidad/&) Cp x10 Velocidad/Co,
ml g/em® em?/(g)(min) m - glem’ cm?/(g)(min)
5 i i U
60 63 i 2D
1l 4 Y| 2
100 16 3 3
Bl 2
(Ciy =287 x 107 mol g/cm?) i !
% il
AF = 4cido formico [Co,=10x 10~ "mol g/cm”]

ParaCp, = 109 x 1077y C,, = 287 x 107" mol g/cm?, los datos para el efecto de la
temperatura sobre la velocidad son:

t °C 240 YAl 75 25 8
(k) - x 105 em®/(moi 909 & 3 18 08 08

Con esta informacion, determine las constantes  , y E en la siguiente expresion de
constante de velocidad de segundo orden:

k,=k,exp (- E/R, D

9-12. Obtenga una expresion para la velocidad en funcion del tiempo para las reac-
ciones principal y de envenenamiento, ambas de primer orden, en un reactor de Sus-
pension. El reactor opera por lotes tanto para las particulas cataliticas solidas como
para la mezcla liquida reaccionante. La desactivacion ocurre por blogueo de los
centros activos con el veneno C, que se produce del reactante A, en paralelo con la
formacion del producto deseado B. (La resolucion se simplifica dividiendo las
ecuaciones de velocidad de formacion de B y C para eliminar el tiempo como va-
riable. Nétese que en un reactor por lotes, el tiempo de desactivacion es igual al
tiempo de reaccion.)

9-13.  Reconsidere el Prob. 9-12 para un envenenamiento en serie en el que las reac-
ciones  son:

A . B — C (veneno)

Suponga en este caso que la velocidad de produccién de C es mucho menor que la
velocidad de formacion de B a partir de A (envenenamiento lento). Esto significa
que la concentracién de B es igual a la concentracién inicial de A menos la con-
centracion de A en cualquier momento.






10

PROCESOS DE TRANSPORTE EXTERNO
EN REACCIONES HETEROGENEAS

Independientemente de qué tan activa sea una particula catalitica, solo puede ser
efectiva si los reactantes pueden llegar a dicha superficie. La transferencia de  reac-
tante del fluido global a la superficie externa de la particula catalitica requiere de
ua fieza impukoa, qe e en ese a0 la difeenda de concentreciones. El e es
ta diferencia de concentraciones entre el fluido global y la superficie de la particula
sea significativa o despreciable, depende de las caracteristicas de la velocidad en el
fuido cecao a la superfice, e las propiecedes fisicas del fluido, y de la velociced
intrinseca de la reaccion quimica en el catalizador; esto es, depende del coeficiente
e tasferencia ce mesa entre el fluido y la superficie, v e la consane de velocidad
paa la reaccion caalfica En cualouier caso, la concentracion e readante en la -
perficie cataliica es inferior a la que prevalece en el fluido global. Por fanto, la velo-
ool chevadh, eso es, la velocded fofal e i bga qe la comespondiee a la
conoenracion  ce reactantes en el fluido - global

El mismo tipo de razonamiento sugiere que existird una diferencia de tempera-
tura entre el fluido global y la superficie del catalizador. Su magnitud dependera del
coeficiente de transferencia de calor entre el fluido y la superficie catalitica, de la
cosiate de \elocided e reaccion y del calor de reaccion. Siola reeccion es endor-
mica, la temperatura de la superficie del catalizador sera inferior a la del fluido glo-
bal (Fig. lo-1), y la velocidad que se observe serd menor que la correspondiente a la
temperatura del fluido global; las resistencias a las transferencias de masa y de
eemia % complemenn enre S S la readOn e exofmica, la Emperaa ce la
superficie del catalizador sera superior a la del fluido global. Por tanto, la velocidad
total puede ser mayor o menor que la que corresponde a las condiciones del fluido
global; aumenta cuando la temperatura se eleva, y disminuye cuando se reduce la
ooncentracion e rescnts.

Nuestro objetivo en este capitulo consiste en estudiar cuantitativamente la for-
ma en (e esos procesos aiecn a la velodded, la cual es la velodided Qe necesia-
mos pra diseflar reaciores hetoognecs. A estos processs & les lama edemos para
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@ Redn  ebimia B Ren edémia

Fig. 10-1 Perfiles externos de concentracion y temperatura para reacciones cataliticas
fluido-sélido.

dar a entender que estan completamente separados de la reaccion en la superficie
catalitica, aunque en serie con ella. En los catalizadores porosos, tanto la reaccién
como las transferencias de masa y de calor se verifican en el mismo lugar en el inte
rior del granulo catalitico. El andlisis cuantitativo de este tipo de situacion exige con-
siderar simuitdéneamente las etapas fisicas y quimicas. En el Cap. Il se estudiara el
gfecto de estos procesos fisicos intemos.

Los coeficientes de transferencia de masa y de energia entre un fluido y un cata-
lizador dependen del flujo y de la distribucion geométrica del fluido y las particulas
cataliticas. En otras palabras, dependen del tipo de reactor. Por ejemplo, estos coe-
ficientes son diferentes en un sistema de lecho fijo, donde el fluido fluye alrededor
de particulas estacionarias, y en un lecho fluidificado, en el que las particulas y el
fluido estan en movimiento. En este capitulo se considera primero el caso de lechos
fijos y después se estudian los reactores fluidificados y de tres fases (de suspension y
percoladores).

Al disefiar un reactor supondremos que Se cuenta con una ecuacion para la velo-
cidad intrinseea, esto es, la velocidad en términos de concentraciones y temperaturas
en la superficie del catalizador. Con respecto a los efectos de transporte externo, el
problema consiste en evaluar una velocidad total para cualquier conjunto de con-
centraciones y temperaturas del fluido global. Esto se logra usando las ecuaciones de
transferencia de calor y de masa que sirven para evaluar las concentraciones y la
temperatura en la superficie cataliica. De esta manera, los valores de C y Tn la su-
perficie se usan en la ecuacién de velocidad intrinseca para determinar la velocidad
total. La otra forma del problema es la interpretacion de mediciones de laboratorio
para obtener una ecuacion de la velocidad intrinseca. En este caso se conoce la velo-
cidad para un conjunto de condiciones globales de concentracion y temperatura. Las
ecuaciones de transferencia de calor y de masa asi obtenidas, se usan para evaluar las
concentraciones y  temperaturas en la superficie. Entonces, estos valores pueden re-
lacionarse con la \elocidad medida para buscar una ecuacion de velocidad intrinseca
de acuerdo a los métodos del Cap. 9. En los ejemplos de este capitulo se consideran
ambos tipos de problemas.
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REACTORES DE LECHO FIJO

Los reactores de lecho fijo (0 empacado) se refieren a sistemas de dos fases en los
que el fluido reaccionante fluye a través de un tubo lleno de particulas o grénulos
catalfticos  estacionarios. En estos reactores, hebrd regiones cerca ok la superfice ex-
terna de las particulas en las que la velocidad del fluido sera muy baja. En estas re-
giones, que resultan especialmente evidentes cerca de los puntos de contacto entre
s paticulss, la tansferencia e mesa y enegla ente el fluido globel vy la superficie
del granulo se produce primordialmente por conduccion. A medida que aumente la
dsncia de la superfice, el mecanismo domirene @ la conveccion. La compkji-
dad de las trayectorias de flujo alrededor de un granulo individual suspendido en
una corriente de fluido es considerable. Cuando esto se combina con interacciones
entre los grénulos, tal como sucece en los reactores ce lecho fijo, € prblema de pre-
decir o correlacionar las velocidades locales no tiene solucion en la actualidad. Por
fanto, las \elocidades ok tangpore & definen por o gereral en Bminos de un e
ficiente  promedio b tansfrencia ce clor 0 e mea An oindo los dbtns expar-
mentales muestran que existen variaciones, se supondra también que el coeficiente
pomedo pueck golicae a fode la supefide dbl gdnuo. Con ess syposicionss. &5
posible usar un solo valor del coeficiente de transferencia de calor o de masa, para
describir las velocidades de transferencia entre el fluido global y la superficie de los
granulos.

El error que se introduce al usar un coeficiente promedio no es tan serio como
podia suporerse, pues las comelaciones enre el coeficiente de tansferendia e me
sa, k,,, Y el coeficiente de transferencia de calor, A, estan basadas en datos experi-
memdles paa ledhos ok paticlss (vase fa Sec. 102. Es ceoir los resuliados expe-
rimentales son, por lo general, para valores promedio de los coeficientes. Por otra
parte, Gillespie y cols.! han llevado a cabo un interesante estudio de la variacion del
coeficiente e transmision ce calor con respecto a la posicion del granulo en el ledo
y con la localizacién en la superficie de un granulo. Los resultados mostraron que
los valores de h eran mas bajos para las primeras dos capas de granulos (medidas
desde la entrada) que en el resto del lecho. Ademas, el coeficiente resultaba mayor
ceca b la paed o kdo qe en la secin cenral dd tubo dilindrico, debido pro-
bablemente a la mayor velocidad que existe a una distancia aproximadamente igual
al tamafio de un granulo desde la pared.? Los coeficientes locales también variaban
con la posicion; los valores mas altos se obtuvieron en la superficie perpendicular a
la direccién del flujo global en el lecho. Petersen? ha descrito la situacion de los in-
tentos analiticos para predecir las variaciones locales de  h.

En los problemas de disefio de reactores, se supone que se conoce la velocidad
en el interior del centro catalitico (Cap. 9). También se cuenta con valores para la
Eperdra y s concentraciones el fluido globel. Con e & calola la velociod
total mediante la resolucion simultanea de las ecuaciones para la velocidad de  reac-

1 B. M. Gilepie, E D. Grandall Y JJ Cabeny, AIChE J., 14 483 (1968).

?C. E. Schwartz y J.M. Smith, Ind.Eng.Chem., 45. 1209 (1953).

3 E E Petersen, “Chemical Reaction Analysis’’, Pos 129164 PrenticeHdll, Inc,  Englenocd
Cliffs, N J, 1%
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cion y transferencia de masa y energia, y en el proceso se eliminan las concentra-
ciones desconocidas en la superficie del granulo catalitico. Si todas las ecuaciones
son lineales con respecto a las concentraciones superficiales y las temperaturas, es
posible resolverlas analiticamente, tal como lo ilustran las Ecs. (105) y (106). Si al-
gunas ecuaciones no son lineales, es necesario resolverlas por medios numéricos.
Cuando el objetivo es una ecuacidn de velocidad intrinseca, la velocidad global se
obtiene directamente de las mediciones experimentales; por ejemplo, a partir de da-
tos de reactores diferenciales o integrales, tal como se explicé en la  Sec. 4-3, o de
otros tipos de reactores de laboratorio, como se describe en el Cap. 12. La velocidad
total puede usarse en las ecuaciones de transferencia de masa y energia, para deter-
minar las concentraciones y la temperatura en la superficie del granulo catalitico.
Después, estos valores de superficie tienen que comesponder con la velocidad obser-
vada para poder establecer la forma de la ecuacion de welocidad mediante el procedi-
miento descrito en el Cap. 9.

Antes de proceder con ilustraciones cuantitatives, consideremos el efecto  cuali-
tativo de las resisiencias extemas sobre las elocidades de reaccion  (Sec. lol), resu-
miendo la informacién disponible para coeficientes de transferencia de masa y de ca-
lor (Sec. 10-2).

10-1 Efecto de los procesos fisicos sobre les velocidadks
e reaoiin  observacks

Supoéngase gue una reaccion gaseosa irreversible sobre un catalizador sélido es de
orden n. En estado estable, la velocidad, expresada por unidad de masa de cataliza-
dor, puede describirse bien en trminos de la welocidad de difusion del gas global a la
superficie, o en términos de la velocidad en la superficie. Estas expresiones (C =
concentracion del reactante-son:

rp = Knan(Cy=C,) (10-1)
r, = kC” (102)

donde C, y C, son las concentraciones en el gas global y en la superficie, respectiva-
mente. En la primera expresion, £,,, (en centimetros por segundo), es el coeficiente
de transferencia de masa entre el gas global y la superficie sdlida, y @, esel &rea de la
superficie externa por unidad de masa del granulo. Supongase que la constante de
velocidad de reaccion k es mucho mayor que k.a.. Bajo estas condiciones, C, tiende
aceroy la Ec,(10-1) muestra que la velocidad por granulo es

Fp= knanCh (10-3)

En el otro extremo, k es mucho menor que k,.a,.. Entonces, C, tiende a C, y la veloci-
dad, de acuerdo con la Ec. (10-2) es

rp= kC} (10-4)
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la Ec. (103) repeseia el a0 en el que la difusion controla el proceso tofal. La ve-

locidad esta determinada por k.a..; la cinética de la etapa quimica en la superficie
catalitica no es importante. La Ec, (10-4) da la velocidad cuando la resistencia a la
transferencia ce mesa es despreciable con respectd a la de la el quimica, e s,

cuando la cinética de la reaccién superficial controla a la velocidad.

Corsickree e a0 paa el qe e veddeo otkn e reacciébn superfical es 2
de acuerdo con la Ecg. (10-2), pero la difusién controla a la velocidad, por lo que se
pek glicr i Ee. (103). Los dhios experimentales graficados en fama ¢kl elo-
cidad en funcion de €, darian una linea recta. Si no se considerara la difusion, y se
empleara la Eg. (10-2) para interpretar los datos, el orden seria unitario, lo que
condituifa ura conclusion eroes. Ese gemplo simple ilwsta que al no consickrar
ls transferencies extemes b mes, % peck llegar a condsionss fakas relatives a
la cinética de una reaccion catalitica.

Cuando la resistencia a la difusién y a la reaccion ambas son significativas, las
Ecs. (10-1) y (10-2) pueden resolverse facilmente para la concentracién superficial
desconocida. Este resultado para C, puede sustituirse en la Eg. (lo-I), y asi obtener
una expresion para la velocidad en términos de la concentracion global ~ C; . Esto se
hizo en el Cap. 7 (véanse la Sec. 7-1 y la Fig. 7-1), con los siguientes resultados:

_ ka,
G~ k+l\ a, Cy (3)
rp=k0Cb=mCh (7-4) 0 (10-5)
donde
Il 1
K kT ka 109

ls Es (105 y (106 muessran qe para los casos intermedios, la velocided
Qe % osna es ua fnddn o de la condanie de velodikd e la reaccion k oo
mo del coeficiente de transferencia de masa k,,. En un problema de disefio, k Y k.
tendrian valores conocids, por lo qe s Ecs (105) y (106) dn la velocided total
e #mins e G, . Por otra‘parte k, S pude medir al interpretar los cetos cinétoos
e laboratorio. Si s conoce k.. k pek clodas e Ec. (106) En ¢ cao ok qe
la reaccion no sea de primer orden, las Ecs. (10-1) y (10-2) no pueden combinarse
facilmente para eliminar C,. El enfoque preferido consiste en utilizar el coeficiente
de transferencia de masa para evaluar C, y después aplicar la Ec, (10-2) para deter-
mirer el oren e la reaccion, n,yevdor umdio e k.4 Okon y  cols.® hen desor-
to un ejemplo usando este procedimiento.

4 Notese qe 1o evecssaio qe la dndica ce la reaocbn supediodl & eqrese como n 0 siple
koan pocom e hmekh  Ee (02 B poedmen e igdnee qicbe a kb oma ke kb
ecuacidn & veloddd desamoleca en e Cp. 9 [oor egmplo, la Ec. (9-21)].

$R. W. Ofson, R. W. Schuler y J. M. Smith, Chem.Eng. Progr., 46, 614 (1950).
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Los efectos b la difusion Bmbién puedn condcir @ ua enegla ce - adtivacion
falsa. Supdngase que se miden las velocidades de reaccion totales para un granulo
catalitico no poroso a diferentes temperaturas, y que la velocidad superficial es de
pimer omden. Las velodcedes qe s cbenven puedkn A paa clollr la oons
tante de velocidad total K, a partir de la Ec. (10-5). Si arbitrariamente despreciamos
la difusion externa, se podria calcular una energia de activacién aparente, £’ con
base en la ecuacion de Arrhenius,

k,=Ale~E/RT (107)
donde A’ es el factor de frecuencia aparente. Este resultado daria un valor de E

erroneo si la difusion externa representara una resistencia significativa. De hecho,
los puntos de los datos para diferentes temperaturas no formarian una linea recta,
S0 e serfa ue cung, Bl como lo muesra la linea conine ce la Fg. 102 Eso

puede verse al reordenar la  Ec. (10-6) en la siguiente forma:

1 (’E"R‘r

o, B |
k,” kK kpa, A T
(o]
-ER,T
k. = Kntime (10-8)

0 %.a, + Ae TRl

donde Ae*/® sustituye a la constante de velocidad real, k, de la etapa superficial.
Bh et 0, E & la eregla b acivacion vebdea e la reeccion superficial.  Pues-
b qe d cosficene de tansferencia de mesa depence My poo e la temperaur,
A Ec. (108) muesa qe k, tiende a un velor casi consiarte e igual a k.a, a empes
turas muy elevadas. A temperaturas bajas, k,= Ae /"7, puesto que k,a,,es el tér-
mio dominane en el cenominadtr, & obiene enfoncss . linea recla en la grdfica
de Arrhenius. La Fig. 10-2 ilustra estos resultados. A temperaturas bajas se obtiene
ua liea ey, y U pendene dafa la enegla de actvecion comeca e la reaccion
superficial. A temperaturas mas elevadas se obtiene una curva que llega a aplanarse
hasta formar una linea casi horizontal. En esta region, £’ variara con la temperatu-
. Qadb los daos ce velooided experimentles pera reacciones  catalficas fluido-
solido forman una linea curva, tal como sucede en la Fig. 10-2, es probable que las
resistencias a la difusion externa sean importantes.

Estas ilustraciones de la importancia de las resistencias a la transferencia ex-
tra b mma ® hen beado en condiciones isoimices. Les diferencies e tempera
tura debidas a la resistencia a la transferencia externa de calor, también pueden ser
importantes. Las situaciones no isotérmicas se consideraran en la  Sec. 10-3.

10-2 Coeficientes de transferencia de masa y de calor (fluido-particula) en
lechos empacados

Los coeficientes promedio del transporte entre la corriente global y la superficie de
la particula en un reactor de lecho fijo, pueden correlacionarse en términos de  gru-
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"“5\ \

Ink,

Pendiente = — £',/R,

T
Fig. 10-2  Enegiss de activacion verdbokra (E) y aparente (E*).

pos adimensionales que describen las condiciones del flujo. Para la transferencia de
ms, e guo  k.p/G o nimeo e Sewood es uma fundidn empiica del nimeo

& Ryos @, G/p y & nimeo s Schmict w/p %, B my oomhn comelacionar los
datos experimentales en términos de factores j, que se definen como las siguientes
fndones & los nimes e Shewood y  Sdmick

y '3
o K (ﬂz’(i)z (109)
’ G \a J\pZ

El cociente (g, /g,)toma en cuenta la posibilidad de que el area efectiva de transfe-
rencia de masa, a,,, sea inferior al area externa total, a,, de las particulas.®

Bien  muhs  esudios exerimenales 71 b tansferencia e mema en ledhos
fijos, acompafiados de resimenes criticos y andlisis de los resultados.!* ! Para ni-
meros de-Reynolds mayores de 10, la siguiente relacidn®® entre Jj, y el nimero de
Reynolds representan muy bien los datos disponibles:

(10-10)

. 0.458 (d,,(:' D407
Jp=— )
£g 7

§ En los estudios experimentales de transferencia de masa, solo se puede medir directamente el pro-
ducto k,.@.. Sin embargo, éste es el producto que se necesita para evaluar los efectos de la transferencia de
masa en los reactores, tal como lo indican las Ecs.  (10-5) o (JO-S).

" D. Thoenes y H. Kramers, Chem. Eng.  S¢i., 8, 271 (1958).

8 R. D. Bradshaw y C. 0. Bennett, AIChE J., 7, 48 (1961).

8 J.J. Carberry, AIChE J., 6, 460 (1960).

10 L. J. Petrovic y G. Thodos, Ind. Chem.  Fundam., 7, 274 (]968),

11 E J. wilson y C. J. Geankoplis, Ind. Eng. Chem., 5, 9 (1966).

12 5. Whitaker, AIChE J,, 18, 361 (1972).

13 P N. Dwivedi y S. N.  Upadhay, Jnd. Eng. Chem. Prgc, Des. Dev,, 16, 157 (1977).
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G

velociced ce mesa (uperficial) besadh en @ Aea e oo tasversdl del e

actor vacio (G = up)

d, = diametro de la particula catalitica para esferas”

p = viscosidad del fluido

p = densidad del fluido

D = difusividad molecular del componente transferido

€5 = fraccion de espacios vacios del espacio intragranular (fraccién de espacios
vecios el lecho)

La tansferencia ce caor erre un fiuido y i génulo en wn ledo fijo, & verifi-
@ por la mama corhiredn e processs molecuiares Y cB convecdidn e desariben

a la tansferendia ce mesa La ecuadion anéloga a la (109) paa tasferencia e cx

lor &
: h {a,\{c,u 1041
Ju= CIG( )(kj) ( )

El coeficiente de transferencia de calor A se define en términos de la diferencia de
temperatura entre el fluido global, 7;,y la superficie, T,, como

= han(T, = T,) (1012

donde Q’ es la velocidad de transferencia de calor por unidad de masa de cataliza-
dor Ange s conelaciones Qe qoaecn en la bibliografia dgures veoss  diferen
cian Jji de jp, la validez de la diferencia (en ausencia de radiacion) es incierta. Por
oosiuiene, la - Ec. (1010) @mbén pueck e paraji, & aeth on la analoga
original propuesta por Cltilton y Colburn. 15 A temperaturas superiores a 400 °Cy
paa particulas grandes (=% "), h tansferencia ce clor por radiecion pueck ser im-
portante. €

La relacion entre las diferencias de temperatura y de concentracion entre el
fluido y la superficie del granulo, puede establecerse combinando las correlaciones
paa kY h. De esa formg un belance ce enegia en el géndo requiere e, en e
do estable,

kn(Cy = C)(-AH) = ha,(T,=T,) (1013)

Usando las Ecs. (10-10) y (10-11) para &,V k, se obtiene

u/k’)lls(j")

T.=T,=(C ( = (1014
b=(Co= ), ulp2 | \jy

14 Paa ot fomes d vdlor grodveh e d, & ¢ & un e an la misma dea edera qe k

patila o esférica
157, C. Chiltony A. P Colburn, Jnd.Eng. Chetn., 26, 1183 (1934).
16\W. B. Argo y J. M. Smith, Chem. Engr. Prog., 49,443 (1953).
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Esta expresion puede usarse para evaluar la diferencia de temperatura a partir de
C, w= C,, Paa muhos goses, €l niimero de Lawis esto es, la relacion entre los nime-
s ce Pandi y Schmidk, &5 de qorodmecmene 1 Oy, adkmés, |, ~ Jp. Por ocon
siguiente, para la mayoria de los gases, la Ec. (10-14) se reduce en forma aproxi-
mada a

r-1="2c,-c) (1015

pP

Si la velocidad total es afectada por la difusion, de tal forma que == C, Sea apre-

ciable, la Ec. (10-15) muestra que es posible que existan diferencias de temperatura
significatives entre el fluido y el grénuo. De heho, la forma en e s redacionan les
propiedades en la Ec. (10- 14) es tal, que es posible que T, == T, sea apreciable aun
cuando C, == C, sea muy pequefia.!” Por tanto, la transferencia externa de calor
peck afeclr a la velodiced globel clendo la resisencia a la tansferencia edema ce
masa es despreciable. Por ejemplo, diversos experimentos*® sobre la oxidacion del
hidrégeno (H; + %0, = H,0) con un catalizador de platino sobre alimina, produ-
jeron valores de T, == T, tan altos como 115 °C, mientras que la diferencia frac-
cionaria  ce  concentraciones (C, — C,)/C, fue inferior a 5%. Cuando la resistencia a
la transferencia de masa no es despreciable, se  observan!® valores de T, == T, mayo-
fes que éstos. En el ca0 extemo en el que la transferencia edema de mesa controla a
la velocidad total [C, — 0], la Ec. (10-15) muestra que el valor maximo de T, == T,
corresponde a la elevacion adiabatica de la temperatura, (—AH)C, /¢,p, de la reac-
cion.

Ua e s modficaciones del reactor e ledho fijo es la qe induye ura serie e
tamices o rejillas del sdlido catalitico sobre el que fluye el fluido reaccionante. Este
Mmoo ® empka agunes Veoss paa reacdiones ok oxiceoidn; por epplo, ls oxk-
dociones bk acdialoehido a Acdo acdioo uando famicss e plia como  catalizador,
Ese fipo de reacciones suekn estar caracterizadss por condanes de velocid eleva
des, por bo qe la tensferencia e mesa e los recntes oFl fluido a la supefice &
ida, puece constittir ura pate significaiva ce la resisendia tolal. Gay Maughan®
hn repoado  dios e tansferencia e mesa wsando tamices simples. La expresidn
gue correlaciona los datos tiene la forma

ek ()P (4G (1016)
=76 (pg) _C.ﬂ#)
ok ¢ es la porosiced del iz simple, B e el dea cb tanskrendia exdema e car
lor del tamiz por unidad de volumen; esto es, la reciproca del radio hidraulico del
famiz, y los oros simboles son los mismes e & definieon pera la Ec. (109). Los
17 b Huhings y J. J Cateny, AIChE J., 12 0 (196).

18 3 Maymo y J M. Smith, AICHE ], 12, 845 (1966).

19 C N Safid y H Remid Chem Fig Prog, 3 504 (194 F Yoshi, D. Ramaswami y O.
A Hup  AICKE |, § 5 (19

2B GayyR. Maughan, Intern.]. Heat Mass Transfer, 6, 227 (1963).
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Tabla 10.1 Coeficientes €y nenla Ec.(10-16).

Tamario %€

mda & tmz ( n £ 8, pie!
1 262 073 0.817 390
16 426 08 07% 5%

2 280 08 0763 &8

f 14 0r7 0690 2030

coeficientes C y jyse danen la Tabla 10-1 para los cuatro tamaftos de tamiz investi-
gados. Coppage ¥ London?! obtuvieron resultados de transferencia de calor para ta-
mices  similares.

Para una matriz de 20 0 més tamices se encontro?* que los datos de transferencia
de calor siguen las lineas j, de la Fig. 10-3. Las curvas que se muestran corresponden
a los extremos de porosidad. Para valores intermedios, las curvas quedaran situadas

entre las dos que se incluyen en la figura. ElI nimero de Reynolds para la Fig. 10-3 se
define como

Re' = 3G (10-17)
u
donde el radio hidraulico r, es
Ve miliol (10-18)
Ay
TTT
4.—8.=0.60
N\
~ SN En = UBS
107!
=4 > \\
2 e
Ll
102 \;‘
o - Pouill & b mZ b Emios S
p a
!
1073
10 4 0 1 4 M1 4 1000 4 10*2 4 10°
Re = 4ryG/u

Fig. 103 Correlacion de transferencia de calor para una matriz de tamices.

n 3. g, Coppage y A. L. London, Chem.  f£ng.Progr,, 52, 57 (1956).
22 A L. London, J.W. Mitchelly W. A. Sutherland, ASME J. Heat Transfer, 82, 199 (1960).
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L = longitud de la matriz de tamices en la direccion del flujo
A, = area total de la seccion transversal del tamiz, multiplicada por la porosidad
¢.. de la matriz de tamices
A, = area de transferencia del calor de la matriz de tamices
G = velocidad de masa basada en A,

103 Tratamiento cuantitativo de los efectos de transporte externo

Se rmecesin cuato ecuaciones paa el estudio de los efecios OBl tangporte  extemo:
una para cada transferencia, de masa y de energia, a la superficie catalitica, y dos
eoeciones e veloockd e i, Une pea la mesa tansfomech v la o pea fa
eegia ook @ cama b la raccion  Supondemos  por simplicidad,  cindticas
de primer orden para las ecuaciones de la reaccion, observando que el método de
aplicacion de ecuaciones es igual para las cinéticas no lineales (véase el Ej. 10-2).
Tambén limiemos la disosion en esda %odin @ un ola reaccion; la electivided
en sistemas reaccionantes maltiples se considera en la  Sec, 10-5.

L velocidkdes e transferencia b mem v enegia s s Ecs (10-1) y (10-12),
y la masa transformada en la reaccion esta dada por la  Ec. (10-2) con n=1. La
correspondiente energia desprendida en la reaccién es

0ic=(~ AH)r, =( = AH)A(e #MTC, 019

donde la segunda igualdad se obtiene expresando k en términos de la funcion de
Arrhenius de la temperatura.

A Comportamiento isotérmico. Los Ejs. 1()-1 y 10-2 ilustran las aplicaciones para
el comportamiento isotérmico de estas ecuaciones, en problemas de  disefio consis-
tentes en caloular la velocidad tofal v en el problema de la interpretacion e cinticas

de laboratorio. Para este tratamiento, s6lo se necesitan ecuaciones como la  (10-1) y
la (102) pea la tansferencia y conversion ce mesa del reecante. Despls e analiza

el comportamiento no isotérmico en los Ejs. 10-3y 10-4.

Bevpo  10-1. S hn medido?® \eoothdes c oddddn ce SO, an aie en tn

reactor diferencial de lecho fijo. El catalizador de platino estaba’depositado so-
lamente en la superficie externa® de granulos cilindricos de Al, O, de 4 # x4 ",
de tal manera que los efectos de transporte intragranular resultaban despre-
ciles. Tambén = midieorHes  composiciones geeoss glodles (e enrach Y

sélida del reactor y sus velocidades de flujo. Por tanto, fue posible calcular la
velocidad global con la ecuacion usual para reactores diferenciales [la Ec. (4-5)

B R W Olsony ] M. Smith, Chem. Eng.Prog..42, 614 (1950).

2 Por lo general, los catalizadores de metales nobles se preparan de tal manera que el metal activo so-
lo penetra a una distancia pequefia en los poros del portador inerte (como la alimina). Por tanto, la difu-
sion intragranular no reduce la efectividad del catalizador (véase el Cap. 11),
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Tabla 10-2
[ Py, atm
moles gSO,/(h)
Conveson media. ce SO, (2 catalizador) SO, SO, 0,
0 0096 00603 Qo670
06 00189 00273 009 0187

con la masa de los granulos cataliticos sustituyendo al volumen del reactor]. El
objetivo del estudio era determinar la importancia de la resistencia a la difusién
externa por medio del calculo de la magnitud de C, ==C,, Si esta diferencia es
apreciable, se deberan usar los valores de C,y asi desarrollar una ecuacion para
la velocidad intrinseca. En la Tabla 10-2 se muestran velocidades totales experi-
mentales para dos niveles de conversion de SO, a SO,. Evalle la diferencia de
concentraciones del SO, entre el gas global y la superficie del granulo y comente
la importancia de la difusion externa. Desprecie las posibles diferencias de tem-
peratura. Los gases pasan a través del reactor a una velocidad superficial de ma-
sade 147 1b/(h)(pie)* 0 0.199 kg/(m)*(s) y a una presion de 790 mm Hg, 0 105 x
10° Pa {pascals). La temperatura de los granulos cataliticos era de 480 °C (753
K) y el gas de alimentacion contenia 6.42 mol % de SO, y 93.58 mol % de aire.
Suponga que las propiedades del gas comesponden a las del aire. El 4rea extema
de los granulos cataliticos era de 5.12 pie?/(lb de granulos), y la fraccion de es-
pacios vacios del lecho era 0.43.

sorvczdn:  Para la interpretacion de los datos de laboratorio con los que se ha
medido la velocidad f,,s6lo se necesita la Ec,(10-1) para evaluar C, == C,. Si se
elimina k,,a,, de esta ecuacion por medio del uso de la correlacién de datos de
transferencia de masa, Ec. (10-9), el resultado es

rylu/p2)*?
L 10-20
* 2(GloVis (120

Para calcular C, =, para el SO, a partir de esta ecuacion, necesitamos evaluar
los nimeros de Reynolds y de Schmidt A 480 °C, la viscosidad del aire es apro-
ximadamente 0.09 Ib/(h)(pie) 0 3.72 x 107% (Pa)(s). El didmetro de particula
que se va a usar es el didmetro de una esfera con la misma drea de los granulos
cilindricos. Por tanto, wd? serd igual a la suma de las é&reas de las superficies la-
teral y frontal del cilindro:

DL i(l) Z’_‘(i)z
nd; = ndL + 2 —x%,%+496

4
3142

2 _ :

d"‘z(%)

d, = 0.0128 pies 0 0.00390 m



Procesos b franspore extemo en reacciones heterogéness 465
El nimero de Reynolds es

0.0128(147) 51
u 00

0 en unidades Sl,

0.0039(0.199)

W 3rzxior

De la Ec. (10-10),

0458

= 21)- 0407 0.31
Jo 0.43( )

Al determinar el grupo de Schmidt, el valor correcto para ¢ seria la difusi-
vidad molecular del triéxido de azufre en una mezcla de nitrégeno, oxigeno y

(ixido e azufre, en la el tamhién esvieran difundiéndose el 0O, yd SO, &
dispone®® de procedimientos para evaluar difusividades en estos sistemas
conpkjes. Sin evbago, en et can s introducid poco emor al cosiderar a (7]

como la difusividad binaria del SO, en aire. Este valor puede estimarse con la
tofa cnéica e Chapman-Enskog. Enla Sec. 1 H s induen la ececion para

&% vy algunas ilustraciones. Con base en el Ej. 1 I-1, la difusividad molecular de
SQ-aire es 0.629 c¢cm?/s, 0 2.44 pie*/h (6.30 x 1075 =*/s).

La densidad del aire ser8

2891 273 790) - 0034 ;

e N i [ ] = () Ib/ pie*(0.487 kg/m?
359 (480 n 273)(760, pie (0457 ke/m)
Por lo que el grupo de Schmidt es

u 009 372 x10°°

,
oz ooana) = 10 gm0 =

Para una conversion de 10%,r, = 0.0956 mol g/(h)(g) o mol 1b/(h)(Ib),y a,, =
5.12 pie?/1b. Sustituyendo todos estos resultados en la Ec. (10-20) se obtiene

C. o -0 (2
v %57 512 031(147/0.00304)

= 1.40 x 10~ * mol b/pie¥( 16.0 mol kg/m?)

53R C Reid, J.- M. Prausnitzy T K. Shenwood, “The Propedies of Gaes ad Liuids’, 3 Ed
Cp 11, McGraw-Hill Book Compay New Yok, 1977.
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Los resultados numéricos son mas significativos si se transforman en presiones
parcidles, En amisferss, la diferencia ente les presiones globel y en la superfi-
cie para el biéxido de azufre es

Py =Pyko, = R,T(Cy, €)= 0.73[1.8(d80 + 273)](1.40 x 10~%)
= 00139 am
p, = 0.0603 = 0.0139 = 0.0464 atm (0 4.7 x 10° Pa)

Por tanto, p, es aproximadamente 23% inferior a p.

S % cloula en la mema forma e velor e Ap pera U conversion ce 60%,
los resulidos a las dos comversiones & pueden reumir como en la Tebla 103
Los valores relativamente altos e Py == p, idicn qe la ressencia a la difusion
exema e imporante, anqe e efeco s redue on la conversion nés ala de-
bido a que la velocidad es menor.

Si en el Ej. 10-1se despreciara la difusion externa y se utilizaran valores de  C,
para relacionar la velocidad de superficie con la composicion (esto es, para obtener
e ececdn paa b epa quimica en la superfice), se dbiendiian emores serics, &
pecialmente a conversiones bajas. La alta temperatura y la baja velocidad de masa
conducen en este caso a grandes resistencias a la difusion externa. A temperaturas
mas bajas, la velocidad superficial serfa inferior y a una velocidad mas elevada, k.,
aumentaria; ambos efectos reducirian el valor C,—C,. En investigaciones de labo-
roio % ha hedo codumbre efectar meciciones preliminares con e serie ce ve
locickdes e mesa crecientes Si oo s demés condiciones & mentieren  oonstan
s duae e e ce comides la impotacia b la diftsion exema disminuid dl
aumentar la velocidad de masa. Cuando la velocidad experimental ya no se eleva
a ammir G la difision edera e degrecible y C.=0C, S %leanaacom
didones a eda \elocicd ok e, © puecen empler concentracionss glokals Y &
chener U eqresion paa la ebpa quimica en la superfide. La velooded orffica ce-
be determinarse a la temperatura maxima, para que la resistencia a la difusién sea
Oesprecisble 2 tocks las cemés emperatlies. En e Cop. 12 % destiben ofrss mén-
dos para eliminar las resistencias externas en los reactores de laboratorio. En lugar
de hacerlo por medio de una seleccion de las condiciones experimentales, podemos
omer en cena esls resisiencies  caleulando  los  valores superficiales e concentra-
cion (y temperatura), tal como se ilustra en el Ej. 10-1. Sin embargo, esto introduce
e incericumbre en los resuldos, al gado que las coneladiones para K. O h)
erroneas.

Tabla 10-3

Presiones parciales del  SQ,, atm

Nivel de conversion P Pb p, % (Pb p,),"p,

u 00603 1B xq0-? 00464 02
06 00273 027 x 107 00246 010
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Ejemplo 10-2. Supdngase que se va a disefiar un reactor de lecho fijo para la
odckcion ce SO, usando wn calalizacor e platino/Al,0;. La exedtn e la e
lociced inrinseca €5 la mism qe e desamolld en el B 92 a patir de ddios ce

velocidad experimentales. Los efectos de transporte intragranular son despre-
Cibles, pero las diferencies edemes de  concentracion v temperdtra puecen ser
importantes. Supondremos condiciones isotérmicas a 480 °C para simplificar
los cloulos, an oclendo esta suposicion s poo redlise (e e Ej 103) La

velocidad superficial e mesa del ges a tavés del ledo s 147 Ib/(h)(pie)?. Pe
ra demostrar el procedimiento que toma en cuenta la limitacion del transporte
edemo & mes, calouke a velocided global en n puio cel resctor en el qe s
presiones globakes parciakes son s ok la Tabla 10-2 (e ooresponden a 10% ce
Conversion).

sorwczon: La Ee, (F) del Ej. 9-2 proporciona la ecuacion de Langmuir-
Hinshelwood de velocidad intrinseca. Puesto que la composicion de la alimen-
tacion es fija, las diversas presiones parciales estan relacionadas entre si por
la esequiometia ce la reaccion. Por fanfo, la Ec. (F) pweck epresaxe oo la
Ec. (K) del Ej. 9-2, que se escribe en la siguiente forma:

- pwzp&z-(]ﬂ()pws ‘n-d g’(h)(g (HIB'IZ&h') (A)

F= 0% + 1290 ) |

Las presiones paciks (En am) de e eqresion comeponden a la superfice

catalfica. Debemos usar s Ecs, (10-1) y (A) o evdluer edas presiones super
ficiales a partir de los valores globales conocidos (de la Tabla 10-2). Para este
problema, la Eg, (A), no lineal, reemplaza a la Ec. (10-2). Esto hace necesaria
a eolcion numdica Uno e los procedimientos consise en suponer Ln v

lor para la velocidad global y después calcular p, para cada componente de la
Ec. (o) Bn et a0 eyecfico, no exdise incetidumbre aceca ce la supos-

cion inicial de la velocidad, pues se dispone del valor experimental  [r = 0.0956
mol gS0,/(h)(g catalizador) 0 2.66 x 1075 mol kg/(s)(kg de catalizador)] en la
Tabla 10-2. La Ec. (10-1) con la Ec. (10-9) para k,a,,, se transforma en la Ec.
(10-20). Ya hemos usado esta ecuacion [en el Ej. (lo-1)] para calcular  (p, — p.)
para el SO,. El resultado es

(py=p.) = 0.0139 atm (1.408 Pa)

(ps)so, = 0.0603 -- 0.0139 = 0.0464 atm (4.70 Pa)
Para el oxigeno, la velocidad sera 0.0956/2 mol g/(h)(g catalizador), por lo que
laEc. (10-20) se transforma en

_ (00956)2  (0.81)*?
512 0.31(147/0.0304)

(Cy = Cy)o, = 5.4 x 107 mol |b/pie?
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0

(Pb =P,)o,= Ry T(Cy = C,)o, = 0.73[1.8(753)]5.4 x 1075
= 0.0054 atm (0 550 Pa)
(P)o, = 020L = 0006 = 019 &m

En unidades SI:

266 x 1077 (0.81)
(Co~Coo,=—753 031(0.199/0.427)

(s =PeJo, = RyT(Co= C,)o, = 8.314(1000)(753)(8.7 X 10™%)

= 550 Pa
Un célculo similar para el SO; nos da

(ps= Ps)so, = 0.0130 atm

(Ps)so, = 00067 + 00150 = 0017 am

Cn estos valorss ok las presiones parciales en la superfide  catalftica  pock-
mos usar la Ec. (A) para comprobar la velocidad supuesta:

0.0464(0.196)!2 — (1/73)0.0217

F=""[0.176 + 12900217)F

= 0.097 mol Ib/(h)(g catalizador)

Pieso e ese resultado es muy similr al valor supuesio, si e traa de la velo-

= 8.7 x 10" *mol kg/m?

cidad global deseada para una localizacion en el reactor donde la conversion es

10%.

B. Comportamiento no isotérmico. En estado estable, la pérdida de calor

Q' del

catalizador, dada por la Ec.(10-12),es igual al calor desprendido Q' debido a la re-

acion, edresado por la Ec. (1019, Esa iouaload estblee la diferencia de mpe-
raturas 7, ~= T, en tmincs e los coeficientes b tansferencia ce calor y de mem y
e las propieckds (AH, k, E) &l ssema rescciorente. De e formg, si iguelamos

Q/'y Q«',y hecemos lo mimo con las expresiones e r, GlsEs (10-1)y (10-2), ®
obfieren s ecteciones. Paa e reaccion e primmer orden, eses eqESoEs N



Procesos ck transporte extemo en reacciones heterogéness 49

h an(T, = T;) = r,(= AH) = (- AH)A(e #RT)C, (102)
Ec. (10-12) para Q'L Ec. (10-19) para Q'
kn@n(Cy=C.) = 1, = Afe” FRT)C, (10-2)
Ec. (10-1) Ec. (102)

En un problema de djsefio, generalmente se conocen los valores de A, E, AH, k. y

a,. St e clolr la velocided totel para valores cedos de la concertracion v la

Erpeaa giobales. Las EBos (1021) y (102) puedn resoberse  numéricamente

para los valores desconocidos de C, y T,. Entonces, la velocidad queda dada por la
Ec. (10-1) o la (10-2). El problema de la interpretacion de datos de laboratorio para
delerminer U ectecion ¢k \elocickd  intringeca. €5 més diredo. En ese 0, A y E
son desconocidas, se miden la velocidad global y Gy T;,y se determinan T, y C,.
los vdores @ C, y T, ® caodlen direcamente e la pae coeche ok s igueldeoks

de las Ecs. (10-22) y (10-21). Los Ejs. 10-3y 10-4 ilustran estos célculos.

Eempo  10-3. La temperatura reportada en el Ej. 10-] se midi6 insertando ter-
mopaes en los grénulos calftioss, on lo cual s dbiwvo T.. Cdoe la diferen
cia de temperaturas T, == T, para las condiciones del Ej. 10-1. El calor de la re-
accion

S0, + 40, - SO,

es aproximadamente -23 000 cal/mol 9 @ 480 oC vy la energia de activacion
peck omae como 20 000 cal/mol ¢

SOLUCION: T, «= T, puede obtenerse de la Eg. (10-21). De esta forma,

--T,—73=Tm (A)

Expresando jen términos de j, y usando la Ec, (10-1 1) se obtiene

T = T2 (CAH)C, ik )
4, jH CpG

(B)

Para aire a 480 °C, el nitmero de Prandtles ¢ y/k=0.70y ¢, =0.26 Btu/lb oF

Del Ej. 10-1, el nimero de Reynolds es 21. Entonces, de la  Ec. (10-10), jix =
-031LlsarﬁolosdatosdelEj 10-1, encontamos, paa el nivel ce conversidn
e 01,

0.0956 23,000(1.8){0.70)"3
512 031(026)(147)

T, =T, = 28 = (480 + 273) = 28 = 725 K ¢ 452°C

L =Ty= = 51°F 0 28°C
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La diferencia de temperaturas también podria haberse obtenido a partir de
la diferencia de concentraciones (calculada en el Ej.  10-1) usando el balance de
eega el Ec. (1019

. 23,000(1.8)
-— — 5_____—_
i ke 026(00304)(

0.70

23
=51°F o 28°C
121)
Cn ua eemgia ce adivecion de 20 000 cal/mol ¢ ua i & empedir de
28 °C casafa ue dsminucon el 40% ck la elocidd a 480 “C. Por tamo, &
introduciria un error significativo de la velocidad al despreciar la diferencia de
temperaturas entre el fluido global y la superficie catalitica.
De acuerdo con la Ec. (B), la diferencia de temperaturas es proporcional a
la velocidad. Por tanto, a un nivel de conversion del  60%,

0.0189 «
T.-Th=—1u.28=5"
s~ 1= 0095620 =
Debido a la baja velocidad, la diferencia externa de temperaturas tiene ahora

poca importancia. Obsérvese en el Ej. 10-1 que también se determiné que la di-
ferencia extema de - concentraciones e pequefia on ua onesin &l 6P

Ejemplo 10-4. El tratamiento general del problema de predecir la velocidad
gobal oon cietas condiciones  estzblecicss,  exqplica los efectos de transferendia
tanto de masa como de calor. Consideraremos esta generalizacion del Ej.  10-2
suponiendo que sabemos que £, =452 °C(T, = 725 K) y que las concentra-
ciones globaks para n 10% de conversidn comesponden @ les de la Tebla 102
Tambén spodemess qe comos oon la ecuadidn e la velooided  intrinseca
[Ec. K &l B 9-2]. B obeivo consise en caloular we velooickd globel. S s
be, con base en los datos de la Tabla 10-2, que la respuesta es  #,0.0956 mol
ghYg caplizador). Sn embago, paa lustar et tipo de cileulo, preencere-
mos no conocer la velocidad, tal como lo hicimos en el Ej. 10-2.
sorLucion: Como en  e] B 102 uo e los méds de resolucion consise en
suponer una velocidad. Después se calcula 7,y C, (para cada componente) en
bese a ®mio izgueb b ks igeldsos b s Ecs (102) y (1022). Fnak
mete, s compee la velocided supuesa usndo estos valores e T.yC ol
expresion de la velocidad intrinseca.
Suponemos que r = 0.0956 y evaluamos £, a,, Y ha,,, con las Ecs. (10-9) y
(Io 1), usando la Ec. (10-10) con j, = ji. Sustituyendo estos resultados en las
Ecs (1021) y (102) s obtiere

- - lp( "AH) - 280C
L-T="

T, =T, + 28 = (452 + 273) + 28 = 753 K

(Cy = C ko, = 140 x 10~* mol 1b/pic?
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0 hien,
(Py = Pu)so, = 0.0139 atm

Los valores numéricos que se muestran son los que ya se determinaron en los
Ejs. (10-3) para AT y (10-1) para AC. Se cuenta también con valores similares de
AC para el oxigeno y el trioxido de azufre a partir del Ej. 10-2. En resumen, los
valores correspondientes de p, son

(p’)so2 = 0.0603 = 0.0139 = 0.0464 atm
(p,)O} = 0.201 — 0.0045 = 0.196 atm
(ps)m_g = 0.0067 + 0.0150 = 0.0217 atm

Comprobamos la velocidad supuesta usando estas presiones parciales de super-
ficie y T, en la ecuacién de la velocidad intrinseca:

b = PsorP6; = (1/K)pso, _ 00464(0.196)' = (1/73)0.0217
T JA+ Bpgo ) [0.176+ 1295(0.0217)F
= 0.097 mol Ib/(h)(g catalizador)

(A)

El resultado concuerda bastante bien con el valor supuesto. En un caso normal
en el que no se cuente con una buena estimacion inicial de ,, probablemente se
requieran calculos reiterativos. En tales casos, la estimacion inicial de x, podria
ser el valor calculado a partir de la ecuacion de velocidad intrinseca, suponiendo
p. = py ¥ T,=T,. Notese también que las dos “constantes” de la ecuacion de
velocidad intrinseca dependen de la temperatura. De esta forma, en un caso nor-
mal, es necesario conocer cdmo varian 4y B en la E¢. (A) con la temperatura y
usar los valores correspondientes a la temperatura superficial calculada. En
nuestros calculos resultdé innecesario hacer esto, pues A4 =0176y B= 129
eran los valores correctos para 7, = 753 K (480 “C).

Para reacciones de primer orden se puede usar otro método de célculo de T,
y C,. Consiste en usar la igualdad de los términos izquierdo y derecho de las Ecs.
(10-21) y (10-22). En este método, no se supone una velocidad; en lugar de ello
se resuelven simultaneamente las Ecs. (10-21) y (10-22) en términos de T,y C..

Hougen? ha resumido muchos aspectos del problema de las resistencias a la
transferencia externa de masa y de calor, incluyendo figuras que sirven para predecir
cuando resulta necesario tomar en cuenta dichas resistencias. Esto se hizo para la
transferencia de masa, eliminando k., de las Ecs. (10-9) y (lo-l), estableciendo asi el
valor de (C, == C,)C, en términos de la velocidad de reaccion, el nimero de Reynolds
y el nimero de Schmidt, up/%. Si esta relacion de concentracion es inferior a, por
ejemplo, 0.1, la resistencia a la difusién no es importante. En forma similar, se usa-

¥, A Hougen, [nd, Eng. Chem., 5 509 (1961).
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ron las Ecs. (lo-ll), (10-12) y (10-19) para preparar una grafica de T,~=T,en fun-
an de la \elociced, del nimeo de Reynos v del nimeo Prandl. El efecto expo-

nencial de la temperatura sobre la velocidad significa que los valores bajos de 7, m=
T, puedep tener un efecto considerable sobre la velocidad. Por tanto, debe tenerse
cuidado al despreciar las resistencias a la transferencia de calor. El procedimiento
mas confiable consiste en evaluar la velocidad a 7,ya T,y observar si la diferencia
& significativa, tal como % hizo en ¢ Ej. 102 Esis méodos para evallar resisen

cies exemes son qlicbles a cualouier foma ce la ececidn ce velociced, pues  utili-

zan una velocidad de reaccién experimental.

10-4 Condiciones de operacion estables

El requerimiento de que en estado estable, Qs = Q:, introduce interrogantes muy in-
teresantes con respecto a les condiciones de operacion. El problema es similr a la si-

tuacion de reactores de tanque con agitacién, discutida en la  Sec, 5-5. Considerare-
mos este problema para dos casos: cuando la resistencia a la difusién externa es
despreciable y cuando es finita.

Resistencia a la difusion despreciable. La igualdad de Q! Y Qx dada por la Ec.(10-
21), y la igelked de Bloodedes de transferencia ce e y b la reeccion, o por
la Ec. (10-22), establecen los valores de estado estable de €,y 7,. Aungue no se
puede lograr una soluci6n analitica, la intercepcién de las curvas de Q7 y Qx en fun-
cion de T, = T,,0 en funcién de la elevacion adimensional de la temperatura  § =(7,
—=T,)/T,,determina el valor de T,. Cuando la resistencia a la transferencia externa
de masa es despreciable, C,= C,,Y la Ec.(10-21) nos da el valor de T, para valores
ks & 7,y C,.Deaedoonla  Ec. (10-19), Qf serd ua ana eqoenca ke 0,
tal como lo muestra la Fig. 10-4 para una reaccion exotérmica. La Eg, (10-12) para
Q:; es lineal con respecto a @, Podria interceptar a Qx tal como lo indican las curvas
Qi, 0 Q:,,0 podria quedar debajo de Qx, como lo indica la curva @, dependiendo
de la magnitud de Ay de la localizacién de Qx.

Las curvas de la Fig. 10-4 fueron propuestas originalmente por Frank-
Kamenetski?’ y son Utiles para describir regiones donde existe la posibilidad de va-

rios valoes e 7., Si la posicion reltiva comprende a la descrita por ls cunves oy
Q:,, el punto A, representa una operacion estable. Si la velocidad de transferencia
e calor cel lido al fiuido es menor ck tal meem qe el s esE dedo por O

y Qr, pueden existir dos temperaturas de operacion estable, representadas por A,y
B,. la rgion ere A,y B, e inesiable en o a e la péuica e calor es mayor

que el calor de reaccion. Una condicion iniciaj en esta region se estabilizard en  A,.
Una condicion iniciaj por encima de B, seria inestable y sin temperatura de estabili-
zacion, pues Q >Q,. Analogamente, el sistema de Qg y @/, no suele ser estable,
pues Oy es superior a Q/, a cualquier valor razonable de 7 mm T,

27 D A Fakkaneesk, “Difisin o Het Bomgh Cemd Kids, Cp IX
ton Uniesity Pres, Princgon, NJ, 196.

Prince.
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Oz
0;,
0;,
8,

5
(=]
[=]
0 ’

Qr,

A
o T,- T,

Ty

Fig. 10-4 Diferencia de temperaturas entre el fluido global y la superficie del granulo
cldliico  (esEncia a h  ditsondespreciabe)

Resistencia finita a la transferencia de masa.  En este caso, C, <G, por lo que las
Ecs. (1021) y (10-22) ten que resolverse simulianeamente. Resolviendo la Ec. (10-
22) para C, y sustituyendo el resultado en la  Eg. (10-19) para Qg Se obtiene

i (=AH)C 1023
= (1/A)e"Res 4 (f/k,am) s

El valor de estado estable de T; esta determinado por la intercepcion de la curva de
Qr en funcion de (7, == T,)/T, de la Ec. (10-23) y la curva para Q; en base a la Ec.
(20-12).

La curva de Q' tiende a aplanarse a medida que T, == T, aumenta a un valor al-
to, pues el trmino (1 /k,.a.) del denominador de la Eec. (10-23) se wvuelve dominante.
Fisicamente, esto significa que la velocidad es tan alta que C, - 0y la transferencia
de masa determina la velocidad total. En comparacion con las curvas de Qg de la
Fig. 10-4, se ve que la transferencia de masa tiende a frenar a la reaccion; esto es,
la velocidad llega a una zona plana que corresponde a la porcién casi horizontal de
la cuva Qg en la Fig. 105 Asimismo en esta figura se muestran tanto las curves Qs
como Q. Las posiciones relativas de las curvas Qg y Q; se ilustran con el trazo de
varias lineas para Qy. Para el conjunto Qy, — Qx, €l punto de operacién estable es
A,. Si la temperatura inicial est4 en uno cualquiera de los dos lados de este punto, el
granulo se enfriard o se calentara hasta llegar a Ay. Para el conjunto Qg ==Q;,, los
valores iniciales de T, debajo del punto A4, aumentarén a este punto, y los que est4n
por encima de B, se reduciran a este. La intercepcion C, es, en teora, otra condicion
estable. Sin embargo, es seudoestable debido a que cualquier pequefia perturbacion
por debajo de C, forzara la temperaturaa A,, mientras que las ligeras desviaciones
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Q0’0 Q%
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. 10-5 Diferencia de temperaturas entre el fluido global y la superficie del  granulo
moo (caso gereral)

por encima la forzaran a B, .En la practica, la totalidad de la region entre 4,y B, es
inestable. Para Qg == Q;,, s6lo existe una operacion estable a un valor alto de 7, mw=

T, comespondiee a B, Aqi, la ana e Ok s i paay  estad deeminach por el
termino de difusion 1/k,, en la Ec.(10-23). Frank-Kamenetski le llamo a esta region
tégimen conbolado por In difisin y a la e Ay y Ay rigiven contolado por - reac

cion. Para el conjunto Qg == Q;, generalmente no hay una region estable, pues la
tansferencia ce cdor heca aflera del géndlo suele ser inferior al calor de reccion
En las combustiones son frecuentes las regiones con valores altos de (7, =T,)/T,,
pues estos sistemas tienen una -AH elevada. Sin embargo, las hidrogenaciones y
otras reacciones, pueden exhibir regimenes tanto de difusion como de reaccion en
condiciones e opeacin  précticas.

E e e memo tipo de compotamiento ce la estabilidad que s oseva en las
reacdiones  gessdlido w0 ontulitions, @l oo la combusion ce gAnulos e cabdn
e aire. Sin emamo, & & wn prodlema dirdmico, pues el cabon es reacne y el
tamafto  grénulo deninwe on el tempo. Ese fipo de reacciones heteroginess s
dooie en e Cap 14

10.§ HEedo de los procesos de tanspote edemo sobre la  selectivided

Qeth ede mas G ua reaccion, € efedo el tanspoe exemo sobre la selecti-

vidad es importante. La selectividad local o de punto, S,, en cualquier localizacion
el reactor, & ha definido (Sec. 211) cmo la relacion ce les velocidedes de los pro-
ductos deseables y los indeseables. Para ilustrar el efecto de los procesos de trans-
pore,  consideraremos reaciones  paaldls  y  consecutivas paa  condiciones isotér-
mics y o isotmicas.
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Reacciones consecutivas-isotérmicas. Considérese la produccion de hidrocarbu-
ros de cadena ramificada de alto octano, por medio de las siguientes reacciones de
isomerizacion?

ki k2

n-C¢H, 4 2 2-metilpentano 2  3metipentano
[ [
A B c
donde el 2mefilpetno s @ produco  deseado. Angue  estas  reacciones  catalicas
son de primer orden, también son reversibles. El caso reversible se considera en el
Prob. 10-9, y en este tratamiento simple despreciaremos las velocidades inversas.?*
B efedo de la tansferencia extema de mesa consisid en reducir la concentra:

cion superficial del n-hexano (A) por debajo del valor global. Esto hace disminuir la
velocidad de formacion de 2-metilpentano (B) en la primera reaccion. Por otra par-
te, la concentracion de B sera mayor en la superficie catalitica que en la corriente
fluida global. Esto incrementa la velocidad de desaparicion de B mediante la segun-
ta reaocion. Ese rezonamiento  cualitivo indica que la Selectivickd S, B an rs
pecto a C, se reducira por transferencia externa de masa. Cuantitativamente, la se-
lectividad puede expresarse como el cociente de las velocidades de formacién de

ByC:

o _ ky(C ) — ka(C), (10-24)
I k2(Cg)s

Las ooncenteciones superficiales  pueckn expresase en #minos ce valorss  globeles
escribiendo los balances de masa para 4y B. Enel caso de A:

S,=

(k-au)d(cb -Cha=k CA,

()
(kma-)ﬁ 10_
A= (k@) *+ Ky (CA)b e
El componente B s foma oo fa reaccion 1y desgparece on la reaccion 2. Por tan-

to, el balance de masa para B es

(k_a_),(C, =Cy)p = kl(CA): = k3(Cg),

Resolviendo esta expresion en términos de (G, ) se obtiene

= ki(Ca)s + (K@) s(C )
((' B)x - (k"a.)" + kz

28 Un catalizador adecuado es Pt sobre AL Q.
1 Para un tratamiento mas realista de la  isomerizacion del hexano, véase A. Voorhies, Jr.y  (, R.
Beecher, Trabajo 20B, 6]ava, Reunion Anual del A .l.Ch. E. Los Angeles, Calif,, Dic. 1-5, 1968.
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Con la Ec. (10-25) para (C,),, esta expresion para (Cg), Se transforma en:

Ky (K an)A(CA)b
m + (K@) 5(C

(kmm)s + k2

Las Ecs. (10-25) y (10-26) pueden sustituirse en la  Eg, (10-24) para obtener una
expresion para S, en términos de concentraciones globales. El resultado es

(Cﬂ)s = 05

§m i (Sf_a) l 1 + ka/(kutu)s — 1 (10-27)
" kz Cn b[kl/(kman)B](CA/CB)b + [I-"(kmam)A] [(kma.)‘+ kl] ll

Si no hubiera resistencia a la transferencia de masa, C,= C,tanto para 4 como
para B, por lo que la Ec. (10-24) se transforma en

=G - w
b

la compaadtn b ls Ecs (1027) y (1028) indica que la Selectivided  disminu-
ye por causa de los efectos de transporte de masa hasta un grado tal que el término
en pardniesis recanguiares e la Ec. (1027) e inferior a la wniced A medich qe ks
coeficientes de transferencia de masa tienden al infinito (no hay resistencia a la
tansferencia de mesa), el Bmino entre paréniesis recanqulares tiende a 1 O, lo que
onedd on e Ec. (10-28).

Para nuestro ejemplo de isomerizacion, (k..a.). 2= (k.a..)s = k.a.,.. ENntonces, el
término entre paréntesis rectangulares se transforma en

k,.a,,, + k) ]
ki(C4/Cply+ (kmam) + ks

Esta cantidad sera inferior a la unidad para  k, > k, en cualquier punto del reactor,
es decir, independientemente del valor de  (C,/Cg)s.

Reacciones paddes - isotérmicas.  Considérense las reacciones paralelas con un
reactante comun (A):

ki
A—-B
k2

A-C

ek B e e poduco ceseado. La selecivided cB B oon respecto a C estd cach por
e coeficente e velocidaoks

S, - g o _kx(C:A)g o ky (1029)
I kl(('A)x k2
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Quleiea qe $n s redudones e las concentecionss ks por la tans:
foenca e mes, la Ec. (1029 muesa qe la sdlecividd o s afecta. De esa fok-
m, la Ec. (1029) e icéntica a la Ec. (2-74), qe ingoa los efecios de la transferen
cia de masa. Para este tipo de reacciones paralelas, la velocidad disminuye a causa
de la transferencia de masa, pero la selectividad permanece inalterada.

Si las reacciones paralelas son completamente independientes:

ky
A — B (deseada)
k2
R=
la Ec. (102 pek e paa eqpresr la concentracion speficl o e A o

mo de R en términos de valores globales. Entonces, la selectividad es

_ts_ kilCl)s _ [(1/knamd + 1/ka (Cads -
%= Ty _ ka(Cg)s - (1,‘11(,,(1,“)'4 . ky, (Ck)b (10 29‘1)

Para el caso en el que no existen resistencias externas, la selectividad §; es

ki (Ca)
P ) 10-29b
Pk (Cr ( )

Por tanto, el efecto del transporte externo de masa sobre la selectividad esta dado
por el cociente

(Sp) (knam)R+k2 (kmam)A
e fem—— | 2 10-29¢
52 ™ [ + K1) (10:2%)
Los dos coeficienes e tansferencia ce s serdn (& igudes paa la mayor pate
e ls Sdemes reccionants. Por corsiuiente, la sekcivided % vera redudda por
la tansferercia edema de mesa cuando ky > k. B efeco paa resisencias baies a la

transferencia de mesa e muy pequefto, pes k.a, reuta my ato con repecd a
k; 0 ky, y el cociente en la Ec. (10-29¢) tiende a la unidad.

Condiciones no isotérmicas. Lss Es (1027) y (1029) resulin aplicables cuando

ls diferecias edtemes ce temperdra sn importantes, peo s cosiatss ok \elo-

okd ky y k, feren qe evduase a la temperatra superficial. Entonces, el efecto de

la taserenca b clor e la sdlectividd depende8 e ls energis de activacion

Cb ls reacciones. En gerera, la dlecivided amena por medio e las resisencias a

la tansferencia ce mesa de una reacion exofmica, cuendo la enemfa de activacion

E, de la reaccion deseada es mayor que E, para la reaccion de subproductos. Por
ejemplo, para reacciones paralelas, la Eec. (10-29) nos da

Al e Ey/R,T,

St == -rmn

(10-30)
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Si no hubiera resistencia a la transferencia de calor, 7= T,.Por tanto, la relacion
b Shcivideoss oon y sn consicerar les diferencas edemes de tempeates serfa

i I (Tr T,Tb)J

(Sp)fg EZ T n)
LT,

(10:31)

ﬂ

Cuando el calor neto de las reacciones es exotérmico, 7, = T,es positivo. Por tanto,
si E,> E,,laselectividad a T,sera mayor que la correspondiente a T;,.Para un efec-
to calorifico neto endotérmico, la transferencia de calor reducira la selectividad
cuando £ > E,.

Paa racciones consecuives & pueckn aplicar s mismes  condusionss. Supdn:
gee gk la tansferencia e mea es importante, y Qe lo mEMO ek an la tans-
ferencia de calor. Entonces, la selectividad disminuye a causa de la resistencia a la
transferencia de masa y aumenta debido a la resistencia a la transferencia de calor,
siempre y cuando E,> E,Y la reaccion sea exotérmica. El efecto de la temperatura
sera el factor dominante para calores de reaccion moderados a altos. Como ilustra-
con, spdngee qe I condiciones  (calores de reaccion,  coeficiente ce transferencia
de calor) son tales que (T,==T,) = 25 °C para un conjunto de reacciones consecuti-
ves. Spongee Bmbén e la ressecia a la tarsferenda e mea e relativamen
f baja L condiciones extemes fipicas pueden comesponder a los  siguientes  valo-
Tes:

(knto)a = (Kn@.)s = 50 cm3/(s)(g catalizador)
E, = 20 kcal/mol g

E; = 15 kcal/mol ¢
A, = 6.2 x 10* cm?/(s)(g catalizador)
A, = 1.9 x 10% cm¥/(s)(g catalizador)
T, = 500 K
(Ca/Cs)y = 2.
Si = desprecian les transferencias extemes tanto e mesa como e calor; la Ec. (10-

28) indica que la selectividad es

(ki) (Ca

5= (i), (), -
_ 6.2x10® exp[ —20,000/R ,(500)]
" 1.4 x 10° exp[ —15,000/R,(500)]

=42 1=32

) 1

Los efedos combireoss e las transferencias o mesa y de calor estan cuds por la
Ec. (10-27),con k, y k; evaluados a T, = 525 K. Estos valores son k; = 2.87y k;=
1.07 cm?/(s)(g catalizador). Por consiguiente,
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287 o) 1+ (1.07)/50
»= 107" |(2.87/50)(2) + (50 + 2.87)/50 | ~

=5.36[0.87]= 1 = 3.7

S 1

El término entre paréntesis rectangulares indica que el efecto de la transferencia de
masa consiste en reducir la selectividad en aproximadamente un 13%  [1 contra
0.871. Sin embargo, el efecto de la temperatura es una reduccion de S, en (5.36 ==
4.2)/4.2 0 30%. El resultado neto es un incremento de 3.2 a 3.7.

REACTORES DE LECHO FALUIDIFICADO

En un reactor de lecho fijo, las particulas del catalizador son relativamente grandes

y estacionarias. En contraste, en un reactor de lecho fluidificado, Fig. 1-8, las
particulas pequefias (50 a 250x) se desplazan de una manera que depende de la \elo-
cidad del fluido reaccionante. La Fig. 10-6% muestra la diversidad de comporta-
mientos de las particulas en un tubo vertical a través del cual fluye el fluido. A velo-
cidades bajas, las particulas no se perturban, por lo que, en esencia, se produce un
comportamiento de lecho fijo. En el otro extremo, la velocidad es tan alta que las
particulas se elevan hacia la parte superior del reactor con el  fluido.3! En estas condi-

(a) Lecho fijo (b) Lecho de [ ¢) Leto flui- (d) Lecho flui- ©® Ldo e

\aven dificacd e (ificaco trangporte
eqandic : Imazado
bun ¥ Fluido
_ nes
Fluidato Fluido Fluido Fluido par[iculas

T LT

_—

EWL/ SYARY \mL/ \\ 7

muy baja baja intermedia més d@ alta

Fig. 106 Movimiento de las particulas en un reactor de flujo tubular.

T3 Adpeb & la Fig. 1, Cp 1, “Fluidization Engineering” Daizo Kuni y Odae Levengoie, Jon
Wiy &  Sons, New Yok 199

M EA Zenz y D F Ohme, “Fluidization and FlidPatide Sysens” Reinhold Publishing Cor-
poraion, New Yok 1960.
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ciones, € ssema opera como rescior ce transpore 0 ok linea e transferencia. En la

mayoria de los reactores cataliticos de lecho fluidificado, el fluido es un gas y las
condiciones normales de operacion consisten en un régimen de burbujeo. En es-
s condiciones, el g ® deylaza a tads el rector de dos menes como “hur-

buies” e contienen  relaivamente poces particules e Olides Y que & meven an

mas rapidez que la velocidad promedio, y como base continua “densa” 0 de “emul-
sion” en la que la concentracion de particulas es  alta.3? Kunii y Levenspiel® han
descrito este comportamiento en términos del modelo de lecho de burbujeo, y este
modo ha sido Lsado paa el disefio e ractoes. 34 Pogeriomente, en el Cp. 13, &
cosickrara € probema. ce disefio. En e soin edamos ineresados en s veloo-
dades de transferencia de masa y de calor entre el fluido y las particulas sdlidas.

106 Transferencia de mesa y de cdor partiulafiiido

Un de las caractristicas imporantes e los lechos fluidificados s la casi totdl  uni-
formickd e temperaa e % loga en todo €l reactor Eso s cebe d mezado en
la fase de emulsién, causado por las burbujas de gases, y a la gran area de transfe-
rencia de calor por unidad de masa de catalizador, que estd asociada con las
particulas pequehas. Esta misma gran area también esta disponible para la transfe-
rencia de masa. Por consiguiente, las diferencias de temperatura y concentracién
ente e flido v la superfice e la particula Selen ser insignificantss. Esto  contrasta
notablemente con el resultado de los reactores de lecho fijo, aun cuando los coefi-
detis (b transferencia o mea y e calor en los lechos fluidificados son inferiores a
los ce ldo fijo. Como resulado, los efectos extemos e concentracion Y
tura no son muy significativos en el disefto de reactores de lecho fluidificado. El
problema més importante s el de tomar en cenia el efecto de dervacion cel catali-
zador por las burbujas de gas y la transferencia de masa entre la burbuja y las fases
densas, tal como se discute en el Cap. 13.

Kuni y Levenspiel® hn reumido los cetos disponies e transferencia e mer
@y ke o en foma de gdfics e nimes ce Shewood y Nusst en fncidn el
numero de Reynolds. Algunos resultados tipicos son los de  Chuy cols.,* que
pueden expresarse en términos de factores j como

44
T_j 10-32
jl)o jH = ]'77 [” ";GEB T ( )

para el intervalo 30 ¢ d,G/u(l==¢€5) < 5000. En este caso, JoY jx Se definen en las
Ecs. (10-9) y (lo-Il), y

3233, van Deempter, Chem. Eng.Sci,, 13, 343 (1961).

Wop. cit.

34J. F. Davidsony D. Harrison, en “Fluidized Solids'*, Cambridge University Press, London, 1963,
también  propusieron un  moddo de fases de burbujas y de emulsidn paa desoibic ¢ comportamiento de
los  reactores de lcho fluidificado.

35 Op. cit.

3. c. Chu,J. Kaiily w. A. Wetterath, Chem. Eng, Prog., 49, 141 (1953).
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e = fraccion de espacios vacios en el lecho
G = velocidad superficial de masa
d, = tamafio promedio de las particulas

Esta correlacion esta basada en datos tanto para lechos liquido-solido como para
gas-solido.

Ejemplo 105, Estime la relacién de velocidad de transferencia de masa por
tniced ce voluren para readores ce kdo fio y e ko fluidificdo oon con
diciones de operacion razonables. Supdngase que las condiciones son:

Lt fuidificdo Lato fijo
"Tamano de particula, g cm 00063 063
. . @& malks) (* plg)
Facoon cb egmo0s vedos dd led, € 090 040
\eooded e masa ol fluido, G g/(em¥)(s) 002 010

SOLUCION: La velocidad de transferencia de masa por unidad de volumen de
reactor en forma de la Ec. (10-1) es:

r, = p,(1 = ey)r, = py(1 = €s)knan(Cy = C,) (A)

donde p, es la densided de las particulas en si mismas. Para particules esférices
de didmetro d,, el area externa por unidad de masa, a,,, es de 6/d,p,. Por consi-
guiente, la Eg. (A) se transforma en

n =4ty - 0) (B)

La relacion de las velocidades de transferencia de masa puede obtenerse

usando la Ec. (10-9) para k,, en la Ec. (B). Para el mismo fluido y la misma dife-
rencia de concentraciones, el resultado es,

Fus[(I = &)/ nisclGln)nuise

, . C
Yo L1 = eg)dlsiq (Gip) o ©

Sustityendo j, por las Ecs. (10-32) y (10-10),
Praigo _ _[1.77(1 — ea)"**G"*%d; " **] puigo D)

r fijo [(0.458,&:3)(1 AN 8,)60'593d; 1.407] 5

Sustituyendo valores numeéricos,

r .
L5 o]
Tk
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Por consiguiente, la velocidad de transferencia de masa entre la particula y el
fluido para un lecho fluidificado, puede ser de un orden de magnitud mayor que la
de un lecho fijo. Con esta alta velocidad de transporte, resulta evidente que el valor
de C, =C.,, calculado con los métodos descritos en la  Sec. 10-3, sera despreciable.
Para las diferencias externas de temperatura se aplica un resultado similar.

REACTORES DE SUSPENSION

Todo lo estudiado en este capitulo corresponde a transporte externo para sistemas
de dos fases, un fluido y un catalizador sélido. Cuando existen reactantes tanto vo-
latiles como no volatiles, o cuando se requiere un disolvente liquido para todos los
reactantes gaseosos, se necesitan reactores de tres fases. Algunos ejemplos son la
hidrogenacion de aceites con un catalizador de niquel, la oxidacion de liquidos (o
contaminertes  disuelios e liquidos) oon catalizadores de Oxidos metdlicss vy la poli-
merizacion e efleno 0 propleno en wa sspersion e particuls de catalizador SO
lido en ciclohexano liquido. Los efectos de transporte externo pueden ser especial-
mee imporantes en los mactores ce tres fases, okbido a Qe exisEn mes efges ce
inefase; el reachne o0 e tansfie e ges a liuido Y desps ce licpido
al catalizador sélido antes de que se verifique la reaccion.

Las dos fomes comunes b reectores kb fres fass son los tipos e suspension3’
y e ledo peoldor desoritos previamente en el Cap. 1 (Fig. 16) H disefo e re-
adores b fres fases cosise en s ds epes Wsales asodiades oon los sisemes he-
terogéneos: formulacion de una expresion para la velocidad global de la reaccion,
aplicable a cualquier localizacién, seguida del uso de esta expresion para predecir el
funcionamiento general del reactor. Usando la velocidad global, la segunda etapa
peck llevarse a o on los procedimientos de reactores  homoggness  presentados
en los Cas 3 a 5 En ese capitulo sdlo discutiremos la pimera efgps, Qe toma en
cuenta el transporte externo, para formular una ecuacién global de velocidad, pri-
Mo paa readoes e Ssesion Y o para lechos percoladorss. Depués, en
el Cap. 13, se considera la prediccion del funcionamiento del reactor.

la caacrisica disinva ce un reactor ce supemin & e exisen  particules
pequefas (~ 100y) de catalizador suspendidas en un liquido. En un sistema de tres
fases, las bubuiss b g ® daven a ks e la ssesin agitack, @l cono o i
dica la Fig. 10-7. A diferencia del lecho fluidificado, existe poco movimiento relati-
vo entre las particulas y el fluido, aun cuando el fluido se agite mecanicamente. Las
paticuls fienden a movere on el liouido. La disminucion el coeficiente ce tans-
ferencia de masa se debe al tamafo pequeflo de las particulas, a su baja difusividad
en los liquidos, y a la poca velocidad relativa. Por consiguiente, la transferencia ex-
terna de masa puede retardar significativamente la velocidad global. No obstante, la

37 Otra forma del reactor de suspension es el de tipo de dos fases en el que todos los reactantes son
liquidos.

3 El término lecho percolador significa un flujo hacia abajo de corrientes concurrentes de gas y
liquido sobre un lecho fijo de particulas cataliticas (véase la Fig. 1-6b). Otras posibles alternativas de los
reactores de tres fases son el flujo de liquido hacia abajo a contracorriente del flujo de gas y el de corrien-
tes concurrentes hacia arriba tanto de gas como de liquido.
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Fig. 10-7 Reactor de suspension de tres fases.

conductividad térmica de los liquidos, que es relativamente alta, incrementa el coefi-
ciente de transferencia de calor. Esto, aunado al pequefio calor de reaccion por unidad
de wumen de la suspension, significa que existe muy poca diferencia de temperatu-
ras entre la particula y el liquido. Por tanto, las diferencias externas de temperatura
generalmente pueden despreciarse en los reactores de suspension. Notese la impor-
tancia relativa de los efectos de la transferencia de calor y de masa en las suspen-
siones, en contraste con las que tienen en los reactores de lecho fijo.%

Para la transferencia de calor y de masa entre la burbuja de gas y el liquido se
presenta una situacion similar La velocidad de la burbuja con respecto al liquido
puede ser grande, pero el area de transferencia de masa con respecto a la de las
particulas suele ser bastante pequefia.*® Por consiguiente, la transferencia de masa
burbuja-liquido también puede retardar significativamente la velocidad global.

Resulta razonable suporer que el liquido y las particulas de catalizador de un re-
actor de suspension estan bien mezclados (como en un tanque con agitacion). Sin
embargo, las burbujas de gas se elevan a través del liguido sin mezclare por comple-
to. Por consiguiente, la concentracién de reactante gaseoso en la burbuja cambiara
con la posicion (a menos que el gas sea un componente puro como en las hidrogena-
ciones). Como resultado, la velocidad global puede cambiar con respecto a la posi-
cion vertical en el reactor” La reaccion total en unaposicion consiste en los siguien-
tes procesos en  serie:42

3 Paa Oi0s tetamignos ce recores ce sperstn véae CON Satefidd y TOK Shewood,

“The Role of Difusion jp Catalysis”, Pis 4345 Addon\\esky Publiding Co, Inc., Rexdiyg,
Mass., 196 C N Saterfield “Mass Tedr in Heeogneos Calysis”, Pags. 10112,  Massachu-
ssfs Initute of Technology Press, Cambrigle, ~ Mass, 97 Y T Seh ““Gas-Liquid-Solid Redr  De-

sign’’, Pap 13313, McGraw-Hill Book Compary New Yok 197
40 Paa i inervllo amplio ce condioones ce operacion, la. velociced vextical e elevadn e les bur-
hujes a trvés ddl liuido es del okn & 20 cm/s. Ademés, ¢ cémeio e les butuis es 13 mm (mucho
mayor ge é  tamafo & ls patiouls) y vaia muy poo [D. Misic yJ M. Snby  Ind. Eng. Chem. Fup-
dam, 10,30 (1971)]. Por fno, la superficie e bubujps por wnickd de voumen de sspension pueck
$r mucho meor qe la supefide el particules.
4 Qanb mo hey fae geseo, es ded, S Olo exisen reactntes liuidos v la Supension esid bien
mexkd, la velocoed globdl & iudl en b @ reector
4 Ppa um readdn imevesible. Paa @ 0 sl tee qe adconae e poen e &
tagote pra o e limEe
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l. Transferencia de masa de la concentracion global en la burbuja de gas a la inter-
fase burbuja-liquido.

2. Transferencia de masa de la interfase de la burbuja a la fase liquida global.

3. Mezclado y difusion en el liquido global.

4. Transferencia de masa a la superficie externa de las particulas cataliticas.

5. Reaccion en la superficie catalitica.®

Tal como se menciond, la elevacion de las burbujas a través del liquido, junto

on la agitacibn mechiica ek ser suficene pera logrr condiciones  unifomes en
el liquido global. Por lo tanto, se puede despreciar la resistencia de la etapa 3.#4 La
velociced  globel ek eqresae en Bminos e las  concentraciones  glokakes  cono-
Cides, escriblendo  ecueciones ce velocidad. para cx una ok kS oo elges R
nentss. Las velocidedes e tocks eslas efapes son idénticss alendd &t B W es
tado estable, y esta igualdad permite eliminar las incognitas de las concentraciones
interfaciales. El procedimieto &5 il a qe ¢ W0 en el desandllo ke la Ec. (105
para una sola etapa de transferencia de masa. De manera analoga a dicha situacion,
solamente se puede escribir una ecuacion simple explicita para la velocidad global
aenb e taR (e e reaccibn ce pimer atkn en la superfice catalitica.%® S hece-
mes la sposicion e qe ® taa e ua reecidn caliica imeversble e primer o
tn la velodced por uniced 0 voumen ok agestn libe ce bubups peck e
birse como

I, = ka-C, reaccion en la superficie (1033)
donde g, = area externa de las particulas cataliticas por unidad de volumen de

liquido (libre de burbujas)
k = constante de velocidad de primer orden

C, = concentracion del reactante (hidrogeno) en la superficie externa de la
particula catalitica

Las weloddads e los tres processs b tarsferencia e mem puedn expresare
como

I, = ka(C,—C,;) gasglobal ala interfase de la burbuja (10:34)
r, = ka,(Cy == Cd interfase de la burbuja al liquido global (10-35)
T, = ka.(C,=C,) liuido globel a la superficie  catalftica (10-35)

donde g, es el area interfacial burbuja-liquido por unidad de volumen de liquido
libre de burbujas, y k,, k., Yy k. son los coeficientes apropiados de transferencia de

43 PeD qe e e capitlo SOlo nos interesan s resistencias extemes (oon respecd @l particula
catalfica), mo s incluyen les resisencies dento e la particla cataltica porosa Las particulas son inhe-
reiemere pecpeis, por o ae la ressencia a la tensferencia (e mem e @ inerior ek o s im-
potante. En el Cp. Il & dn las oondiciones pera eseblecer la imporencia ce diches resisencias inter-
nes.

# Ea ondiidn he scb erficda eqeimenamene por H Kobd y W Siemes [Umschau, %,
746 (1957)];y por W. Siemesy W. Weiss [Dechema Monographien, 32, 451 (1959)].

45 En les reacciones e hidrogenedion, la beja olubilided del hickdgeno suele significar que ése es el
ompoee imigne.  Biones, &5 Koo Sponer - compodemiend. de primer - orn.
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Fig. 10-8 Perfiles de concentracion en un reactor de suspension.

masa. En la Fig. 10-8 se muestran esquematicamente las diversas concentraciones
para una combinacion unitaria burbuja-particula. Si existe equilibrio en la fase
burbuja-liquido, C, y C, estan relacionadas por medio de la ley de Henry,*

C,=HC, (10-37)
Estas cinco ecuaciones pueden combinarse para eliminar  C,,, C,., €, Y C.. Entoncss,

la velocidad puede expresarse exclusivamente en trminos de la concentracion  reac-
tante en el gas:

= kO a. C‘ (10—38)
f
| H
o _a1 aH +H(.1 +1) (10-39)
ko agk, a.k, k. K,

La Ec. (10-39) muestra que Ky goel es una funcion de los tres coeficientes de trans-
ferencia de masa, de la velocidad especifica de reaccion k& y de la relacion de areas
a./a,. La velocidad aumentar8 a medida que esta relacién disminuya, lo que corres-
ponde a un incremento de la concentracion de las burbujas de gas en la suspension.

4 Paa um eloion linead céla solubliced. Algures veoes es mes goopiadd usr e eouaon ¢k -
po Reudich [similar a la Ec. (7-21)). B & ¢ 0 paa la solbiiced en aua e bioxido & e
de a coneniraciones bejs [Hicehi Komiyama y J. M. Smith, AICHE J., 2, 664  (1975)).
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La welocidad se incrementa al aumentar la concentracion de particulas cataliticas en
la suspension, puesto que esto incrementa a. en la Ec. (10-38). Cuando la concentra-
cion de catalizador es baja, existe suficiente suministro de reactante disuelto para
que la transferencia de masa a cada particula sea independiente del nimero de
particulas. En estas circunstancias, la velocidad global es lineal con respecto a la
concentracion de  catalizador (particulas por unidad de wvolumen del reactor), puesto
que a. en la Ec. (10-38) es directamente proporcional a esta concentracion. A medida
que la concentracion de catalizador aumenta a valores mas altos, se presenta una
competencia entre las particulas por el reactante y la velocidad llega a estabilizarse
en un limite maximo.

La constante de velocidad & es sensible a la temperatura y, en principio, puede
asociarse con la temperatura de la particula catalitica. Sin embargo, tal como ya se
menciond, la temperatura del catalizador es esencialmente la misma que la del
liquido. Por consiguiente, las diferencias externas de temperatura no suelen ser im-
portantes en los reactores de suspension.

No todas las cuatro resistencias indicadas en laEc. (10-39) son importantes en
todos los casos. Por ejemplo, en las hidrogenaciones, generalmente se usa hidrogeno
puro como reactante. Entonces, no hay resistencia a la difusion del gas global (en la
burbuja) a la interfase burbuja-liquido. Ademas, para gases ligeramente solubles,
predomina la resistencia a la transferencia de masa del lado del liquido. Para estas
condiciones, C, = C, Y la Ec, (10-39) se reduce a

a 1 1 1

. N (10-40)
koH azk, k. k

Aun cuando el reactante gaseoso esté en una mezcla con otros componentes de las

burbujas, k;resulta mucho mayor que k, /H,por lo que se puede aplicar la Ec. (10-
40). En este caso, algunas veces es aconsejable definir ]a velocidad en #minos de la
concentracion de la fase liquida en equilibrio con  C,, esto es, (Cy),,. Puesto que C,
= C, = H(C}) , 2 Ec. (10-38) puede escribirse como

r. = koHa(Cy)., (10-41)

donde kpH estd dada por la Ec. (10-40).

Si el catalizador es muy activo, 47 k serd mucho mayor que ko k,/H.Entonces,
la velocidad global estd determinada por los coeficientes de transferencia de masa  k,
y k.. En contraste, para algunos sistemes quimicos con concentraciones normales de
burbujas y particules, los tres coeficientes de \elocided, k,, k, Yy k pueden ser impor-
tantes.* En cualquier caso, los parametros importantes para el transporte de masa
son k, Y k.. En las Secs. 10-7y 10-8 se resumen los datos disponibles para estos coefi-
cientes.

47 Py gompo, o niqd & wn cadlizador muy acivo, b esi muy fremee dividido, pera
mutes reacciones  ce - hidrogenecion

48 P gemplo, e | oxickdn catalfica e S0, 2 0, & Ura Lt s & carbon activado a
5 °C [Hichi Komiyama y J M. Smihy AIChE J., 21, &0 (1975)].
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10-7 Coeficientes de transferencia de masa: burbuja gaseosa a liquido (ky)

Los caios pera el coeficierte k, & la Ec. (103) son hestante escasos. Por fortun,

pocs Veoss S requieren valoress precisss. An en ls s e s qe b hubup &
wa mezda e geses, la principel resisencia al tangporte, para geses ligeramente -

lubles, esta en el liquido. Por consiguiente, k, suele ser el coeficiente importante en
la transferencia de masa burbuja a liquido. Existen varios estudios y correlaciones
experimentales para k;.%¥%* Su valor depende en parte de la geometria del reactor
(especidimente las dimersiones cel agitador v e los ceflectores) y de la propia velo-

ciced el agitdor En una de edas comelaciones, los efects e explican en Bmincs

de una ligera dependencia con respecto a la velocidad de disipacion de la energia
usando la ecuacion dimensional

k, = 0.592 7 *(a/v)""* (02

La velocidad de disipacion de la energia ¢ por unidad de masa de liquido en
ol)o)] et b por

I 13ns
N N°D | (1043)

W

donde D,= diametro de la flecha, cm
Ya = difusividad molecular del reactante en el liquido, cm?/s

v — viscosidad cinematica, ¢m?/s
k. = coeficiente de transferencia de masa del lado liquido, em/s
N = velocidad de la flecha en rps
w = masa del liquido en la suspension, g
N, = ndmero de potencia, definido por la expresion
N = ____P (10-44)
p pL NJD;V 3

Este nimero depende del disefio (nimero y tamafio) de
los deflectores v e la geometia B los mismos, &sf O

mo cel recipiente, peo sl ser cel oten e godime
damente 10. P corresponde a la entrada de energia,
erg/s.

¢ = factor de correccion (0 < ¢ < 1) para tomar en cuenta la disminucion
de la velocidad de disipacion de energia debida a las burbujas de gas.
Para Q/ND} < 0.035, Calderbank® proporciona la siguiente expresion

T a9 P H Cddetark y M. B. Moo-Young, Chem. Eng. Sci., 16 39 (191)
50 B D PseryGB Wills, Id g Chem. Proc. Des Dey, 12, 351 (1973).
St P H Clbtak  Trans. Inse. Cem Eg (London), 37, 173 (1969)
2, Misic yJ M. Smih Ind. Eng. Chem.  Fundam., 10, 380 (1971).
5\ A ey M. M. Sharma, Chem, Eng. Sci., 8, 85 (1973)
“ P H. Caldetbank, Trans,Inst.Chem.Eng., 36, 443 (1958).
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¢ =1 =12.6Q/ND;} (1045)
donde Q es la velocidad de flujo de gas (cm?¥/s).

Este método de correlacion parece explicar las variaciones de la velocidad de la
fleche, e ls  deflectores ¥ & la geometfa ce la flechs, pero recuiee medir la veloc
dad de disipacion de energia determinando el momento de torsion del agitador.

En asnda cb um egiedtn mecinca y paa butups ayo didmetro sa infe-
ror a 25 mm (e e e inevao usal e tamafios paa reacoes ok Ugensidn), e
dispone®* de la siguiente correlacion

l‘l;_) =02 l(APl‘LQ (1046)
7

donde AP = diferencia de densidades entre la fase liquida y las burbujas de gas,
g/cm?
. = viscosidad de la fase liquida, g/(cm)(s)
g = aceleracion de la gravedad, g/(s)?
P, = densidad de la fase liquida, g/cm?
k, = coeficiente de transferencia de masa, cm/s

Esa correlacion coepone a hubujs qe ® devan a tads & b fae liouida
(i a la flea e la gavedkd La Ec. (1046) * ha aplicado oon hesarte éxito a
transporte de burbujas al liquido en sistemas que contienen particulas cataliticas en
forma de suspension. %

En asca e flezs gaviedodes la tansfrencia e mea de ua hutup
estacionaria se produce por difusion molecular a través del liquido estacionario cir-
cundante. Entonces, el niimero de Sherwood es Sh = dyky/ % = 2, donde d, es el
didmetro de la burbuja. Se han desarrollado otras correlaciones para modificar esta
relacion e incluir el efecto de la turbulencia en la fase liquida, inducida por la agita-
ch mecénica 0 la fleza e gavedd Hughmark®' ha popueso ese tipo ce come-
lacion para el numero de Sherwood cuando la turbulencia se debe a la fuerza de
gaedd Ta la Ec. (1046) cmo la comelacion de Hughmak coresponden a re-
adores e fipo oo, donck s hutujs e ges  deven a ua alua aprciale.

Epmpo  10-6. Uvo e los méodos para celerminer los coeficentes ce transfe-

rencia de masa de la burbuja de gas al. liquido, &, , consiste en introducir una
furcion  escalonaca el componente transferible, A, nl oomee & gs e ®
alimenta al reactor de suspension (Fig. 10-7). La variacion con el tiempo de la
pesion pacil  p, del componene en la coriene ce efluente & g5 & um fin
cion de la velocidad y de las propiedades de equilibrio del sistema. Si no estan
presentes particulas cataliticas, de tal manera que las burbujas de gas se eleven

~ 8§P. H. Calderbank, Trans.Inst. Chem. Engrs. (London), 37, 173 (1959).

5 T Mg Diston docor, Teomiche Univesiat Berin, Berin, 1965.
1 G.A. Hughmark, Ind. Eng. Chem.,  Process Design Develop. Quart., 6, 218(1967).
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Damene a tavés del liquido, la relacion dep, on ¢ tempo depence exclusive

mente de k, y de la solubilidad de A.

A. Deduzca una ecuacion para la fraccion (p, == p,)/p,, de la extraccion de A
de las burbujas de gas en funcion de ¢, para un liquido bien agitado cuya
altura es L. Suponga que las burbujas de gas, que contienen una baja con-
ceracion e A4, no poduen coskscenc y e teen wn fluo Bpon S
ponga también que A es ligeramente soluble en el liquido y que su solubili-
dad obedece la ley de Henry, p= H,C,.5® En el tiempo requerido para que
wa hutup € mea a taks ddl liquido, la variadon ce oontracin ce
A e dida butup & aa, peo el cambo de concentrcion en el liuido es
despreciable. No existen ni alimentacién ni efluente liquido (el sistema
liquido es por lotes).

B. Se uso el sistema dinamico®® para determinar k, para la transferencia de
b e s butuips e gs d e a 4 °C y um amisfra de presion.

A (=0, la corriente de helio que se burbujea a través del agua se cambia a
ua oomene e He-CgHg. Deypus b hecer eso, s mick contivamene fa
concentracion de benceno en el gas efluente en funcién del tiempo.

En la Tabla 10-4 se muestran los resultados experimentales para una corri-
ta La relacién ¥, (a rencon e o) & n padmeto dave e & obee de
la velocidad de flujo de gas Q y la velocidad de la burbuja v, La retencion total
e g en el voumen ce liouico V, & V, V,. Eda reencion toial también es igual
al producto de la velocidad de flujo de gas y del tiempo de residencia de la bur-
buja L /vs.

VeV = QL/vg

Tabla 10-4 Absorcién de benceno de bur-
bujs ce ges @ aya liida 4 °C),

Tiempo,  min By = )/ Py

EEE

58 Noee que eda definicion e la ley de Hay esid en minos ce la presidn parcidl del ges, y o ¢k
concentragiones como @ b Ec. (103))
$90. M. Misic y J M. Smih op. dit
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vgVy

Vy =

para la corrida considerada, ¥, = 50 ¢em® (50 x 107 m?) y Q = 50.7 ¢cm*/min
(845 x 1077 m?¥/s). La velocidad vertical de la burbuja ¥, = 225 ¢m/s (0.225
m/s). Ademéas, L = 6.0 cm (0.06 m). El didmetro promedio de la burbuja era de
18 mm (1.8 x 107 m). Calcule k, para esta corrida.

SOLUCION:

A. Para el gas ligeramente soluble 4, la concentracion C,, (véase la Fig. 10-
7) en la interfase burbuja-liquido, estard en equilibrio con la presién p, en el gas
global de la burbuja. Por consiguiente, C,, = p,/H,. Entonces, la Ec. (10-35)
para la velocidad de transferencia de masa de la burbuja de gas al liquido, por
unidad de wvolumen del liquido libre de burbujas es:

jick ]
=k ¢ (A)
El balance de masa de A4 en la fase gaseosa, basado en la Eg, (3-1), es®

"ull;RIT(‘P’ 't( 2Py (B)

El primer término representa el flujo especifico molal neto de entrada y de sali-
da del elemento de volumen, y el Ultimo término es la acumulacion de A4 en las
burbujas de gas denii (el elemento de volumen. La velocidad vertical de la
burbuja, v,y el volumen de burbujas por unidad de volumen de liquido, ¥, se-
ran constantes para concentraciones diluidas y tamafios de burbujas pequefias.
Ademés, la temperaturs no varia. Puesto que la concentracién del liquido no
cambia significativamenie con el tiempo de residencia de la burbuja, pero la va-
riacion de p, es grande se puede despreciar el término de acumulacion en la Ec.
(B). Entonces, con la Ec. (A) para r, se tiene,

i
("‘ 8 “’ —A,u 9 =6 ) ()

Puesto que (T, es constante con respecto a 7 (liquido bien agitado), la Ec. (C)
puede integrarse desde la entrada de la burbuja, z = 0, p, = p,, hasta cualquier
altura del liquido 2 dende la presion parcial es p(z), El resultado es

kja,RT:

lrlu'u

=)= H,C\+ (po =~ H,C,) exp[ (D)

80 En un elemento de  volumen correspondiente a un recipiente de altura 2 y un area de seccion trans-
versal  unitaria.
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Para poder expresar la Ec. (D) en términos del tiempo, es necesario conocer
la forma en que la concentracion de 4 en el liquido varia con el tiempo. Para ha-
cer esto se establece un balance de masa para el volumen total del liquido libre
de burbujas. De acuerdo con la Eg¢, (3-1),

L| kya '(i) _C') z=l 0211 (E)

El primer término representa la velocidad total de transferencia de masa de la
burbuja de gas al liquido, y el segundo es la acumulacion de A4 en el liquido;
donde ¥, es el volumen total del liquido. Introduciendo el valor de p(z) de la Ec.
(D) en el lado izquierdo de la Ec. (E), e integrando con respecto a z, se obtiene
una expresion para dC; /di en funcién de C,. Esta ecuacion diferencial puede in-
tegrarse de C; = O hasta t = 0, y asi obtener la siguiente expresion para C, (/)

1 — et ‘
,{r)—p" 1 —exp A,,aa(———t- )l' (F)
I x l
donde @ es el pardmetro dimensional
Y _A[a,RTL (G)

= H, Vyug

Para obtener p,, se aplica la Ec. (D) cuando z = L con C, expresada en tér-
minos del tiempo por medio de la Ec. (F). El resultado puede reordenarse para
obtener una ecuacion para la fraccion de A que el liquido extrae de las burbujas
de gas:

Sl o (- e |kt (H)
Po x

La Ec. (H) es el resultado deseado; expresa p, (f) en términos de la constante
de solubilidad H, y del coeficiente de transferencia de masa K,

B. La Ec. (H) sugiere que al graficar los datos de p, en funcién del tiempo
en forma de In [(py == p,)/p,] en funcion de ¢, debe producirse una linea recta
con una pendiente igual a

—kya,(1 = e ).

Por consiguiente, es posible determinar un valor de ¢ a partir de datos experi-
mentales de (p, == p,)/p, en funcion de f. De esta manera, se puede calcular &,
con base en la E¢. (G), siempre y cuando se conozca F{,. En la Fig. 10-9 se
muestran los datos graficados de esta manera. La pendiente es -2.8 X ]0'3(5)'l

Las mediciones de solubilidad® para el C;H; en agua a 24 °C dan H, =
485 x 10° atm(cm)®/(mol g) [0.491(kPa)(m®)/mol kg)]. La relacion del érea in-
terfacial al volumen de burbujas para burbujas de 1.8 mm es

bl D. M. NI \k ' J. M. Smith, op. ¢,
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50 19 10-9 Fraccion de benceno absorbido en
agua de burbujas de helio-benceno gaseoso.

2
7':1:_1;%;3 =334 cm™' (334 x 10 m ™)
B b

El propio volumen de burbujas es

y, - QL _ 507(1/60)60
wW  225(%)

= 451 x 1073
Entonces,
a, =334(451x107%) = 0151 ¢cm~1(151 m~1)

Con estos valores, la Ec. (G) nos da para a::
, _0151(8205)(273+ 24)6.0
=48 x 10°(451 x107%)(225) *

= 449k,
A partir de la pendiente conocida de [ linea de la Fig. 10-9:

Pendiente = -2.8 x 1073 = -kLag(l"'e-a!

a
_ 0151k, (1= o™ *45K)
- 449k,
_ —ason, _449(28 x1073%) _

ky = 4.0 x 1072 em/s 40X 107* mjs)
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Podemos usar la Ec. (10-46) para propésitos comparativos

1 [(1.0(0.01)980/12)]*7
[(0.01/2 x 107%)]*®
= 1.0 x 10"?cm/s (1.0 x 107* m/s)

k,=03

donde se estima que la difusividad del benceno en agua liquida es de 2.0 x 1073
em?/s 20 x 107 m%/s). La Ec. (1046) s besa en chics ck wn licpido s agita,

lo cual puede explicar en parte la diferencia entre los dos valores. Sin embargo,
la diferencia también indica la dificultad de obtener valores precisos de condi-
ciones de transferencia de masa en situaciones fisicas dificiles de caracterizar,
tales como la elevacion de burbujas a través de una fase liquida.

10-8 Coeficerte de transferencia ce mesa liouido & particula (k)

La velocidad relativa entre las particulas y el liquido determina el grado en que la
convexion incemeia el nimeo e Sewood por edma e las condiciones e &
fancamiento, esto es, por encima e 2 Como ya % mendond, esa \elocickd relativa

es baja en las suspensiones, pues las particulas son tan pequefias que tienden a mo-
verse con el liquido. En suspensiones agitadas, la velocidad relativa se debe princi-
pamene a la acdon cofante inducida por el agitador La bee pera comelacionar

en términos de la velocidad de agitacion y del tamafo de particula, es la teoria de
Kolmogoroff®? de turbulencia isotropica. De acuerdo con esta teoria, el nimero
k& Rymks R * defire en #minos e la velocided ce disipecin b enagia [veer

se la Ec. (10-43)]. Si el tamafio de los remolinos { es mayor que el tamafio de
particula,

4\ 1/2
0, de otra manera,
d4 1/3
Re = (9‘_7") {<d, (10-48)

donde ¢ es una funcion de gy de la viscosidad cinematica V. De esta forma,

v 3

= (5)" (049)

2 D M Lais y J R Gasortuy, Chem. ™ Sci., 1 91 (87
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Re

Fig. 10-10 Correlacion de los coeficientes de transferencia de masa fluido-particula en las
suspensiones.

Los datos experimentales para k, se correlacionan muy bien® # graficando el
nimero de Sherwood (k.d, /& ) en funcién del ndmero de Reynolds, definido por
las Ecs. (10-47) o (10-48). La Fig. 10-10 muestra los resultados.

En las suspensiones de tres fases, tanto la transferencia de masa burbuja-liquido
como la de liquido-particula puede afectar a la velocidad global, tal como lo ilustra
el siguiente ejemplo.

Ejemplo 10-7. El catalizador de la reaccién
SO,@) + 40,(g) = SO;(g)+ H,O() = H,50,(aq)

es carbdn activado. Por consiguiente, esta reaccidn proporciona un medio para
estudiar la transferencia de masa en una suspension acuosa de tres fases de
particulas de carbén. Durante el periodo de estado estable, las velocidades se
calculan con la E¢, (4-5) a base de las concentraciones medidas de SO, en las
corrientes de gas de entrada (C,;) y de salida (C,,) del reactor. De esta forma, la
velocidad de desaparicion de oxigeno es (Q = velocidad volumétrica de flujo de
gas; ¥, = volumen de liquido):

€3 P. Harriott, 4jChE J., 8, 93 (1962).
S4P.L T B, H B Hiles y T K Sherwood, AIChE J., 15, 419, 727 (1969).
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Estas mediciones® se han llevado a cabo a 25 ©C y a 1 atm de presion con ali-
mentaciones de gas que contienen de 1.2 a 2.3% de SO, y 21% Q, en helio.
Puesto que el oxigeno es ligeramente soluble en agua, éste es el reactante limi-
tante. Sin embargo, la concentracién de 0, en las burbujas estd muy en exceso
con respecto al requerimiento estequiométrico, y, por consiguiente, es esencial-
mente constante a medida que las burbujas se elevan a través del liquido. Los re-
sultados muestran que en estas condiciones, la velocidad es de primer orden con
respecto al oxigeno y de orden cero con respecto al SO,. Puesto que la con-
centracion de oxigeno no cambia a medida que las burbujas se elevan en el
liquido, la velocidad es constante en toda la suspension. Entonces, las Ecs. (]10-
40) y (10-41), que se desarrollaron para una posicién vertical, pueden aplicarse a
la totalidad de la suspension.

En la Tabla 1()-§ se dan las velocidades de desaparicién de oxigeno calcula-
das con la Ec. (A), para los tamafios (d,) y para diversas concentraciones (pi,) de
particulas de carbén. El tamafio de la burbuja de gas era de aproximadamente 3
mm.

También se han medido velocidades reteniendo las particulas de carbon en
cestas estacionarias hechas de malla de acero inoxidable. En este caso, la veloci-
dad relativa entre las particulas y el liquido puede ser muy alta al operar el agita-
dor a grandes velocidades. Bajo estas condiciones, la resistencia a la transferen-
cia de masa entre el liquido y la particula tiende a cero. Para m, = 0.0333
g/(cm? de agua) y para d, = 0542 mm, las velocidades sin y con particulas rete-
nidas en las cestas son:

Fo, = 5.05 x 104 mol g/(s)(cm?® de agua)
(sin cestas)

r,, = 608 x 109 mol g/(s)/cm? de agua)
" (particulas en las cestas)

Tabla 10-5 Velocidades de oxidacion de SO, en suspensiones
acuosas de carbon activado g 25 “C.

Cancentracion de las
Tamafio de las particulas particulas, 1, g/‘(rm‘ Velocidad, g, x 107

de carbon ¢, mm de agua) mol ."(g)(cmlr'de liquido)
0.09 [L0ki 84
0.09 0.00560 v/
0099 000222 1B
0030 00370 210
0030 oL 104
0030 0.00560 1w
0030 000278 4
0.030 000139 23

55 Hiroshi Komiyama y J. M. Smith, AJCHE J., 21, 670 (1975).
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A. Calcule los coeficientes de transferencia de masa kY k..

B. Para estas condiciones, ;qué fraccion de la resistencia total en la velocidad
global se debe a (@) la transferencia de masa gesiquido, y (b) la transferen-
cia de masa liquido-particula?

SOLUCION:

A. Las dos series de datos son suficientes para evaluar por separado las tres
contribuciones a la velocidad global que se expresan en la  Ec. (10-40). Combi-
nando las Ecs. (10-40) y (10-41) para eliminar kg H se obtiene

(€, ),q_ 1
fo.  agk, [kc ®)

donde @, es el area superficial externa de las particulas por unidad de volumen
de liquido. Para particulas esféricas,

g nde(pp)m - s ©)

donde p_es la densidad de las particulas de carbon (p, = 0.80 g/cm?), Sustitu-
yendo !a Ec. (C) en la Ec. (B) se obtiene

(Creg of)
To, a k 6mp[ ]<_ ()

Puesto que (C)o, 8 constante, p.. tiene el mismo valor en toda la suspension.
Por consiguiente, las Ecs. (1040) y (D), que se derivaron para una posicion fija
en la suspension, son aplicables a la totalidad del liquido. La constante de la ley
de Henry para el oxigeno en agua para 25 °Ces H = 35.4 [mol g/(cm? de
gas)]/[mol g/cm? de liquido]. Entonces,

' 0.21
& ) = =243 x 1077 mol g/cm?
[¢7]

(CL)eq = (].; - W

La Ec. (D) nos indica que una gréfica de 1/r,, en funcion de 1/m, para valores
de (Cy)y, Y d, que se mantengan constantes, debe ser una linea recta con una in-
tercepcion igual a 1/(Cy),,a,k,.Tal como lo muestra la Fig. 10-11, los datos de
la Tabla 10-5graficados de esta manera, establecen lineas rectas con una inter-
cepcion de aproximadamente 3.6 .x 107 cm?(s)/(mol g). Entonces, con base en

la Ec. (D)

1 ’ =
(—) =3.6x10"= [aky(Cy)eg] ()
'oz intercepeion
para burbujas esféricas de diametro d,
nd; 6
al = m13|6 VB db VB (10-50)
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X ].)'R (cm? de agua)(s)/mol g O,

1
I,

- L —
0 200 400 600 804
1/m,, (cm? de agua)/(g carbén) Fig. 10-11

donde ¥, es la retencion de gas en términos de volumen de burbuja por unidad
e voumen de liquido. Les medidones e reencion (la medicidn ol ameo ¢k

volumen cuando se burbujea gas a través de la suspension) dieron ¥, = 0.070
cm? gas/(cm? liquido). Por tanto,

6
a,=53(007) =14 cm™'

Sustituyendo los valores de (C;)., Y g, en la Ec. (E) se obtiene

1
k- EEX 0 X 107T)14

=008 cm/s

Los valores de velocidad (r) para corridas en las cuales las particulas son
estcionaries (e manfienen en oests) puedn e paa evaller el ooeficente

liquido-particula k.. Si k.« en la Ec. (D) es muy alta cuando las particulas se
matienen  en Ccestas,

(Codea 1 dop, 1 F
fo:.:_aokL 6m, 0Ok ®
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Cuando las particulas tienen movimiento libre, se puede aplicar la E¢. (B).
Sustrayendo la Ec. (F) de la Ec. (B) se obtiene

Conls =)= 22 (i) (@)

\To, r(‘v 6"15
Usando los datos de velocidad para particulas de o = 0542 mm, la g¢, (G) nos
da

Loom(Cplgf ! 1
k, d,,—;-),',_ (r(, fo, )
_6(0.0167)(2.43 x 10 ’)i | a ] ,
0.0542(0.80) 505 x10°% 608 x 10°°

=37 s/em

k,* 0.037 ¢m/s

Para propésitos de comparacion se puede hacer una estimacion de A, en ba-
se a la Fig. 10-10. Para el caso particular del sistema de burbujas y agitador usa-
do por Komiyama,®® el nimero de potencia fue de 9.5 en base a la Ec. (10-44).
Entonces, el valor de ¢ calculado a la Ec. (10-43) es de 243 x 104 erg/()(0); ¢
fue = 0.67. En base a la Ec. (10-49), { = 0.024 mm. Puesto que ¢ fue = 0.67.
En base a la Ec. (10-49), ¢ = 0.024 mm. Puesto que < d,., el nimero de Rey-
nols estd dado por la Ec. (10-48).

=g
o0

_ [2430%(0.0542)* "] -
Re= —0ip -

En base a la Fig. 10-10:

oh = k.d, 2 5.6( I )' 3
“a Pr 7 4

La difusividad de oxigeno en agua liquida a 25 eC es aproximadamente 2.6 X
10 ¢m?/s, que corresponde al numero de Schmidt, u,/p, .., de aproximada-
mente 340.

Entonces,

k =5.6(340)'~‘“” 1 = 0019 cm/s

ques es un valor razonablemente cercano al de 0.027 ¢m/s que se obtiene a partir
de los datos de velocidad.

5 ap. cit
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B. Las resistencias a la velocidad global pueden estimarse en base a los va-
lores de los tres términos de la Ec¢. (D). Si se supone que el tamafio de las
particulas no afecta al transporte burbuja-liquido (tal como lo indica la inter-
cepcion comdn en la Fig. 1 O-1 1), el primer término es (tomado de la Parte A)

ak, 14(008) = 89

La resistencia liquido-particula es

d,p, ( )__ 0.0542(0.80) 80 s
6m, \k.) 6(0.0333)(0.027)=

La resistencia de la reaccion se obtiene de la velocidad y de la Ec. (D):

dyp, ( ) (Cilg 89 —80

6m fo,

243 x 1077
= am O0J mO.U= ].2
505 x0T O =80= 32 s

Por consiguiente, las resistencias fraccionarias son: transferencia de masa
burbuja-liquido = (8,9/48.1) x 100 = 18%, transferencia de masa liquido-
particula = (8.0/48.1) x 100 = 17%, resistencia de la reaccion = (31.2/48.1)
x 100 = 65%.

10-9 Efecto de la transferencia de masa sobre las velocidades observadas

La Fc. (10-40) muestra que la importancia relativa de las resistencias a la difusion de

las burbujas al liquido global y del liquido a la particula catalitica dependen de la re-

lacién de &reas. Si se usa una gran concentracién de particulas muy pequefias, @./a,
es tan alta que el Unico término importante es el primero. Entonces, la Ec. (10-40) se
reduce a

a,l
k,H a, k;

y la velocidad es, de acuerdo a la Ec. (10-41),
r, = kpa,(Cp)

Jeq

(10-51)

Calderbank y cols.87 estudiaron la hidrogenacion de etileno usando una concentra-
cion alta de particulas de niquel Raney en un reactor de suspension para tender a es-

67 P. H. Calderbank, F. Eyapg, R. Farley, G. Jepson y A. Pgll, “Proceedings of a Symposium gy (Ca.
1alysis in Praciice’, Pag. 66, Institucion of Chemical Engineers (London), 1963.
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tas condiciones. ElI gn4lisis® de los datos indica que la etapa controladora era la
transferencia de masa del hidrogeno de la burbuja de gas al liquido global.

La Ec. (10-51) indica que los parametros importantes para este  caso.sonky Y el
aea interfacial - gesHiouido a,. Bsa Ufima depence cel tamafio y la conoertracion ce
las burbujas en la suspension. Por otra parte, se puede expresar en términos del
dAmeo e s bubuis v de la reencion de ges por medo ck fa Ec. (1050) (vese
e § 107).

Koide y cols.,®® proporcionan la siguiente ecuacion para el didmetro de
particulas formadas en una placa porosa:

& 1.35—}‘&#)”3 (10-52
=7 (0utp, o) A gp )

donde @ = diametro de las burbujas, cm
U = yelocidad del gas a través de la placa porosa
0 = diametro de los poros de la placa porosa
gt = tensién superficial del liquido
£ = densidad del liquido

Massimilla, Calderbar)l,%y otros, también han reportado datos experimentales sobre
tamafios de burbujas.

Por otra parte, se puede combinar una gran concentracion de burbujas  Pe€-
quedas (i vaor & %) qn um CONCENtracion g e atiues cadics gadks

(bajo valor de a) y una mala agitacion (bajo valor de k). Entonces la Ec: (10-40) se
reduce a

F; kf Wk, bR catdlizador muy  adtivo (1053)
En base a la E€- (10-41) la velocidad es

rt' == kc ac(CL)cq (10-54)

En este caso, el area superficial de las particulas cataliticas tiene importancia pri-
mordial, junto con el valor de Ke- Para particulas esféricas, % esta dada por la Ec-
© & E. 107 e s

bms

A= dp, (1055)

:2 D MacRac, Gomign dovord, Urivesiy of Bty Edgh, 156
WK T Koide, T. Hirahara y H. Kubata, h"ngng. Uapan), 30 713 (1966).
L Mesinla A Soireth y E Sqilbe_ Brit. Gy, By, 6 22 (I P H Citak F
Evans y J'Rennie, Proc.Intern.Symp. Distn. Suppl. Trans. Inst. ¢;,,,,, Engrs. (London), Pag. {1960).
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Bajo muchas condiciones, a,/a,seria mayor que la unidad. Esto se deduce del
hedo e qe los difmerms e s bubujs son del odn e 1 mm, mietes qe les
particules catalfticas serdn de tamafios e 01 mm (100 mioes o 140 malles). Enton-
ces, para formas esféricas, @ /g, seriaigual a d./d, =10, para voliimenes iguales de
burbujas y particulas en la suspension. Si la retencion de gas fuera 10 veces méas
grande que el volumen de catalizador, a,/a, se reduciria a la unidad, pero esta rela-
cion de volimenes es muy poco frecuente. Por ejemplo, considérense las  condi-
ciones del Ej. 10-7. Para m,= 0.0333 g/cm® y d, = 0.0542 mm, que son particulas

My gadks paa e sugension, s B (1050) y (1055) nos dn

0. _my/d,p, _00333/00542(08) _
a, Vg ."'db 0.0 7f03 -

a
Excepto por las particulas grandes a concentraciones bajas (bajo valor de  m,), el
efecto de k, sobre la velocidad global sera mayor que el de k.. Tal como lo ilustra el
B. 108 la impotancia relativa del proceso toal de tarsferencia de mem e la bue
hig e g8 a la paticla sobre la velooded globel, también depence e la velooided
intrinseca.

33
¥ .

Ejemplo 108  Coenan’ ha reportado velocidades de hidrogenacion de aceite
de semilla de ajonjoli con un catalizador de niquel sobre silice en un reactor de
suspension. El hidrdgeno se introducia por el fondo de un  pequefio recipiente
clindrico ecipecd oon - ayes ok estor y agitador  Las velocidedks  iniciles  de

reaccion se midieron en funcion de la concentracion de catalizador a 180 “C,
wa \elocidd de agitcion de 750 pm, a presion amosféica y oon uma velod-

dad de hidrégeno de 60 L/h. En la Tabla 1(-6 se incluyen los datos convertidos
a velocidades globales en términos de mol g/(min)(cm? aceite), (en base a una
drsckd b avie @ 0.9/cm?). Esime  k,q,/H para esis daos Comere la im
potancia b la resisencia del hiddgeno a la disolucion en el aceie v esime o

wia la weocidd ce macin Sioes resisencia pudiera eliminare paa uma oon

centracion de catalizador.de 0.07% de Ni en el aceite.

soruczON:  Se puede aplicar la  Ec. (10-40). Combinando esta ecuacion con la
(10-38) = obtiere

r,= %€, = G, (A)
" Hl(a:/ag)(1/k) + Uk + VK]~ H[(1/a,k,) + (1/ac)(1/k, +1/k)]

Pieso que la velocidad del ges y la welocided el agitador son condiantes, k., k,
y @, no varian de corrida a corrida. Como la temperatura es constante, k tam-
bién sera invariable. El catalizador consiste de pequeitas particulas de silice que
contienen niquel, y su concentracién se modifica por la adicién de particulas
adicionales. La actividad por particula es constante.

T J, W. E. Coenan, The Mechanism of the Selective Hidrogenation of Fatty Qils, en J. H. deBoer

(ed.), “The Mechanism of Heterogeneous Catalysis®, Pag. 126, Elsevier Publishing Company, New
York, 1960.
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Tabla 10-6
Connrcdn~— de
particulas cataliticas o
0y & Ni o1 o aoie . x 108 C/r,min
0018 5l 052
0038 & 032
007 10 027
014 120 022
028 136 020
b 146 018

Si suponemos que las particulas no se aglomeran, @. sera directamente propor-
cional a la concentracion de catalizador y la Ec. (A) puede escribirse como
¢ H
T, " ak, (“m(k k)
donde 4 es la constante de proporcionalidad. Esta expresion sugiere que los da-

tos graficados en forma de C,/r., en funcién de 1/C.,, producirian una linea rec-
ta. Suponiendo la validez de la ley de los gases ideales, se puede escribir que

‘ﬂ

(B)

P ]
g R T S’("73 i 180)

Al graficar de esta manera (Fig. 10-12) los datos de la Tabla 10-6, se obtiene una
linea recta. La extrapolacion a 1/C,, = O produce un valor de intercepcién de

cal

0.18 min. De acuerdo con la E¢, (B),

i =27 x 10" % mol g/cm?

0.60 ‘ ' —
(3.50 IL — -
| | ‘ =
0.40 "*i"' —— —
C. = 0.28% |
l L
0.30 o] //
| il
020 -1 -___lf_ -]_: 4 t . s ——T | |
H |
00— ——= 0,184 —1 1 .——
: a, Ky I | |
; . | ||
| | S ) S—es A | ) G T— el | 1 P .
ﬂ A 0 1 A AH N HN U % w3

1., .then aceite)-’

Fio, 10-12 Efecto de la concentracién de catalizador sobre la velocidad en un reactor de
lechada.
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En la Fig. 10-12, la resistencia a la disolucion del hidrdgeno en la suspension es-
td representada por la linea punteada horizontal. La resistencia total es la orde-
nada de la linea continua. Operando a concentraciones de catalizador bajas, la
combinacién de resistencias a la difusion en la particula y a la reaccién quimica
en la superficie catalitica es bastante alta, aunque por si misma no determina la
velocidad. A concentraciones altas, la resistencia a la transferencia de hidrégeno
de la burbuja al liquido global domina a la velocidad. De hecho, cuando C_, =
(.28%, 0.18/G.20 0 90% de la resistencia total se origina en este factor. Los re-
sultados muestran que, al producirse un aumento suficiente de « /a,, a medida
que se incrementa la concentracion de catalizador a ().28%p, el primer término de
la Ec. (10-40) domina a la cantidad total. Los resultados indican también que los
aumentos de (', por arriba de 0.28% contribuyen muy poco a incrementar la
velocidad de la reaccion.

Si se pudiera eliminar la resistencia a la disolucién de hidrégeno cuando C._,
= ().07%, entonces en base a la Fig. 10-12, C,/r, seria,

C, AH{I1 1 } _ . )
= - ‘ = 0.27 - 011 = 0.09
: (‘m(k.- t K min
. %S . ,
r, zz%z 30 x 1) 7 mol g/(min)(cm? aceite)

Este valor es el triple del de la velocidad observada (global). Una disminucién
del tamafio de las burbujas seria una etapa que contribuiria a este efecto. El
aumento de la velocidad de flujo de hidrégeno con tamafios de burbuja constan-
tes tendria el mismo efecto, puesto que esto aumentaria el volumen del gas y a,.
Una mejor agitacion también reduciria la resistencia de la burbuja al figuido.

REACTORES DE LECHO PERCOLADOR™

En un flujo hacia abajo de un liquido o un gas sobre un lecho fijo de particulas
cataliticas (véanse las Figs. 1-66 y 10-16), la naturaleza del flujo depende de una ma-
nera compleja de las velocidades de flujo del liquido y del gas. La Fig. 10-13 muestra
los limites aproximados para los diferentes sistemas de flujo. Cuado las velocidades
de masa del liquido y del gas son bajas, la fase gaseosa es continua y el liquido cae en

7 Para resimenes bibliograficos de reactores de lecho percolador véanse: Satrerfield, C.N., AIChE

J.,

21, 209 (1975); S. Coto, J. Levecy J. M. Smith, Car. Rev. Sci. Eng., 15, 187 (1977); Y. T. Shah,

“Gas-Liguid-Solid Reactor Design'', Pags. 180-229, McGraw-Hill Book Company, New York, 14979,
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2 ]

. [ / | Flujo de pulsaciones
10
1 B 3 //
- 2SS B g =y e
r: 4 - B ( zox //”’_-
:, 3 PluBEc_rcolador .\\ A / B B
\ Flujo de burbujas
5 \ dicpoareadac
0 X |
0 \
6
4| s i
) T -
17 P ot
10° 10° 10° 10°

G,.g/(cm)th)

%jo)w.ls Regimenes ce flujo en reactores ce lecho percolador (flujo concurrente hedia

forma de riachuelos de una particula a la siguiente (sistema de flujo percolador). A
velocidades altas para el liquido y bajas para el gas, la fase liquida es continua y el
B ® Gyla en foma de butus (sema b butups dipersacks)  Con velook
dades de flujo muy altas para el gas y bajas para el liquido, el’liquido cae en forma
e s a b & gs @Gsema de apesin). Frdmee aendo b velocidedes
on altes @ para el liquido como pera el ges, ks dos fss can en foma b ol
rones (sistema de flujo de pulsacion). Las curvas limite de la Fig. 10-13 son aproxi-
madas, aunque existen informaciones y discusiones mas detalladas relativas a los
factores que afectan al comportamiento del flujo.”-7

Los daos diponbles e velooided b tarsfrencia de e comegponcen prine
cpelmente al ssema de flujo percolador v nuesra disousion: e limitard & este proce-

73 E. Talmor, AJChE J- 23, 868 (1977).
M Y. T. Sato, H. Hirose, F. Takahashi, M. Toda y Y. Hashigughi, J. Chem. Eng, (Japon), 6, 315
(7).
75 J., C. Charpentier y M. Favier, AJChE J., 21, 1213 (1975).
%T.S. Chou, F. L. Worley, Jr.y D. Luss, Jnd Eng. Chem. Proc, Des. Dev., 16, 424 (1977).
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dimiento. La Fig. 1(-14 muestra un diagrama del perfil de concentraciones de un
reacne en fae geeoma on flujo perooledor. Ese perfil es similar al e la Fg. 10-
8 Sn emarp, en la Fg 10-14 £ mesa ue  pequeila pate e la paticula (ident-
ficada como recubierta de gas) sin riachuelos liquidos. Diversos  estudios’7® en
lchos  percoladores hen demosrado e dliches superficies  exisen  realmere an ve

locidades de liquido bajas. Sobre esta superficie, la resistencia a la transferencia de
mea e wn reacante geseosd s mudho menar Al tomar en cuenta el efedo de la s

perfice robieta e g el poblema ck disefo e lchos pecdladores & complica
bastante. En esta seccion y en el Cap. 13, se supondra que la velocidad de flujo
liquido es suficiente para cubrir toda la superficie exterior. En las  Secs. 10-10 a 10-

12, estudiaemos los efectos de transferencia de mesa Depués, en el Cap. 13, ¢l ob-
Riachuelo
Gas liquido Gas
|
! ' 1

P N i

/T

Particula catalitica \ <
(estacionaria) / :

-

| Superficie
\_\ ‘( ‘ecublerta CB gas”
~ ,
N
~

Fig. 10-14 Perfiles de concentracion en un reactor e lecho percolador (fégimen e flujo
percolacor).

"M, Heowiz R G. Cabod y L M. Smith, AICKE J., 5 22 (99)
W Sdis y C N Kamy Chem, Eng. Sci., 28 559 (1973
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jetivo consiste en combinar estas resistencias al transporte con la velocidad
intrinseca y un modelo de reactor para predecir la conversion en la totalidad del re-
actor.

En los lechos percoladores, las limitaciones de la transferencia externa de masa
estan determinadas por los dos coeficientes volumétricos: gas a liquido, k,q, ¥
liquido a particula, k... Las areas a, y a. se refieren a la superficie efectiva de trans-
ferencia de masa por unidad de volumen del reactor vacio. Puesto que son dificiles
de determinar experimentalmente, por lo general, se reportan correlaciones en tér-
minos de los productos k.4, o k...

10-10 Coeficientes de transferencia de masa: gas a liquido (k.a,)

En los lechos percoladores, la fase gaseosa suele ser un componente casi puro (por
ejemplo, en las hidrogenaciones) o bien un gas ligeramente soluble (en las oxida-
ciones). Por consiguiente, el coeficiente mas importante para el transporte gas-
liquido es el valar del lado del liquido, k,a,. Sin embargo, existen correlaciones para
el coeficiente del lado del gas k,a,.7®-%-#

Se han usado dos tipos de correlaciones para k,a,: una de ellas,®? relaciona k. aq,
con la caida de presion para el flujo de dos fases en el reactor, y la otra est& en térmi-
nos de las velocidades del flujo. Una ilustracion de este Ultimo tipo es la ecuacion
dimensional®

N LT 1)2
o m(‘i) .3 ) (10-56)
7 A My PrLY 4

donde y es aproximadamente 7 (&m)*?y m, = 040 para particulas cataliticas gra-
nulares (0.054 y 0.29 cm de didmetro)
¢, = difusividad molecular del compuesto que se difunde (cm?/s)
G, = velocidad superficial de masa del liquido g/(cm?)(s)
. = viscosidad del liquido, g/(cm)(s)
k,a, = coeficiente volumétrico de transferencia de masa del lado del liquido
(gas-liquido), 71

}

Esta correlacion es aplicable para el sistema de flujo percolador; con velocidades de
liquido y gas més elevadas, se pueden obtener valores mucho més altos. Nétese que
la Ec. (10-56) no involucra la velocidad del gas.

9L P Rei&&,!nl/. Eng. Chem. p,,. Des. Dev., 6, 486 (1967).
8 A Gianetto, V. Specchia y G.  Baldi, AICKE 3., 19, 916.(1973).
8§ Coto. J. Levecy J. M. Smith, [nd, Eng. Chem. Proc, Des. Dev., 14, 473 (1975).

82 | c. charpentier, Chem.Eng.J., 11,161 (I976).
81S Goto y J. M. Smith, AIChE J.,21. 706 (1975).
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01 Coeficentes  de transferendia de mesar liuich @ particula (k.a.)

Los datos para la transferencia de masa entre el fluido y las particulas han sido de-
terminados principalmente a través de la medicion de velocidades de disolucion de
particules o porosas tales como e &ido berzoico y el B-naftol. #* U conelciin
para el sistema de flujo percolador que incluye la mayor parte de los datos es**

Jo = 1.64(Re;)™ ! (10-57)
(para 0.2 < Re, < 2400)
donde
. s kca( ”L .)2"3 (10-58)
JD uLa‘ pL:?A

y u, = velocidad superficial del liquido
a, = érea total externa de las particulas por unidad de volumen de reactor
Re, =(d,u00/ 1)

Satterfield y cols.® han obtenido datos y han propuesto correlaciones para k., tan-
to para sistemas de flujo percolador como de flujo de pulsacion. En concordancia
con la Ec.(10-57), sus resultados para el flujo percolador eran casi independientes
de la velocidad del flujo de gas.

10-12 Célculo de la velocidad total

En la Sec. 10-8 m en el cx0 & 10-7 con wn reactor de suspensidn), e ilustrd

un método para obtener los coeficientes de transferencia de masa y la velocidad de
reaccin inrfnseca @ partir de los ceios de laboratorio. En esta seccion estudiaremos

el poeso iverso paa un reactor ok ledho  percolacor. Es decir, deseamos caloular

lo que ocurre en un punto particular de un lecho percolador, a partir de la cinética
intinseca y e los coeficientes ce transferencia e mesa Bl oonogpio e la velocided

gobal no resulta muy Uil en el disefio & reactores aendh exisen dos 0 mes fases en

un flujo continuo. Esto se debe a que la velocidad expresada en términos de pro-
piedades globales de una fase no describe lo que esta ocurriendo en las otras fases
mviks. Paa el disefio, & nés Uil esoibir les ececiones ce corsnvedion e cada

fase que esta fluyendo, y éste es el procedimiento, en el que no interviene la  veloci-

# D. W. van Krevelan y J. T. C. Krekels,  Ree. Trav. Chim., 67, 512 (1946).

8 VY. Sato, T. Hirose, F. Takahashi y M. Toda, = PACHEC, Articulo 8.3, Pag. 1187 (1972).
# T. Hirose, M. Toda y Y. Sato, J. Chem. Eng. (Japan), 7. 187 (1974).

87Q Coto, J. Levec y J. M. Smith, [nd. Eng. Chem. Proc. Des. Dev., 14, 473 (1975).

8t A Dharwadkar y N. D. Sylvesier, AIChE J., 23, 376 (1977).

8¢ C. N. Satterfield, M. W. van Eek y (. S, Bliss, AIChE J., 24, 709 (1978).



58 Ingenieria de la cinética quimica

dad global, que se sigue en el Cap. 13 para los reactores de lecho pércolador. Sin em-
bargo, en un lecho percolador donde el liquido recubre completamente a las
particulas cataliticas, se puede evaluar una velocidad global en términos de las pro-
piedades globales del liquido. Esta velocidad puede compararse con la velocidad de
transferencia de masa entre las comientes de gas y de liquido. Resulta Gtil hacer esto,
puesto que la comparacion nos indica si el reactante se estd consumiendo o esta
aumentando en las corrientes de liquido y de gas. La velocidad global se obtiene
igualando en estado estable la velocidad de transferencia de masa del reactante del
liquido a la particula catalitica, con la velocidad de reaccion. Para una unidad de  voO-
lumen’de reactor, esta igualdad puede escribirse como

r,=(k.a)(C,~=C,)=psr(C;. T,) (10-59)

donde (, es la concentracion global en el liquido y C,, T;) es la velocidad
intrinseca,* por unidad de masa de catalizador, evaluada a la concentracion y tem-
peratura del reactante en la superficie cataliica. Cuando se conoce la temperatura 7,
(0 cuando se conoce T, Yy no hay resistencia a la transferencia de calor, de tal manera

que T,=T,)asi como C,, se puede resolver la Ec. (10-59) en términos de C,. Enton-
ces, este resultado, sustituido en la funcion ¢(C,, T,), nos da la velocidad global

corespondiente a los valores globales C, y 7). El procedimiento es andlogo al que se

ilustré en los Ejs. 10-2 y 10-4 para reactores de lechos fijos (dos fases).

Notee qae la velocidad global se obtiene sin considerar la parte gaseosa. Esto se
debe a que se hace la suposicion de que el liquido recubre compleamente la superfi-
cie externa de la particula. No se puede verificar una reaccién sin que se transfiera
reactante del liquido a la particula. Para poder evaluar la velocidad de transferencia
de un reactante gaseoso a un liquido, se requiere un coeficiente de transferencia de
masa (k. g ), tal como lo indica el Ej. 10-9, parte B.

En el Ej. 10-9, parte A, se calcula la velocidad global para un sistema en el cual
puede existir un reactante en las fases gaseosa ¥ liquida, mientras que el otro slo €S-
ta en el liquido. La cinética no es de primer orden, sino que comesponde a la forma
de Langmuir-Hinshelwood.

Empo 109, Se ha estudiado la oxidacion de soluciones acuosas diluidas de

acido acético en un reactor de lecho percolador, 1 usando un catalizador comer-
cial de oxido de hierro. El aire y las soluciones de acido acético saturado con
oxigeno (mediante un burbujeo de aire a través de la solucion a presion atmosfé-
rica) fluyeron a 252 °Cy a 67 atm hacia abajo sobre 0.0541 cm de particulas
cataliticas (empacadas a una profundidad de 2.2 cm) en un reactor de 2.54 cm
DI. Las velocidades de flujo son @, = 0.66 cm®/sy Q, = 3.5 cm¥/s. A la entra-
da del reactor, la-concentracion C, .0, de oxigeno en el liquido es 240 x 1077 mol
g/cm?, la del 4cido acético es C, ya= 33.7 x 107" mol g/cm’y la del gas es aire

% Para yng cinética de primer orden I’(C,, T)= k(T.)C.
9 Janez Leyec y J. M. Smith, AIChE J., 22, 159 (1976)
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saturado con agua a252 °(C, La densidad global del lecho catalitico es?,= 117
g/cm?, mientras que la densidad de las particulas es #, = 2.05 g/cm?.

La velocidad intrinseca de desaparicién de oxigeno para la reaccion CH;
COOH(ac) = 20,(ac) = 2CO,(ac) + 2H,0 esta dada por

9,9 X 109[exp ( ey 2 l,(XX),‘lR' T)]C:. HA Cs"éz

1+7.2x10°C, ya (4)

ro(mol g/g catalizador)(s) =

donde las concentraciones corresponden a las de la superficie externa de la
particula catalitica y T esta dada en grados Kelvin. La constante de la ley de
Heny para oxigeno en g liouica a 22 °Ces 089 [ml g/lcm? gsad C 1
atm)]/[mol g/em?® e liquido] Otes propiececks fisicas a 252 °C y 67 dm paa
el agua liquida son como sigue:

p =081 glem®
Uy = 1.18 x 10'33,"(cm)(s)
(Z0,) = 21 X 1074 em?/s
(Zy4) = 12X 1074 em?/s

A. Calcule la velocidad global a la entrada del reactor en base a esta informa-
cion.
B. Cdae @mbén la welocded ce tansferencia e mem e odgeo ol ges
liquido.
SOLUCION: La reaidn & \eifica por medio del oxigeno y el &cido acéio del
liquido difundiéndose a las particulas cataliticas para reaccionar. Simultanea-
mete, ce la comene ce aire & transfiee oxigeno (pero no Addo actico, Qe s
voldtl) pera reconstittir el nivel de oxigeno en el liouido. Puesb qe e oxigeno
& pooo ol en e aga * pede Lpoer cn cieta sguiced e la transfe-
rencia total del gas al liquido esta dictada por el coeficiente del lado del liquido
(Kea,)o, Enorces la velooded e tarsferencia del oxgeo por niced ce volu-
men del reactor ol gas al liquido es:

No, _(3(0;:)31 = (kLa,)OZ(C" Oz."lH -Gy Oz) (B)

La diferencia ce concentraciones en esa eqEsion e bestante alta, pues Cro, O
la alimentacion corresponde a una saturacion con aire a la presion — at.nosférica,
mientras que C,q, en la alimentacion es para aire a 67 atm.

Anélogamente, las velocidades de transferencia de oxigeno y &cido acético

 liguido a ln prticula estin ks por ls expresionss

(rv)O; = (kcac)OI(cL. 0= Cs. 02) (C)
(Fo)ira = (Kea)yalCr pa = €, ma) (D)
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A. En estado estable, las velocidades de transferencia del liquido a la
puticda 0N iguekes @ ks velooidedes e reaccion.  Estas expresiones  refacionen
las concentraciones superficiales y del liquido global. Igualando las Ecs. (A) y

Oy@®yOD) = odee

o, = (kea)o,(C, 0, —Cs. 0,)

0, %9 x10°[exp (= 21L000/R, T)IC, w CL3,

E
1+72%x10°C, 44 (E)

Tiia =(kcat)llA(Cl.. Ha =C; HA)

_1 9 V\109[exp( 21,000/R T)]C,)“C
=50 " ——7o0e

s, HA

ls BEs ® vy (P puedn resoverse en #minos de las dos concentraciones
superficiales, después de estimar (K.@.)o,y (k.@)ua.
A partir de los datos disponibles:

G 066081)
L= (n/4)254)
066 ,
"= aypsay - 018 M
dyu,p  00541(0.13)(081)
™ LIgx 1077
wx 1073 _
P o, GRIBIOX 0T
118 x 10' _

”l.fpl "/MA 081 1.2X 0 4)

pra  particules esferics,

011 g/fem)(s)

Re

_ mdppy 6 (117
“=Td/6)p, ~ 005411205

)=63 em?/em’
Sidtityendo estos valores en s Ecs (1057) y (1058) s ohtiene

-2/3
(k.a)o, = Ju(“La:)( fDo:)

= 097(0.13)(63)(0.28) = 2-2 5- 1
(k,a)y4= 097(0.13)(63)(0.19) = 1.5 5!



Procesos e transporte extemo en reacciones heterogénees 511

Con estos coeficientes de transferencia de masa, T = 252 + 273 =525 K, y
Cro, =240 x 107" mol g/em?yC,_ya= 37 x 1077, on lo qe ya s conoeen
toks s cnickoks e Jas'Ecs, © y (), exceptoC, y4¥C,p,. L2 reoldin nx
mérica nos da:

Cs‘ na = 2:35x 10" "mol g/cm?

Cs‘02 =33.6 X 1077 mol g/'cm3
Entonces, la velocidad global se obtiene usando estas concentraciones supcrf i
ciales en la Ec. (A):

9.9 X 10%[exp (—21.000/525R)}(33.7 X 107 7)(2.40 X 10" 7)'?

o, T+ 72X 10°(337x [0°7)

= 8.4 x 109 mol g/(s)(g catalizador)

En este ejemplo, la resistencia externa a la transferencia de masa liquido-
particula es relativamente pequefia; (C, o, = C; 0,)/Cr 0, = 00524 = 0.02 0
2. %. Paa e &0 particular, ® podtian heber Usdo las concertraciones glo-
bales en la Ec. (A), para calcular la velocidad. Esto se debe a que la velocidad
intrinseca es baja.

B. Se puede aplicar la Ec. (B) para evaluar la velocidad de transferencia del
oxigeno del gas al liquido. EI coeficiente (k. 4,),, esta determinado por la Ec.
(10-56).

0.11 0.40 ,
(kLa,)o, =21x10" 4(7)(W (69)' 2

=0024s"!
Otnvee e e coeficee & aprodmechmente de dos Gdeness de megnind
inferior a k,g,, Tanto k, @, como kg, serian mucho mayores con las velocidades
G louido nés ales qe romemee &€ uen en los reacores  percolados in-
dustriales. La concentracion de oxigeno en el gas a 67 atm y 252  °C es®

Po, _ 021(262)
R,T~ 82(525)

La constante de la ley de Henry es H, = 0.89 cuando el volumen de gas de
oxigeno puro se mide a25 °Cy 1 atm. 0Para Po, = 0.21(26.2) = 5.50 atm y /=
2 °C,

C,: 1.3 x 10_“ mol g/cm’

35( 2
Ho, =09 5757

=278 moI g/(cm? gas a 5.5 atm, 252 “C)
mol g/cm? de liquido

92 La presion de vapor del agua a 252 o es 40.8 atm. Por consiguiente, la presion del aire a 67 gy de
presion total (suponiendo que ¢$té saturado) es 67 = 40.8 = 26.2 atm.
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Entonces, en base a la Ec.(B)

X 1074
No, = W4 IR -%x 1077

=0.024(4.59 —0.02) x 10-5=11x 10~-¥md g/(s)(cm)’

En tmincs e vaors por wickd b mesa e cafalizador, esto comesponce
a 1.1 x 10°3/ps = 9.4 x 10°7 mol g/(s)(g catalizador). Puesto que esta veloci-
dad es mucho mayor que la velocidad de reaccion, rg, en la superficie de la
particula, la concentracion de oxigeno en el liquido tenderia a aumentar en esta
posicion en el reactor. Este hecho fue observado por Levec;® la concentracion
de oxigeno en el liquido aumentaba en la direccién del flujo del reactor. En un
eddio  similar™ paa ko oxideodn dd aido fomico, qe e més rida, la velo-
cidad intrinseca resulté mucho mayor. Para esta situacion, la velocidad de em-
pobrecimiento de oxigeno en el liquido debida a la reaccion, fue mayor que la
velocided cb tansferencia e gps dl liuido en agures partes o reactr S db
servo también que C, g, disminufa en la direccion del flujo a través del reactor.
Ademas, en este caso, la diferencia de concentracion (G, p, — Cp.), resultaba

importante, lo que contrasta con los resultados de este ejemplo para la oxida-
an de &ido achico.

Pieso e e padmeto petinene que afeda a la tansferencia edema e mesa
en los reacores e lecho percolador s el produco de ure dea &l como de un ooefi-
ciente, por ejemplo, k.a.,las numerosas caracteristicas de flujo y geométricas son
tan importantes como las propiedades fisicas del sistema. Por consiguiente, resulta
dificil obener condlusiones fimes aceta de la imporencia de la transferencia exter-
na de masa. A valores de velocidad baja para el gas y el liquido con particulas
catalficas pequenes, todo indica e kia, & mor g K.a., por lo qe el transporte
gas-liquido tiene un efecto mas pronunciado sobre la velocidad global que el trans-
porte liquido-particula (véase el Ej. 10-9). Para particulas grandes, en las que g, se
reduce, el transporte gas-liquido y liquido-particula puede tener una influencia casi
equivalente.%

Orcs b los posbles siemes e operacin b los lechos  percoladores consisten
en fiujos e g y liquido hecia amiba a contracomiente y en comienteS  concuTents.
Las medcdones paa flujos concumentes oo velocidaces similares v para el misTo
tipo de reactor y de particula, muestran los mismos valores de  (k.a.) para velocida-
des de flujo bajas. Para flujos hacia arriba, los coeficientes aumentan con la veloci-
dad de flujo del gas; para flujos hacia abajo, la velocidad del gas tiene poco efecto.
Aungue existen pocos datos en condiciones comparables, parece ser que los coefi-
cientes gas-liquido son mayores para un flujo hacia arriba que para un flujo hacia
abajo, en especial cuando se trata de flujos altos. #Para un flujo a contracorriente,

$3op. cit.
HS. Goto y 3. M. smith, AJChE J., 21, 706 (1975).

¥ v. specchia, G.Baldiy A. Gianetto, Prog. 4th Jnt, Symp. Chem. React. Eng.,Pag. 390, Heidel-
berg, abril, 1976,

WS Coto. J. Levecy J. M. Smith, Jnd. ENg. Chem. Proc. Des. Dev., 14, 473 (1975).
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k. a, es inferior al de la operacion de corrientes concurrentes, excepto para velocida-
des de flujo altas.

No hemos considerado el efecto de las diferencias de temperatura entre el gas y
el liquido, ni entre el liquido y el sélido, sobre la,velocidad global de los lechos per-
coladores. En muchos casos, estas diferencias son despreciables, pues los efectos
calorificos son pequefios. En el Ej. 10-9y otros ejemplos relacionados con la oxida-
cién de contaminantes, las concentraciones son tan bajas que el calor desprendido
debido a las reacciones es despreciable, aun cuando los AH. (calores de combustidn)
son altos. De la misma manera, en los procesos de hidrodesulfurizacion, las con-
centraciones de los componentes de azufre en el liquido son tan bajas que se ob-
tienen operaciones casi isotérmicas. No obstante, y a diferencia de la situacion en los
reactores de suspension, @. es pequefia para particulas grandes. Por consiguiente,
para concentraciones y calores de reaccion altos (por ejemplo, el hidrocracking de
fracciones de petroleo), pueden existir diferencias de temperatura importantes entre
el gas y la particula.

PROBLEMAS

10-1. Paa ilsta o ek & b (e
H doidb & afe an n ciadr ¢
1o,

Pesores  pacides  gtnks

P

\Boockd b masa \&oockd 1o, Ty

Ib/(h)(pie’) SO, SO, 0, moles g SO,/(h)(g catalizador)

514 0.060L 000668 0201 0.1346

k) 0.0599 0.00666 0 0.1278

pI 0.0603 000668 ol 0.1215

W 00603 0.00670 ol 0.0956
B mor orsse e un kdo fio de ganes diindios ck Yo X Y Mg Lo pestn fle e
790 mm & Hy. B Bea eera & bs patiuks cadlfics em ce 512 pies?/Ib, y e paino no
prede d ineir & ks s ¢ dmm Clk kb deeca ¢ peioes pacdes
emelafasedelgasgﬁﬂyla&perﬁdedel(ﬂdizatrmael SO, a cada velocidad & masa

(Qué odisoes pueden deee con gD a b ipoER & b disn edre?

Desprecie  ls  diferercis ¢t B

102 S fn medido ks veloockos toidkes b odkddn B SO, an wn cadlzador e pleti-
no impregnado en la syefice exeor e granulos oiindicss & aimma & Yo « ¥ Pg L
(s ® cimetn en un et dlferercil que coss e un o &8 2 plg B DI empacado

on granulos cadiioos La \eoood spefiodl & masa okl mezcla recoree fie e 350

Ib/(h)(pie?). A una conversion constante de 20%, con un lecho de 6.5 mol % de SO,y 43.5
ml Wo@ambsﬂmhhsre&%como&mﬁmamﬂmmmsmm

fie e 790 mm e Hy Cosidiee que bs popectds & b mexcla sn ks & aie, exgd

para el nlimero de Schmidt, que es de 1.21 para el SQ,,
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t.°C 350 360 380 400 420 440 460 480 500

L]

Ty moles g SO,,’ 00049 000788 0.01433 002397 0.0344 0.0514 0.0674 0.0898 0122
(hNg  cadlzchr)

(a)Siséb$LsakatHBa46Jy5(D oC ¥ ® Cyretaa b resderch a la difusién,
coudl @i boewgd & activacion mrert?  (b) Calculando (G — Gso, 2 \ais  temperaturas
y usando los cos ok b bl etime la vetkha ewga B adveddn paa la combinacion
k poess b akoon y b ron en bk pefce cddlica Desprecie s s e

Epeaa eie d g god y la spefie  cadlfia

103 Peip kb vdood toF b recdtn pra kb odkdh o SO, o wdins & g

gad a 20% & conversion Y 480 °C. H b & ks covidoes caregpoon al Pob. 10-2.
La veoodd en ko syefice cailfia s« debe ol con ks Ecs (G yH) &5 %2
ponga condoones ioBMics L cosrks b e e a 480 °C M

=-0.127 (atm)*? (h)(g catalizador)/mol g
B = 15.3 (atm)*}h)(g catalizador)/mol J
K = K, = 73 (atm)''?

Calcule &MEn b relacion 4 ¢ h \eookd o y evaluada & oonddones glokekes
10-4. P {as oo o Pob 102 pedp la dieech & e ete d ¢S
global y la superficie del granulo a350*Cy a 500°C.

D la iz b ks suposiciones BBmics qe ¢ hden en ks Pos 10-1 a 10-3.
10-8. {(a) Estime la diferencia mdxima de temperatura T,=T} para una reaccion catalitica
i pa b od

AH = -20 000 cal/meol g
€, = 8.0 cal/g mol (K)
P = 2am
7, = 4713 K (200 °Q)

La fraccion molar de reactanteen el gasglobales 0.25.{#) Silaresistencia externa a la difu-
sn 1o ook, SO Qe C—C=G/2, ;cudl serael valorde T, = 7,7

10-6. Lareaccion H, +%Q0,— H,0 & wifa & un chizzdr & petino sotre limina a

Empas ks De awetb con ks invesigrdoness e Maymo y Smith,?” o o8 k
i, e moks g O,/(s)(g cadizady), en b yefice calficy estd dah por

r =0327(po, )0 4% ~ 32302

donde  Po, &8 e amisferss y Ten gads Kein
(a)@hbhmmmmmmunpmdelremmlednempacadodn
& ks oondoons goss

T, = 373 K (100 “O)

p, = 1am
(Po ) = 0.060 atm
(Py) = 0.94 atm

vy A Mymoy L M ST, 4fChE J.,12, 845 (1966),
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(Se pueden ceyecer bs msdUes edres a B tadecR & mi y ¢ a?

B dimdo y l masa e los génuos catalfioos no porcsos ean 186 ¢m y 20 g y la wvelo-
ockd apeficd e masa el o e g es 250 1b/(h)(pie?). En edss covidones difusivi-
dad molecular del oxigeno en el hidrdgeno es, en forma aproximada, de 1.15 cm?/s.

Las popeckcss e la mezcla g Sn esoAmee igeks a bs & hiddgpo
(b) Determine la relacion yde la velocidad total a la velocidad evaluada en las condi-

s o g gl
07 & ewb k iomeizdn cllia & nhuag

"'CAHW(‘]) = i'C‘H 10(9)-

e oun e b fjo Bpon b boodoio en d ol o clbizdr e dposia e ks paes
¢ tho diindico. Al redor @ dimea nbuao o @ forma e g a una veloodkd
unifome e F(noes  1b/h) y kb todicd ol ssema qna koEmicamene. Suponga e
woolkd & modn en l pafice cadica e b pive atn e irevesbe e acuerdo
con la eqesn

r = kC
donde r es la veloockd e formedn e kobuno, en moles Ib/(h)(pie? & wpefice & tho)
y C & h onmtedn spefidd ¢ ntuao en moles Ib/pie?.
(@) Supingase que la veloochd b tarsenca e mesa reciel Bl g gobd, Sedb C h
aetan & n-CHy,, a b ped ctdia y Clawmnmequumﬂal coe-

ciente & tadeevh e mas k," pes por hoa Obtenga una eqen paa ko oner

sn c nbeo en Bmins &l lgid oFl reecr Loy o caichos que & requean

la Bpedia e & T°R y b psin s p ancskeas

(b) Swponga que la reskEnoa a b teskece redel B mas e cegrecee (Qué fr
m tomaria h ewdh & b anesa?

© Suponga qe e modelo e fijo BN no es validb b a qe kb difien ad &

imporarie.  Llamemos D, a h digvkd e en'direccion @@ Las demds  condoones
coresponden & ks e pare (a). Obtenga wna exeon cuya meoon & b onesn o

mo frdn & B bgiud B medr y b oes catieds que € rEqUiean

(d) Clok la anesn & nbeo a b sk & redr a pati &b b ewadn obteni-
Gehpe (@) yk ks oddns

k = 446 pies/h

d =6 plg
t = 500°F
p. =1 atm

F = 20 moles Ib/h
Longitud del reactor L = 10 pies

Clode ademés b convestn a patr &k eueotn devech bl pak (O, usando los chis

aeioss Yy Dy/ul = 006 B vl & D,/ul ook a wn gab & dgeen ik
medio.

10-8. Rt ks pats (@ a(© ¢ P J0-7 paa un rcdn mestke & ping
orden. Se sugiere escribir la ecuacion de velocidad en términos de la concentracion de
guiiio & o, Mugstre  tambign 2 forma en que e cometaodn esB reboonach

o koo & eqiio K

10-9. En la Sec. 10-5 se discuti6 la isomerizacion catalitica del hexano normal a
2mdipgtro y - 3-metilpentano. S evalld o e ok b taskevh edrm ¢ mas whe
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h ckdvibd spmetd qe ks eaooes onsves e ieesbes y e pimer o
n En ek problema £ Hed crscbar kb osteon rdise e una onfia mvesbe &
pimer ooen Deduzca una eqesn paa la sedvidd o 2mebeo con Eped d
3-metilpentano, en condiciones isotérmicas y para concentraciones globales del fluido de
(CA Gk Y (Ce)y - Byree o mh en #mins & ks s constries & velodicdl dlreda

mmradm ky Y kj, s comesponcienes oorseris k- ecpiibrio K,y K,y ls ofioers
G tasbeca e mia ete e fud god y la pafie cadlfica
1040, Imagine QB la odchcidn cailfica ( V,05) o refeo puede csobie en forma

groximada por medio e ks S medoes (0 bebk) paaks e imeversbis

C,H, C,H,0, (anhidrido ftalico)
k3
C,oH; = 10CO, +4H,0

Suponga que s eegis B adfvedtn b las dos mines e pimr an gn E -
kd/mol y E, = 167 kJ/mol. Para la reaccion 1, AH, = -3770 kd/mol y para la reaccion 2,
AH, = 40 kJ/mol. En un punto & un recr ¢k kdo fio, b difeda & EpeEUEs
gie b paia cadica y b e e & 15 K sob b evpam & gs 620 K
Edive qf gab & err & podcda en la geovickd ol artidico ftalico on ey
D d dodb b abom S ono ® tomara en o o eod b la e a b tadBEa
k oo ete d gs y h patua
10-11. Suponga que edde una dfeence & Empedus ete e g god y ko upefice
clia.  ;Como @b k- ecucion obtenida @ ¢ Pob  10-9? ;Cuéles In bs caniickoks
adooreks que EdEn que oee paa el e e i comportamiento  no 1soteér-
mico?
1. A Estime ks coefideres b tasfeca B masa y e o gspatol B oo @S
(wyes propeckcks sn s o aig) a 373 K y 1 am que fue por un kdo fio (flecdn ¢k &
pecics veos = 040 ¢k 0002 m (% g & patoks eférics La veloocd apeficel ok
msa o gs e 147 kg/(sm)? o 03 1b/(s)(pie)®. Compare edrs cocfioerkes con ks & un
ko fudficah (feccin e eyedcs veds = 0%) e pats con un cEmeio  prome-
dok8x 10°m (170-200 maks) La \eoochd spefioel e masa es 029 kg/(s)¥m)* o 006
1b/(s)(pie)?].
B Compare también ks \doothoks b tansfereca b masa y b cdor por wcd
volumen o ko por wickd & fler otz (Ac 0 AT), pa ls s ks
C Suponga qe ks patcuss sn un cddizadr pr um kEdn qe € weifica en
apafe e®m a una \eodchd e 30 x 107 (md g & podd  obtenido)/(s)(g i
d) B clor b eaotn e AH = 0 000 clfmd g b podco). Edime ks dieecs &
temperatura y concentracion (C,==C, y Ti==T;) para los dos lechos.
DComenteahelamﬂmmksefmammmmasaym‘aemwmm
b voockd miEl B mecdn prR ks ds kdes
15 En d E 106 e A € obtivo una exedn pa la faodtn & componente A (¢
% dimn & s bubs degas qe ® coan a taks & uma ar L & liido. No hebia
una e odich pese Deduzca awa una ecuacion mis ol qoicae d a0 b butw
Bk g qe e doen a tads B e weEn k& patuks Dids whe s e ® abkr
te A. Es o, ® tal cb e uma eqresn e (py — pu)/py & fudn & tenyo. S
pnga qe l akooin fica e ks patcdes s e muy rpck La akoon corepon
de a una isoterma lineal, n=KC, donde ses la concentracion adsorbida de A4, mol g/(gde
patis)  Suponga  Bbén qe ¢ codfioee & veloockd k.a. & mucho mayor que ke,
por lo que Cy=mC,= 0. La masa b ks patiues en la 3gEEN & m, (g/cm?® & liquico)
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Tooks ks demds concidones son ks a ks B 106 El liouido b la suspersitn e
ben mezclado y ks hutups & devan por spaach con un o Bph a s & k suspen-
sn A e paree sbe e o lipido y b veiedin e C: & Gk drak d tem
po b rsbda B una  bubuip

Demuestre que la expresion obtenida se reduce a la Ec. (H) del Ej. 10-6 cuando no hay
pariculss s pess
10-14. Estime el coeficiente de transferencia de masa k, para burbujas (d, = 1.0 mm) de
hidrégeno puro que ascienden por un liquido no agitado (g =2.0¢cps, o, = 0.9 g/cm?). El
sistema estd a 150°Cy 5 atm de presion.

Estime también el valor de k, cuando el liquido contiene particulas cataliticas de 100
malks. La cersckd b les patioks e 18 g/em® y l ditsvid B hiddgeo en el liguido
es 6 x 105 cm?/s. La disipacion de energia tiene una velocidad que, al calcularse con la Ec.
(10-43) resulta en un valor de 2.0 x 10* erg/(s)(g de liquido).
10-15. Sl woockd itfeca b hdoggeon en e oo cadliio e muy R pra s
ondooes o Pob 1014 cdode ko veoochd oAl b hidegredtn T e s Sk
(S5 (ue omeondn ana concrleon crsae b butus B (s (@ =30 cmYya
ks squiens  ooeteconss b pafdes cdlfics La colbiid l hdégpo ed
liquido es tal que C(C;),=10a150°C.

(a) a./a, = 100 (alta concentracion de particulas)

(b) a/q, = 10
(c) a./a, = 2.0 (baja concentracion de particulas)

i S kb voodd & hdopreon en e cadlizdr puede repesnae por medio &

Ec.(10-33) wn k = 0000 ¢m/s, ;jcudles sn ks \eooddks ks cb oo en ks s o
sos del Prob. 10-15?

0, Se W un mcr b BOR con ageddn oo que tambign opea como  SpEE

dr (B b Fg  10-15), pea etder l reecdn heterogénea ente Al po (e 1) y
d ek B, qe A dedd en B e 2 (e @rbén e liouich). La e 2 oofere diok
WE U chizdr y e mche B, stb b teS s conpkamee mises  ene

si. Sn emtagg, ni ¢ diohen, ni o cllzado, ni el recee B, ni s podos & b e
an on Dlbkes e la e 1. B mr gqua sEmamee a 25 °C y a 2 mpedug
A fere us whbiiced limieck en la foe 2 B 27 x 10 g/L. La f 2 e pesE &0

2
d e en foma & bubups deess en b e 1 (e o) Las dos foss @ gpaen
o od separador v la e 1 © o Desprecie la reecotn que ® weiia en o gmady
B eector fee un buen ek peo e movimiento drto e s butus & k fe 2
s imidee a dimner kb oA a la tadRenda e masa en el ineior B bs butw
Bs Suponga que esB resencR a la tadfeeda b masa e covebech en una pelicula
(Hoph e @ b iniefoe e ks fs 1y 2 y que eda resecl depende en o grado
ot b fesEcR B mas k, (b en d dm inpfcd & ks bubue) En
bee a mediciones ioependines b tarshrech b Mg ® efia que B SR a B
aon dro & ks butus kb la e 2 & T5% b la reseoa Al (@ R terseETR
masa més a la mecodr) En un ejemplo prcion, e sk pod corepodr a uma ree-
on & doohibdtn catalizada por un fe &k
A Deduzca wna reloidn et | conoenteoiin Cy, @ B on la come b adlimeritn
y o h & podd (oeke H seab) ¢ b ke 2 (oEtd - G).
B En un edo b doohibodn b ek sk (b recdr & e s siuents
datos:

Velocidad de alimentacion de la fase 2 = 0.2 ¢m3/s
\olumen total del liquido en el reactor = 1500 ¢m?
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Recirculacion (e 1)

N 4
A o
m Separador
Reactor’
| Fl] | L
Aimezon (e 2)
v
Poddo (e 2)

Fig. 10-15 Sistema reaccionante liquido-liquido (alcohilacién), para el Prob. 10-17.

Fraccion de volumen de la fase 2 en el reactor = 0.24
Ca,=0.02g/1, (corriente de alimentacion)
C, =0.0125g/L (corriente de producto)

Coke e valor & la cose e veloockd e reecoion kp, o patr b esos cis

Notas
1 Suponga que kb reon e B segundo adn e inevesble
A + B - productos

2 la cosckd fiopich & ceuea e bs fs no Ve Sonificabeee con la rEacon

3 Suponga que ® esablece un equiliio en la inbfese b ks s 1y 2

10-18. Como ejemplo & o tadfeeca edma & masa en redoes  cadlfioos ook

€ In e b aEeEn (s fs) & régimen oo (en mezclado) en el que % akor

be levadhco cb una olddn awm usindo patiks b cabtn atvedb a 2 °C.
Uno b s métodos pea eeler d codfioere b tarsBenca b masa k., O liuido a la

qpefice & la patiods, oosde en medr R ane b EpesR cuando € itodee we puk

son fuon e ¢ D 5()]dasinmcbbsnzakmbm la dmron & mc

tor B sema © pek i on e Souene  degama

T Pulsacion de entrada > Curva de respuesta
C I :
LI i e B e
DIPTSR O
O
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Paa este sistema quimicoy para los tamafios ¢ particula edkds @ puede apmer e d
oD b koo e irreversible y & pime adn, por b qe la v intragranular a
la difusion es despreciable. ES decir, el proceso total de adsorcion depende Unkamente del
proceso B tarsEca edema b masa k., em/s) y & b ‘eodhd intiseca B ackodn
(k, cm®/(g)(s). No hy fe gaseosa presere

A Usando la nomenclatura (¢ € detalla posgomeE dep s ma d
mmeo () Y s (up) momentos e @ ana b reguesh Escs momentos @ cefien
omo

Pk
Hy = m,
hic
Ha m,
donde
ae
m.-(-l)'lim'—fr‘—); n=0 1 2
10 ds

Y C(s) €s ¢l laplaciano de C(0). Para n = 0, d"C(s)/ds" = Q).
B. Se determinaron valores experimentales del primer momento a partir de la curva de
respuesta medida usando la ecuacion

! Ct dt
iy 8
[“car
0
En b sk thh £ metn estos FuEds eqaiveds ma  dieks tamafios &
particula de carbdn activado.
Datos experimentales a 2§ oC
r, X 10’ Py (i/u} - 1/r) x 10°
micras g/an gem® ()
kY 0471 09% 209
14 0.940 0956 294
) 0.940 0.956 149
m 0.940 0.956 13
» 0.940 0.956 0818
En bee a efos s vy 2 ks epeioes dinds e b pae A, Gk ¢ vdor numérico
dek.

C Tae un diagama & ks anes & ek (Qompadhes) R
1. Una adsorcion irreversible
2. Una adsorcion reversibk
Ue b squee  romenddua
A = intensidad de la pulsacion de entrada. La pulsacidn de entrada se define como C-=A
g(ag, donde §(y) es la funcion delta de Dirac; G = ommteoh ¢ b plon & et



