13

DISENO DE REACTORES
CATALITICOS HETEROGENEOS

Nuestro objetivo en este capitulo consiste en predecir el funcionamiento de los reac-
tores heterogéneos de gran tamafio, usando la cinética y las velocidades de transpor-
te desarrollados en los Caps. 9 a Il. No es necesario volver a considerar los procesos
individuales de transporte dentro y fuera del granulo catalitico. En el Cap. 12 se re-
sumieron los métodos para combinar estas etapas con la cinética de las reacciones
quimicas y obtener asi una velocidad global. No obstante, el Ej. 13-2 vuelve a
ilustrar cémo se pueden combinar estos procesos individuales para predecir la con-
version en la totalidad de un reactor de lecho fijo. El principal objetivo consiste aho-
ra en usar la informacién de velocidad total para evaluar la composicion del efluente
de un reactor con un cierto conjunto de condiciones especificas de disefio.! Las con-
diciones de disefio que deben fijarse son: la temperatura, la presion y la composicion
de la corriente de alimentacion, las dimensiones del reactor y de los granulos
cataliticos, y los datos de los alrededores que permitan evaluar el flujo de calor a tra-
vés de las paredes del reactor.

Tal como se sefiald en el Cap. 1, uno de los reactores cataliticos méas comunes es
el del tipo de lecho fijo, en el que la mezcla reaccionante fluye continuamente por un
tubo empacado con un lecho estacionario de granulos cataliticos (Fig. 1-42). Debido
a su importancia, asi como al hecho de que se dispone de bastante informacion sobre
su funcionamiento, este tipo de reactor recibird considerable atencion. En este mis-
mo capitulo se discuten mas adelante los reactores de lecho fluidificado, de lecho

I R. H. Wilhelm [J. Pure Appi. Chem., 5,403 (1962)) describe un procedimiento de disefio g priori pa-
ra lechos fijos, en contraste con el método de una sucesién de reactores experimentales cada vez mas gran-
des. Este resumen incluye relaciones entre las velocidades intrinseca y total ¥, al mismo tiempo discute los
efectos de los procesos de transporte externo e interno descritos en los Caps. 10 a 12. Ademas, existe tam-
bién un resumen muy completo de los desarrollos mas recientes en la teoria y el disefio de reactores:
“Chemical Reactor Theory”, Leon Lapidus y Neal R. Amundson (Ed.), Prentice Hall, Englewood
Cliffs, N. J., 1977. Véanse en especial el Cap. 6 sobre el diseflo de reactores de lecho fijo, y los Caps. 10y
11 sobre reactores de lecho fluidificado.
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percolador y de lechada o suspension. Algunos de los métodos de disefio que se estu-
diaran, también son aplicables a las reacciones no cataliticas fluido-sélido. En el
Cap. 14 se consideraran la velocidad total y las relaciones conversion-tiempo in-
tegradas para reacciones gas-solido no cataliticas.

Solamente se discutiran los reactores que operan en un estado seudoestable; es
decir, los métodos de disefio que se presentan son aplicables cuando las condiciones
tales como la actividad catalitica, no cambian significativamente en intervalos de
tiempo del orden de magnitud del tiempo de residencia en el reactor. En la Sec. 13-7
se incluyen algunos breves comentarios sobre condiciones transitorias, pero éstas se
refieren a cambios de un estado estable a otro.

REACTORES DE LECHO FIJO

En las Secs. 13-3 a 13-6 se consideran métodos cuantitativos de disefio con una
complejidad creciente. Sin embargo, es conveniente proceder primero a resumir las
caracteristicas de construccion y operacion de los reactores de lecho fijo.

13-1 Construccion y operacion

Los reactores de lecho fijo consisten en uno o mas tubos empacados con particulas
de catalizador- que se operan en posicion vertical. Las particulas cataliticas pueden
variar de tamafio y forma: granulares, granulos compactados, cilindricas, esféricas,
etc. En algunos casos, especialmente con catalizadores metdlicos tales como el plati-
no, no se emplean particulas de metal, sino que éste se presenta en forma de mallas
de alambre. El lecho catalizador consiste de un conjunto de capas de este material.
Estas mallas catalizadoras se emplean en procesos comerciales para la oxidacion del
amoniaco y para la oxidacion del acetaldehido a acido acético.

Debido a la necesidad de eliminar o afiadir calor, no es posible usar un solo tubo
de gran diametro empacado con el catalizador. En su lugar, el reactor debera cons-
truirse con cieto nimero de tubos engarzados en un solo cuerpo como se ilustra en
la Fig. 13-1, El intercambio energético con los alrededores se obtiene circulando, o
algunas veces hirviendo un fluido en el espacio que hay entre los tubos. Si el efecto
calorifico es considerable, los tubos de catalizador deben ser pequefios (s han llega-
do a emplear tubos hasta de 1 .O plg de diametro) para evitar temperaturas excesivas
en la mezcla reaccionante. El problema de la decision del diametro del tubo y, por
tanto, cudntos tubos son necesarios para una produccién dada, constituye un obs-
taculo importante en el disefio de estos reactores.

Una desventaja de este método de enfriamiento es que la rapidez de la transferen-
cia de calor al fluido que rodea a los tubos es constante a lo largo de todo el tubo, pe-
ro, casi siempre, la mayor parte de la reaccion tiene lugar cerca de la entrada del tubo.
Por ejemplo, en una reaccion exotémmica, la velocidad serd relativamente grande a la
entrada del reactor debido a las altas concentraciones de reactantes en dicha zona. Y
serd un poco mayor a medida que la mezcla reaccionante se desplace a una corta dis-
tancia dentro del tubo, debido a que el calor liberado por la alta velocidad de la reac-
cion, es mayor que el que puede ser transferido al fluido enfriador. Por tanto, la
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temperatura de la mezcla reaccionante aumentard, dando por resultado un incre-
mento en la velocidad de la reaccion. Esto continuard a medida que la mezcla se
mueve hacia arriba del tubo, hasta que la desaparicion de los reactantes tenga un
efecto mayor sobre la velocidad, que aquél que representa la temperatura. Siguiendo
por el tubo, la velocidad disminuira. La cantidad menor de calor obtenido puede
ahora eliminarse a través de la pared, dando por resultado que la temperatura dismi-
nuya. Esta situacion conduce a un mdximo en la curva de temperatura en funcion de
la longitud del tubo del reactor. En la Fig. 13-2 se muestra un ejemplo de un reactor
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Fig. 13-2 Variacion en el perfil de la temperatura con el tiempo de operacion en un reactor

de lecho fijo para la sintesis del amoniaco. [Reproducido con autorizacion de A. V. Slack, H.
Y. Aligood, y H. E. Maune, Chem. Eng. Progr., 49, 393 (1953).]
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de la TVA* para la sintesis de amoniaco. Este tipo de temperatura maxima (punto
caliente) es caracteristico de una reaccion exotérmica en un reactor tubular (Cap. 5).

Como se menciond en los Caps. 1 y 5, pueden emplearse otros medios de
enfriamiento ademas de circular fluido alrededor del tubo catalizador. Dividir el re-
actor en partes, con interenfriadores entre cada una de ellas (véase la Fig. 13-3), es
un procedimiento de uso comun. Otra posibilidad que ha trabajado satisfacto-
riamente para reacciones con una cantidad moderada de calor de reaccion, tales co-
mo la deshidrogenacion del buteno, consiste en agregar una gran cantidad de un
componente inerte (vapor) a la mezcla reaccionante.

El método particular que se emplee para enfriar (o calentar) el reactor de lecho
fijo, depende de cierto niimero de factores: costo de construccion, costo de opera-
cién, mantenimiento, y caracteristicas especiales de la reaccion, tales como la magni-
tud de 4H. Por ejemplo, el calor de la reaccion en la oxidacion del naftaleno es tan
alto, que el empleo de tubos enfriados exteriormente es el tnico medio de prevenir
las temperaturas excesivas en el equipo de lecho fijo. En la oxidacion del didxido de
azufre, el calor de la reaccion es mucho menor y permite el empleo de depdsitos
de lechos catalizadores mucho menos caros y de gran diametro, que trabajan
adiabaticamente y se colocan en serie, con interenfriadores externos para eliminar el
calor desprendido. En la deshidrogenacion del buteno, el calor de la reaccion es tam-
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bién relativamente bajo, se suerte que no es necesario emplear tubos de catalizador
de diametro pequefio. Aqui es posible utilizar cambiadores de calor externos (la re-

accion es endotérmica y debe suministrarse calor para mantener la temperatura) y es
satisfactorio el disefio de un sistema que alterne las secciones de la reaccidn adiabati-

ca con intercambiadores de calor. Sin embargo, en este caso hay varias ventajas

auxiliares que podrian obtenerse afiadiendo un material inerte caliente (vapor de
agua) para proporcionar la energia. El efecto amortiguador de las moléculas de va-

por de agua reduce la polimerizacion del butadieno. Asimismo, el vapor reduce la
presion parcial de los hidrocarburos y se logra mejorar el rendimiento en el
equilibrio de esta reaccion.

Debe observarse que todos los equipos mencionados para el intercambio de
energia tienen como objetivo evitar las temperaturas excesivas 0 mantener un nivel
de temperatura adecuado; es decir, son intentos que se encaminan a lograr una ope-
racion isotérmica del reactor. La necesidad de obtener una operacion isotérmica se
deriva de muchas razones. Una de ellas se ilustra en el proceso de la oxidacion del
naftaleno. En este sistema es necesario el control de la temperatura para evitar la
oxidacion completa, esto es, la produccion de dioxido de carbono y agua en lugar de
anhidrido ftalico. Esta es una situacion comun en reacciones de oxidacion parcial.
La oxidacidn del etileno por medio del aire, es otro ejemplo de esta situacién. Otra
razon frecuente para evitar las temperaturas excesivas es prevenir la disminucion de
la actividad del catalizador: Los cambios en la estructura de las particulas del catali-
zador sélido a medida que se aumenta la temperatura, pueden reducir la actividad
del catalizador y acortar su vida util. Por ejemplo, el catalizador de éxido de hierro
de la reaccion de sintesis del amoniaco, muestra una disminucion de actividad mas
rapida cuando la unidad de sintesis se opera por encima del intervalo normal de tem-

peratura de 400 a 550 “C.
La razén para limitar la temperatura en la oxidacién del dioxido de azufre se ba-

sa en dos factores: una temperatura excesiva disminuye la actividad del catalizador,
segin ya se dijo; ademds, los rendimientos en el equilibrio se ven adversamente afec-
tados con aumentos en la temperatura. Este ultimo punto es de gran importancia pa-
ra explicar la necesidad de controlar el nivel de temperatura en la deshidrogenacion
del buteno. Hay otros factores, como las propiedades fisicas del equipo, que pueden
requerir la limitacion del nivel de temperatura. Por ejemplo, en reactores operados a
muy alta temperatura, particularmente bajo presion, puede ser necesario enfriar el
tubo del reactor para evitar el acortamiento de la vida del propio tubo.

El problema de la regeneracion del catalizador para recuperar su actividad,
puede ser muy serio en el caso de reactores de lecho fijo. En la mayoria de los casos,
el catalizador es muy valioso para ser desechado. Si la actividad del catalizador dis-
minuye con el tiempo pueden hacerse necesarias regeneraciones muy frecuentes.
Aun en casos en los cuales el costo sea tan bajo que no se requiera regeneracion, el
procedimiento de parar y arrancar el equipo para el cambio del catalizador puede ser
una operacion muy costosa. Si esto se hace necesario a intervalos frecuentes, todo el
proceso puede resultar antiecondmico. El limite econdmico exacto del tiempo re-
querido entre paros depende de los procesos en particular, pero, en general, si la ac-
tividad no puede mantenerse por un periodo de varios meses, el costo de paros y
arranques probablemente sera prohibitivo. Por supuesto, la regeneracion in situ es
una forma de solventar esta dificultad. Esto requiere uno 0 mas reactores adiciona-
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les si se quiere tener una operacion continua, aumentdndose el costo inicial de la ins-
talacion. Los sistemas de reactores de lecho fijo de mas éxito son aquéllos en donde
la actividad del catalizador se mantiene por mucho tiempo sin regeneracion. El reac-
tor de lecho fijo requiere un minimo de equipo auxiliar y es particularmente apro-
piado para unidades comerciales pequefias.

Para prolongar el tiempo entre regeneraciones y paros, el tubo del reactor debe
fabricarse de mayor longitud que la requerida. Por ejemplo, supongamos que es ne-
cesaria una longitud de 3 pies para aproximarse a la conversion del equilibrio con un
catalizador nuevo de alta actividad. El reactor puede construirse con tubos de 10
pies de largo. Inicialmente, la conversion deseada se obtendra en los primeros 3 pies.
A medida que la actividad del catalizador descienda, la seccion del lecho en la cual la
reaccion se efectia casi completamente, se desplazara hacia arriba en el tubo, hasta
que finalmente se llegue a desactivar la longitud total. Esta técnica puede emplearse
solamente con ciertos tipos de reacciones y ha tenido mucho éxito en la sintesis del
amoniaco.

13-2 Bosquejo del problema de disefio

La velocidad total de reaccion indica el grado de wverificacion de la reaccion en cual-
quier punto del reactor, en términos de las concentraciones y temperatura globales.
Para evaluar temperaturas y concentraciones, se formulan ecuaciones de conserva-
cion de la masa y la energia del tipo de las Ecs. (3-1) y (5-1) para el fluido que se
desplaza a través de un lecho de granulos cataliticos. La resolucién de estas
ecuaciones proporciona la temperatura y las concentraciones en cualquier punto,
incluyendo la salida del reactor. En el disefio de reactores de lecho fijo, se supone
que todas las propiedades son constantes en un elemento de volumen asociado con
un solo granulo catalitico. Esto significa que la velocidad total es la misma dentro
del elemento de volumen. Para resolver las ecuaciones de conservacion se pueden
usar dos métodos. El enfoque més comiin consiste en suponer que el elemento de vo-
lumen es suficientemente pequefio con respecto a la totalidad del reactor. Entonces,
la temperatura y las concentraciones se consideran como funciones continuas de la
posicién en el reactor y las expresiones de conservacion se transforman en
ecuaciones diferenciales. Este es el método que se usara en los ejemplos de este
capitulo. El segundo método” considera que el elemento de volumen (asociado con
un granulo catalitico) es una celda individual o etapa finita, dentro de la cual el
mezclado es completo y se obtienen asi propiedades uniformes. El reactor se visuali-
za como un conjunto interconectado de dichas celdas. Se supone que la transferen-
cia de masa y energia entre las celdas se verifica exclusivamente por el flujo del siste-
ma reaccionante de una celda a otra adyacente. Con este procedimiento, las expre-
siones de conservacién de la masa y la energia se transforman en una serie de
ecuaciones  algebraicas (de  incrementos).

Cuando existen gradientes de temperatura en el reactor, no es posible resolver
analiticamente las ecuaciones diferenciales o de incrementos. El proceso de disefto

1 El modelo de celdas de mezclado o etapas finitas ha sido descrito por H. A. Deans y L. Lapidus
[AIChE J., 6, 656, 663 (1960)] y por M. L. McGuire y L. Lapidus [A/ChE J., Il, 85 (1965)].
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requiere soluciones numéricas con procedimientos por etapas. Se hace necesaria la
computacion. El método se ilustra en las Secs. 13-4 a 13-6.

La complejidad del problema de disefio depende primordialmente del tipo (ra-
dial o axial) y la magnitud de la variacion de temperatura en el reactor. Los reactan-
tes suelen entrar al lecho catalitico a temperatura y composicién uniformes, pero a
medida que se desplazan por el lecho y se verifica la reaccion, el calor de reaccidn re-
sultante y el intercambio de calor con el medio circundante puede causar variaciones
de temperatura, tanto longitudinales como radiales. La severidad de estas va-
riaciones depende de la magnitud del calor de reaccion y del intercambio calorifico
con los alrededores. En el caso mds simple, la totalidad del reactor opera con régimen
isotérmico y no hay variacion de la velocidad axial en la direccion radial. La veloci-
dad total es una funcion de la concentracion exclusivamente. Ademas, las concentra-
ciones so6lo varian en la direccion axial. Se puede usar un modelo unidimensionai
para desarrollar las ecuaciones de conservacion de la masa, tal como se describe en
la Sec. 13-3. Algunas veces es posible aplicar una solucién analitica a la conversién
en la corriente de salida (véase el Ej. 13-2).

Es poco frecuente en la practica lograr una operacién isotérmica. Para ello, el
calor de reaccion debe ser muy bajo (como en las reacciones de isomerizacion) o bien
la concentracion de reactantes tiene que ser muy baja (como en la eliminacion de
contaminantes del agua o del aire mediante una oxidacion). Sin embargo, en los reac-
tores a gran escala, frecuentemente se logra una operacidn muy cercana a la adiabé-
tica. Este es otro caso para el que se puede emplear el modelo unidimensional, pero
se requieren las ecuaciones de conservacion tanto de masa como de la energia, para
describir la conversion en la direccion axial. El procedimiento de disefio se discute en
la Sec. 13-4 y se ilustra en el Ej. 13-3.

La dificultad mayor se origina cuando debe tomarse en cuenta la transferencia
de calor a través de la pared del reactor. Este tipo de operacion se presenta cuando es
necesario suministrar o eliminar calor a través de la pared, y la velocidad de transfe-
rencia de energla no es suficiente para aproximarse a la operacion isotérmica. Es un
hecho bastante frecuente en los reactores de lecho fijo comerciales, debido a su ta-
mano y a que las velocidades del fluido deben ser suficientemente bajas para lograr
el tiempo de residencia requerido. La presencia de los granulos cataliticos impide que
haya suficiente turbulencia y mezclado para obtener perfiles de concentracion y tem-
peratura uniformes. La concentracion, la temperatura y la velocidad total variaran
tanto en la direccion radial como en la axial. Se requiere un modelo bidimensional
para contar con una formulacion correcta de las ecuaciones de conservacion. En la
Sec. 13-6 se discute y se ilustra un modelo bidimensional relativamente simple. Se
puede lograr una solucion aproximada més simple cuando se supone que la totalidad
de la variacién radial de la temperatura estd concentrada en una capa delgada del
fluido adyacente a la pared del reactor. Entonces, con la suposicion de flujo tapén,
la temperatura serd uniforme en todo el radio del reactor, excepto por la variacién
dréstica en la pared. Ademéds, no habrd gradientes radiales de concentracién. Tal co-
mo se ilustra en la Sec. 13-5, para esta solucion aproximada se puede usar un modelo
unidimensional. El tiempo de computadora que se requiere para determinar los per-
files de temperatura y concentracion cuando se toman en cuenta los gradientes ra-
diales, depende del tipo de modelo bidimensional que se use. Este tema se trata bre-
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vemente en la Sec. 13-6. El método que se sigue en este texto de introduccion consiste
en ilustrar los conceptos con modelos relativamente simples, proporcionando las re-
ferencias para métodos mas avanzados.3

No hemos mencionado la caida de presion en los reactores de lecho fijo. En la
mayor parte de los casos, Ap es pequefia con respecto a la presion total, por lo que se
justifica ignorar sus efectos. No obstante, para reacciones gaseosas a presiones ba-
jas, la variacion de presion puede afectar a la velocidad total en forma significativa.
Ademas, se necesita el valor de 4p para disefiar el equipo de bombeo. La caida de
presion en lechos empacados puede estimarse con la ecuacion de Ergun.*

REACTORES DE LECHO FIJO ISOTERMICOS Y ADIABATICOS

13-3 Operacion isotérmica

En el Cap. 4 se uso el modelo de flujo tapon como base de disefio para reactores ho-
mogéneos de flujo tubular. La expresion que se usa para calcular la conversion en la
corriente efluente es la Ec. (3-18). Se vera que es posible usar las mismas ecuaciones
y ¢l mismo sistema de calculo para reactores de lecho fijo, siempre y cuando el com-
portamiento de flujo tapdn sea una suposicion valida. Solamente es necesario re-
emplazar la velocidad de reaccion homogénea de dichas ecuaciones, con la velocidad
total de la reaccidn catalitica y usar la masa del catalizador en vez del volumen del
reactor. En el caso isotérmico, las desviaciones con respecto al comportamiento de
flujo tapdn, tienen su origen en las variaciones de velocidad axial en la direccion ra-
dial y en la dispersion axial. La variacion axial de velocidad conduce a una distribu-
ci6bn del tiempo de residencia y lo mismo sucede con la dispersion axial. En el Cap. 6
se discutieron 10s efectos de estas desviaciones al comportamiento de flujo tapon
sobre la conversion. En los reactores de lecho fijo, estos efectos suelen ser pequefios
para las condiciones isotérmicas, por lo que las ecuaciones de flujo tapon son satis-
factorias. Sin embargo, en los reactores no isotérmicos, las desviaciones son poten-
cialmente altas y es necesario tomar en cuenta las variaciones, especialmente las ra-
diales. Por consiguiente, consideraremos primero la forma bidimensional de la
ecuacion de conservacion de la masa, para presentar después la version unidimen-
sional de flujo tapon que es la que suele aplicarse en condiciones isotérmicas.

En la Fig. 13-4 se muestra una seccién de un reactor catalitico de lecho fijo.
Considérese un elemento pequefio de volumen de radio r, anchura Ar y altura Az, a
través del cual la mezcla reaccionante fluye isotérmicamente. Supongase que la difu-
sion radial y la longitudinal pueden expresarse por medio de la ley de Fick, con (D.)

! Las principales referencias de estudios de disefio para reactores de lecho fijo son: V. Hlavacek y .
Votuba en “Chemical Reactor Theory”, Leon Lapidus y Neal R. Amundson (eds), Cap. 6, Prentice-
Hall, Englewood Cliffs, N. J. (1977); G. F. Froment, Ind. Eng. Chem., §9(2), 18 (1967); J. Beek, Adv.
Chem. Eng., 3, 303 (1962).

4S. Ergun, Chem. Eng. Prog, 48,89 (1952); D. Mehta y M. C. Hawley, Ind. Eng. Chem., Proc. Des.
Dev., 8, 280 (1969).
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y (D.) como las difusividades efectivas® basadas en el area total (vacia y no vacia)
perpendicular a la direccion de la difusion. El volumen del elemento, que es 27r Ar
Az, contiene tantos granulos cataliticos como el fluido que los rodea. La concentra-
cion de la fase fluida es constante dentro del elemento y se conoce la velocidad total
en términos de esta concentracion global del fluido. La velocidad axial del fluido re-
accionante puede variar en direccidon radial. Se describira como una velocidad de
flujo superficial local u(r), basada en el area total (vacia y no vacia) de la secciéon
transversal.

Ahora aplicamos la Ec. (3-1) para obtener una expresion de conservacion de la
masa del reactante en el elemento de volumen. El resultado en forma diferencial pa-
ra estado estable es

d oC 0 oC
b;(r(DE)'E) + r'a—z(—uc + (De)LE) —Tpsr =0 (13-1)

donde r, = velocidad total de desaparicion del reactante por unidad de masa del
catalizador
ps = densidad del catalizador en el lecho
u = flujo superficial en la direccién axial

Si las difusividades no son sensibles con respecto a ro z y el flujo no es una funcion
de z,%1a Ec. (13-1) puede escribirse como

STy - D =0 13-2
r ar + 6"2 u az + (De)L azz rppB ( )

Si la velocidad varia con z (debido a cambios de temperatura o del numero de moles
en la reaccion gaseosa), debe usarse la Ec. (13-1). Si la concentracion que entra al re-

( )(16C 62C) oC o0*C

Fig. 134 Elemento anular en un
reactor catalitico de lecho fijo.

u(r)

5 Estas difusividades incluyen las contribuciones molecular y turbulenta. En los lechos fijos existe algo
de conveccion incluso a bajas velocidades.

§ Este requerimiento se¢ satisface-cuando la densidad del fluido es constante; esto es, cuando prevale-
cen condiciones isotérmicas para una mezcla reaccionante en fase fluida, y condiciones isotérmicas y
constancia del flujo molar total cuando se trata de una mezcla de gases.
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actor es (4 y no hay dispersion axial en la linea de alimentacion, las condiciones
limite para la Ec. (13-2) son:

_, paraz = L (13-3)
dz
oC cuando z = 0 para

uCo = —(De)L(EZ‘)>0 +u(C)5 o todos los valores de r (13-4)
oC _ cuando r = r, para (13-5)
or todos los valores de Z

oC cuando r = 0 para

ar =0 todos los valores de Z (13-6)

Resulta instructivo escribir la Eg¢, (13-2) en forma adimensional, introduciendo

la conversion x y las coordenadas adimensionales r* y z, * basadas en el didmetro del
granulo catalitico:

Co~C

X = T_ (13-7)’
4]

r* = (—ir; (13-8)

o = 22; (13-9)

En términos de estas variables, la Ec. (13-2) toma la forma

1|1 ox *x  ox 1 x  rpppdp

" FE 0P T ok Pe ) Cou O W0
donde
lldp
Pe, = (13-11)
(De)r
udp
Pe 13-12
L= Do, (13-12)

La Ec. (13-10) muestra quela conversion depende del grupo adimensional de la velo-
cidad de reaccion 1,0d,/Cyu y de los nimeros de Peclet radial y axial, definidos por
las Eecs. (13-11) y (13-12).

Cuando la velocidad de flujo # varia con respecto a la localizacion radial, se ne-
cesitard una resolucion numérica de la Ec. (13-10) o de la Ec. (13-2). Las velocidades

T Para que esta ecuacion sea vélida en una reaccidn gaseosa, es necesario que no haya cambios en el
flujo molal total y que prevalezcan condiciones de operacion isotérmicas.
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axiales varfan con respecto a la posicion radial en los lechos fijos. El perfil tipico® es
plano en el centro del tubo, aumenta ligeramente hasta que se llega a una velocidad
maxima a una distancia de un didmetro de granulo de la pared, y después disminuye
rapidamente a cero en la pared. Los gradientes radiales san una funcion de la rela-

cién del diametro del tubo al del granulo. Excluyendo el valor cero en la pared, la
desviacion entre la velocidad real a cualquier radio y el valor promedio para la totali-

dad del tubo, es pequefia cuando d/d, > 30.

Se han medido? nimeros de Peclet radiales, y en la Fig. 13-5 se muestran algu-
nos de los resultados. Por encima de un numero de Reynolds modificado, dpG/u de
aproximadamente 40, Pe es independiente de la velocidad de flujo y tiene una mag-
nitud aproximada de 10. Tal como se sefiald en la Sec. 13-2, los dos términos que in-
volucran a los gradientes radiales en la E¢, (13-10) son generalmente pequefios para
condiciones isotérmicas. La tUnica formal® en que se pueden presentar gradientes de
concentracion es por medio de la variacion de la velocidad con r. Ademas, el valor
de Pe,, relativamente grande, reduce ain mas la magnitud de estos dos términos. Si
los despreciamos, la Ec. (13-10) Se reduce a

0x 1 Px  rppy d”—-O
éz*  Pe, (02*)  Cou

(13-13)

20 T T
[ Bernard y Wilheim |
10 v ey i
~__ T — = =tV 1
[N N Lo =
5 o6 s Tamafio del Tamafio de :
g hd tubo plg  particula, pig
— v 8 0.46
+ 4 | ) 5/32
- & 2 0.36
= 3 3 5/32
=~ 2 - 4 5/32
© 4 0.30
& 4 0.36
‘ | a8 4 0.58 | L

-10 20 40 100 200 400 600  Looo 2,000

(=2
(=]

Numero de Reynolds %q

Fig. 13-5 Correlacion del nimero promedio de Peclet, d.u/(D.)., con el numero de Rey-
nolds y dy/d.

8C, E. Schwartz y J. M. Smith, Ind. Eng. Chem., 45, 1209 (1953).

YR. w. Fahjen y J. M. Smith, AICRE J., 1, 28 (1955); C. L. de Ligny, Chem. Eng, Sci., 25, 1175
(1970).

10 Nétese que esto no es cierto’cuando existen gradientes de temperatura radiales. En tal caso, la velo-
cidad puede variar significativamente con r, y se presentan grandes gradientes de concentracion. Bajo es-
tas condiciones se usan los datos de la Fig. 13-5 descritos en el Ej. 13-7.
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0, en forma dimensional,

—uo+ (D.) 5z " Trp=0 (13-14)

Esta expresion todavia incluye el efecto de la dispersion longitudinal. Es idéntica a la
Ec. (6-43), excepto que la velocidad para una reaccion homogénea ha sido reempla-
zada con la velocidad total r,p, por unidad de volumen para una reaccion catalitica
heterogénea. En la Sec. 6-9 se resolvio la Ec. (6-43) en forma analitica para una ciné-

tica de primer orden, para obtener la Ec. (6-47). Por tanto, el resultado puede adap-
tarse a los reactores cataliticos de lecho fijo. La velocidad wm de primer orden seria

r, =kC moles g/(s)g catalizador) (13-15)

donde £, es la constante de velocidad para el catalizador en el lecho. La solucién de
la Ec. (13-14) es la misma que la de la Ec. (6-47), pero en lugar de la Ec. (6-48) tene-
mos

1/2
(De)L) (13-16)

B= (1 + 4kopp 2

Si la ecuacion de la velocidad catalitica no fuera de primer orden, seria necesario
proceder a la resolucion numérica de la Ec. (13-14) con las Ecs. (13-3) y (13-4).

Para utilizar la Ec. (6-47) o las soluciones de laEc. (13-14) para otras cinéticas, se
requicre la difusividad axial (D) , asi como la velocidad global. Se ha llegado a medir
(D,), tanto para gases como para liquidos fluyendo a través de lechos fijos. Los da-
tos experimentales de McHenry y Withelm* (para gases) y las predicciones tedricas?
indican que, para numeros de Reynolds superiores a 10, Pg = 2. Para liquidos,!
Pe, es menor, en especial cuando los numeros de Reynolds son bajos. Existe una
correlacion mas detallada!* que incluye la porosidad del lecho y el nimero de Schmidt.

La importancia del término de dispersion longitudinal en la Ec. (13-14) depende
de la longitud L del reactor, de la difusividad efectiva y de la velocidad. Para veloci-
dades muy bajas (Re < 1) en reactores muy cortos, la dispersion longitudinal puede
ser significativa cuando la conversion no es muy baja.'® Con otras condiciones, la
dispersion puede despreciarse. Entonces, la Ec. (13-14) toma la forma

dCc
—U— = TPy (13-17)

11 K. W. McHenry, Jr. y R. H. Wilhelm, AIChE J., 3, 83 (1957).

12 R Aris y N. D. Amundson, AICHE J., 3, 280 (1957).

13 ] J. Carberry y R. H. Bretton, AICAE J., 4, 367 (1958); E. J. Cairns y J. M. Prausnitz, Chem.
Eng.Sci.,12, 20 (1960).

14D, J. Gunn, Chem. Eng., No. 219, 153 (1968).

15 Los criterios usados para despreciar la dispersion axial en reactores isotérmicos y adiabaticos
pueden consultarse en Carberry y Wendel {AICHE J., 9, 129 (1963)], Hlavecek y Marek [Chem. Eng. Sci.,
21, 501 (1966)] y Levenspiel y Bischoff [Adv. Chem. Eng., 4, 95 (1963)].
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Multiplicando el numerador y el denominador por el 4rea de seccion transversal del
reactor se obtiene

dC
-0 v Tp0g

c c

Vo _L[rdC _Gotdx (13-18)
Q Pe'co fr PB co TP

Puesto que Fp, es la masa del catalizador en el reactor y GQ = F, otra forma po-

sible, que también es aplicable a una densidad de fluido variable, es la Ec, (12-2):

LN L (12-2)

Ip

La Ec. (1222) es la misma forma de la Ec. (3-18). La aplicacion de estas ecuaciones
al disefio de reactores es la misma que se estudio en el Cap. 4, como en el caso del
Ej. 4-7.

Ejemplo 13-1. Derive la Eec. (13-2) empezando con la ecuacion de conservacion
de la masa de punto (ecuacion de continuidad) para la especiej en el sistema reac-
cionante:
e v DVC)+V (Cy)=2r NG
=t = =V D¥C)) M=o (A)
donde  es la velocidad deproduccién de la especiej, mediante la reaccion i, por
unidad de volumen del reactor. Obsérvense las suposiciones involucradas.

SOLUCION: Para estado estable, (8C;/9t = 0. En las coordenadas cilindricas
de un reactor tubular, el componente radial de velocidad sera cero y podemos
suponer una simetria angular. Entonces, la divergencia del flujo especifico con-

vectivo de j es

.

V- (Cy)= % (Cjv.) (B)
donde v, es ahora la velocidad en la direccion axial. En coordenadas cilindricas,
la divergencia del gradiente dél flujo especifico de difusion es

D4~ "D’(aai)] e l"”e"%—f] ©

18 Para la obtencion de la ecuacion de continuidad de la especie, pueden consultarse referencias de tex-
tos de fenoémenos de transporte, tales como R. B. Bird, W. E. Stewart y E. N. Lightfoot, “Transport
Phenomena”, Pag. 556, John Wiley & Sons, New York (1960).



648

Ingenieria de la cinética quimica

Para una reaccion, y en términos de la velocidad global de desaparicion por uni-
dad de masa, 1,

Z Ii; = —PsTp (D)

Sustituyendo las Ecs. (B) a (D) en la Ec. (A) se obtiene

9
0z

eo(S2)]-Le s |+ pcm=om @

Finalmente, si las difusividades axial y radial no son sensibles a r o z y si la velo-
cidad no es una funcién de z, la Ec. (E) se transforma en

13C. &cC. ac; 92C;
0, 52+ S5 0= 0T+ pany = (F)

Esta expresion es idéntica a la Ec. (13-2) donde se usé u, en lugar de ¥, , para
representar a la velocidad en la direccion axial.

Hemos mencionado que en este capitulo se supone que se conoce la velocidad

total en base a los métodos de los Caps. 9 a Il. Es decir, la velocidad se ha combina-
do con las velocidades de transporte externo e intragranular para obtener la veloci-

dad total en funcién de las concentraciones y temperatura globales. Sin embargo,
quizé resulta util ilustrar como se combinan todos los efectos individuales de trans-
porte para predecir el funcionamiento del reactor. Para condiciones isotérmicas y ci-
néticas de primer orden, es posible obtener una solucioén analitica simple que repre-
sente con gran claridad el efecto de la dispersion axial, del transporte de masa
fluido-particula, de la difusion intragranular y de la reaccion intrinseca. Esto se hace
en el Ej. 13-2.

Ejemplo 13-2. Considérese una reaccion irreversible de primer orden que se ve-
rifica en la superficie interior de los poros de particulas cataliticas de un reactor
de lecho fijo. Suponga una operacion isotérmica y el modelo de dispersion para
una mezcla reaccionante que fluye a través del lecho. La concentracion de reac-
tante en la alimentacion es G . Obtenga una ecuacion para la conversion en el
efluente del reactor. ;Como se simplificaria esta ecuacion si:

(a) la resistencia a la difusion intragranular no fuera importante?

(6) la resistencia a la transferencia de masa fluido-particula (o externa no fuera
importante?

(c) la velocidad global estuviera controlada por la reaccion intrinseca en un
centro catalitico interno?

(d) la dispersion axial no fuera importante (condiciones de flujo tapdn)?
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(e) fueran aplicables tanto la condicion (c) como la (d)?

SOLUCION:
A. Reaccion intrinseca y difusion intragranular. La velocidad de la reac-
¢idn intrinseca por unidad de masa de catalizador es

r= k1C, (A)

donde la prima de C designa a la concentracion intragranular. La ecuacion de
conservacion de la masa en el interior de la particula (que se supone esférica) es-
td dada por la Ec. (11-46). Su solucion proporciona el perfil de concentraciones
[Ec. (1 1-49)]. Esto, a su vez, puede usarse y asi expresar la velocidad de reaccion
para la totalidad de la particula, x,, en términos de la concentracion C', (que es
igual a C) en la superficie externa dé la particula. El resultado de =, es la Ec. (1 1-
53), que puede escribirse como

|
rp=nklcs=iﬁs'

1 !
tanh 30, 3@,

‘klcs (11-53)

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

B. Transferencia externa de masa. El siguiente paso es expresar I, en térmi-
nos de la concentracion global; esto es, transformar la Ec. (11-53) a una forma
en base a G en vez de C,, con lo cual se obtiene una expresion para la velocidad
total. Esto se hace igualando la velocidad de transferencia de masa del gas glo-
bal a la superficie catalitica con la velocidad de reaccion, tal como se discutid en
el Cap. 10 (y se ilustro en el Ej. 11-8). Igualando las Ecs. (10-1) y (11-53),

kmam(cb - Cs) = rlkl Cs (B)

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

Eliminando C, de las Ecs. (11-53) y (B) para expresar r, en términos de C, se
obtiene

1
r C C
P = |dppy/Okm + Lnky )" ©)

C. Modelo de reactor. Para el modelo de dispersion, la expresion de la con-
servacion de la masa es la Ec, (13-14), con &, dado por la Ec. (C). Tal como ya se
hizo notar, la solucion de la Ec. (13-14) con sus condiciones limite es la Ec.
(6-47) con B dada por la Ec. (13-16). Por consiguiente, la conversion x en el
efluente es
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(E) =1-x
Co/s

- 48
- [ 1 uL
(1 + /3)2 cXp ‘ - % (% (1= ﬂ)"‘ (1= B)z eXp | — 5(%:)—1‘(1 + ﬁ)]
(D)
donde
1/2
p= 1+ ks %) ®

La comparacion de las Ecs. (13-15) y (C) muestra que la constante de velocidad
total es

I
0= F
T25 776k + Utk )
La Ec. (F) puede escribirse en términos adimensionales multiplicAndola por
d, Ps /u para obtener

k

kodypy [1 1]
—_—— =+ — G
u S + nA (G)

605k, , .
donde § = = pardmetro de transferencia de masa (H)

Pp
A= w—"; pardmetro de la reaccion intrinseca 1)
u

Entonces, B puede expresarse en términos de estos pardmetros y del numero de

Peclet , Pe, :
1 1\ Hu (D))" O T e O
1+4[< +—=) (-] = =) — ]
+ (S+nA) (d) w2 1+4(s+n/\) Pe, )

P

=

Finalmente, la Ec, (D) puede expresarse en términos de Pe

l-x=
4p
(T 7 By oxp [~ (L/d,) Pe,(T=A)] — (1= B)? exp [~ HL/d,) Pe (5 AT (K)

La Ec. (K) es la solucion buscada, que expresa la conversion en términos del pa-
rametro de dispersion axial Pe, y, a través de 8, en términos de S, A y el para-
metro de difusion intragranular (el factor de efectividad »). Obsérvese que el
producto L/d, (Pe )= Lu(D.) es un nimero de Peclet basado en la longitud L.
Esto indica que la importancia de la dispersion axial depende de la longitud del
reactor.
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(@) Si la difusion intragranular no es importante, el valor de 4 en la Ec. (J ) es

(b)

@

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

B=(1+4nA/Pe,)'” (L)

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

B=(1+4A/Pe,)" (M)

Si la dispersion axial no es importante, P, es muy grande y 8 - 1 .O. Enton-
ces, la Ec. (K) resulta indeterminada. Sin embargo, la Ec. (13-17) resulta
aplicable y puede integrarse directamente con el valor de 5, dado por la Ec.

(13-15):

dC
_ud—zb = kocpr
o en forma integrada,
C
(5) = exp ( —kopyL/u) (N)
0/b

Sustituyendo k. por la Ec. (F).

C pglLiu )
) =l—-x=ex (—
(co)b P\ 4,5, /6ky + 1/nk,

o bien, en términos de parametros adimensionales,

L/d,
I—XZCXP [_Wl (P)

Este es el resultado que se obtuvo también en el Ej. 12-1, en el que se in-
terpretaron datos experimentales de conversion en términos de un modelo
de flujo tapon que incluia las transferencias de masa externa e intragranu-
lar. Las Ecs. (1) para la velocidad global y (K) para la concentraciéon del
efluente en el Ej. 12-1, son de la misma forma que las Ecs. (C) y (P) de este
ejemplo.

Si la dispersion axial no es importante y la cinética intrinseca controla a la
velocidad global, se puede aplicar la Ec. (P) con § = o y 5= 1. Por consi-
guiente,
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= x=exp [~ AL = exp = ("—’i)] )

U

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

13-4  Operacion adiabatica

Los reactores de gran didmetro o bien aislados se aproximan mas a la operacion
adiabética que a la isotérmica. Por consiguiente, un modelo unidimensional adiaba-
tico puede ser una buena representacion del comportamiento real. Con este modelo,
como en el caso de la operacion isotérmica, los gradientes radiales de concentra-
ciones y temperatura suelen ser pequefios, pues su causa radica exclusivamente en la
variacion radial de la velocidad axial.

Si se incluye la dispersion axial del calor, la ecuacién bidimensional de conserva-
cién de la energia es

16T o0*T or o*T
(ke)r(;“a—r + 57) - (up)cpg + (ke)LW - I’ppB(AH) =0 (13-19)

Esta expresion es analoga a la Ec. (13-2) para la transferencia de masa e implica los
mismos tipos de suposiciones. Se obtiene de la Ec. (5-1) incluyendo términos para la
transferencia axial y radial de calor. Las cantidades (k, ), y (k.), son conductividades
térmicas efectivas en las direcciones radial y axial y son analogas a (D.), y (D.), -

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

oT ?T
3, + (k)L 37 r,0s(AH) =0 (13-20)

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

El término de dispersion axial'? en la ecuacion de conservacion de la energia
puede ser més importante’* que la dispersion axial de la masa. Sin embargo, para las
velocidades relativamente altas y las grandes profundidades de lechos que existen en
los reactores comerciales, es normal que se desprecie la dispersion axial tanto del ca-
lor como de la masa. Si esto no es asi, la solucion de las Ecs. (13-14) y (13-20) se
transforma en un problema de valores limite, cuyas condiciones se aplican a la entra-
da y a la salida del lecho catalitico. La solucion es analoga al modelo de dispersion
considerado para reacciones homogéneas tubulares en la Sec. 6-9. No obstante, aho-

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

18 . C. Young y B. A. Finlayson, Ind. Eng. Chem. Fundam., 12, 412 (1973); Hlavacek, V. y cols.,
Chem. Eng. Sci., 28, 1897 (1973).
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ra también participa la ecuacion de la conservacion de la energia y se hacen necesa-
rias resoluciones numéricas complejas. ! Estas soluciones requieren mucho tiempo
aun con computadoras de alta velocidad.

Si se menosprecia la dispersion axial del calor y la masa, la Ec. (13-20) se reduce a

upC d—T=rppB(——AH) (13-21)

P dz

y la expresion de la conservacion de la masa es la Ec. (12-2). Tal como se hizo en el
Cap. 5 para reactores adiabaticos homogéneos [véanse las Ecs. (5-15) y (5-16)], po-
demos combinar las Ecs. (13-21) y (12-2) para integrar la ecuacion de la energia. De
esta manera, la sustitucion de r, de la forma diferencial [Ec. (12-2)] en la Ec. (13-21)
nos da

T dx
upey = pB(—AH)Fd_W
dT = wrc, W dx
Puesto que dW = (psA.dz) v upA. = F,
dT = (—AH)—=— 4
={— )F,C.P X (13-22)

Las velocidades de flujo F y F son velocidades de alimentacion de masa del reactan-
te y de la mezcla total. Para AH constante, la integracion nos da

T-T= (—AH)ELC;(x—x,) (13-23)

donde X y T; son la conversion y la temperatura de la alimentacion.

Con la Temperatura dada por la Ec. (13-23), se puede evaluar la velocidad total
a cualquier conversion. Entonces, solo es necesario integrar la Ec, (12-2) y asi deter-
minar la conversion para cualquier profundidad de lecho catalitico o masa W. Los
calculos, que son similares a los de reactores homogéneos (Ej. 5-2) se ilustran en el
Ej. 13-3.

Ejemplo 13-3. Wenner y Dybdal?® han estudiado experimentalmente la deshi-
drogenacion catalitica del etilbenceno y han encontrado que con cierto cataliza-
dor, la velocidad puede representarse por la siguiente reaccion:

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

2 R. R. Wenner y F. C. Dybdal. Chem. Eng. Progr., 44, 275 (1948).
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C6H5C2H5 :CGHS,CH:CHZ + Hz

La velocidad total corresponde a

1
Tp=k\Pc — ( PsPu
donde p: = presion parcial del etilbenceno
b = presion parcial del estireno
Py = presion parcial del hidrégeno

Las constantes de velocidad especifica de reaccion y de equilibrio son

4770
log k = --——7—:+ 4.10

donde & es moles Ib de estireno producido/(h)(atm)(1b de catalizador) y T esta
en grados Kelvin; en unidades SI, kg =, 2.74 x 107 k, mol kg/(s)(kPa)(kg cata-
lizador).

t, °C K
400 1.7 x1073
500 2.5x 1072
660 23x 107!
100 14

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

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

Densidad global del catalizador

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

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

soLucioN:  La reaccion es endotérmica, por lo que es necesario suministrar ca-
lor para mantener la temperatura. En este problema, la energia se adiciona agre-
gando vapor a 625 °C a la alimentacion. En el Ej. 13-4 se usa otro enfoque
transfiriendo calor de los alrededores para el mismo sistema de este caso.

La operacion es adiabatica, por lo que se puede aplicar la Ec. (13-23) con X%
= 0. Para el etilbenceno, F = 13.5 mol ]b/h. Puesto que hay un gran exceso de
vapor, resulta satisfactorio considerar que ¢, = 0.52. Entonces, la capacidad
calorifica de la mezcla reaccionante sera

F,c,= (270 x 18 + 13.5 x 106)(0.52)
= 3270 Btu/°F(h) o (1.72 kJ/(K)(s) (A)

Sustituyendo valores numéricos en la Ec. (13-23) se obtiene

60,000 (13.5)
3270

T — 1616 = —248x (B)

T-T

donde Testd en grados Rankine, y 1616 R es la temperatura de entrada de la ali-
mentacion.

La Ec. (12-2), escrita en forma diferencial, con el peso del catalizador
expresado como dW = pyA.dz, donde A es el area de la seccion transversal, es

F dx = erBAc dz

13.5 dx 0.0119
F i dx ©)

dz= 9% 900.7854) 1), = 1

Las presiones parciales pueden expresarse en términos de la conversion, en
la siguiente forma. A cualquier conversion x, las moles de cada componente
son:

Vapor de agua = 20
Etilbenceno = 1 - x

Estireno = x

Hidrogeno = x
Total = 21 + x

Por lo que

1—x
=272

X
Ps=pPu~ 21—-1——3(1'2)

PE
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Entonces, la ecuacion de velocidad se transforma en

12 12 x?
=0 +xk[(1 B & +x]

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

12 (12,600)e- 198007 l(l -x)

e 12 x?
Poo1 4+ x

TK2+x

(D)

Sustituyendo este valor de r, en la Ec. (C), da una expresion para la profun-
didad del lecho catalizador en términos de la conversion y de la temperatura,

-1

dz 21 +x

1.2 x?
az 219,800/ [(1 -x) -

K 21+ x (E)

dx = 1,270,000

Con la Ec. (B) para expresar Ten términos de X, asi como con los datos de K en
funcion de T del enunciado del problema, la totalidad del lado derecho de la Ec.
(E) quzda en términos de x. Entonces, podemos escribir la Ec. (E) como

dz
dx = f(x) (F)

Esta expresion puede resolverse numéricamente para z en funcion de x, empe-
zando en la alimentacion (z = 0, T= 1616 °R u 898 K, parax = 0). La Ec. (F)

es de la misma forma que la Ec. (B) del Ej. 5-1 con una variable dependiente z.
Por consiguiente, puede resolverse con el procedimiento Runge-Kutta descrito

en dicho ejemplo. Los resultados de los calculos obtenidos con un incremento
Ax = 0.01 se muestran en la Tabla 13-1.

Tabla 13-1 Datos para la conversion de etilbenceno
a estireno en un reactor adiabatico.

Temperatura Profundidad ~ del
_— lecho  catalizador,

Conversion, °R °oC pies

0 1616 625 0

0.10 1591 611 0.40

0.20 1566 597 0.96

0.30 1542 584 1.75

0.40 1517 570 2.93

0.50 1492 556 4.95

0.55 1480 549 6.3

0.60 1467 542 10.0

0.62 1462 539 13.0

0.69 1445 530 co

21 En el término exponencial, T ha sido transformado a grados Rankine.
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Fig. 13-6 Estireno a partir del etilbenceno; conversion en funcion de la profundidad del
lecho catalizador.

La velocidad de la reaccion resulta cero a una conversion aproximada de x
= 069 y a una temperatira de 1445°R (803 K) segin se determina con las Ecs.
B) y (D). De la Fig. 136 se encuentra que se requiere una profindidad de lecho
de 3.8 pies (1.16 m) para obtener una conversion de 45%. La produccion de esti-
reno en cada tubo del reactor seria de
Produccion por tubo = 13.5 x 0.45 x 104 x 24

= 15 200 Ib/dia = 7.6 ton/dia (6900 kg/dia)

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

3.8(nd?/4)90(15/7.6) = 8500 Ib (3860 kg)

REACTORES DE LECHO FIJO NO ISOTERMICOS
Y NO ADIABATICOS

En el disefio de reactores homogéneos (Cap. 5) solo se considerd el efecto del nter-
cambio de calor con los alrededores. Se supuso que el mezclado radial era suficiente-
mente bueno como para que toda la resistencia a la transferencia de energia se con-
centrara en la pared del reactor. Se supuso que la temperatura era plana hasta llegar
a la pared, donde se presentaba un cambio discontinuo a la temperatura de ésta. La
temperatura de la mezcla reaccionante sdlo cambiaba en la direccion axial. Este mo-
delo unidimensional suele ser satisfactorio para reactores homogéneos, debido a que
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el mezclado radial es suficiente para producir un perfil razonablemente plano. Sin
embargo, en los lechos fijos no es una buena suposicion pues los granulos cataliticos
reducen el mezclado radial. Por tanto, puede necesitarse un modelo bidimensional
que tome en cuenta los gradientes radiales de temperatura en el lecho catalitico. En
las Secs. 13-5 y 13-6 se consideran por separado los modelos uni y bidimensionales.

13-5 Modelo unidimensional

Se ha observado experimentalmente que la forma de un perfil radial de temperaturas
en un reactor no adiabatico de lecho fijo corresponde a una parabola. En la Fig. 13-
7 se ilustran los datos para la oxidacion de didxido de azufre con un catalizador de

platino sobre granulos cilindricos de %4 x ¥ plg en un reactor de 2 plg de DI. Se

muestran resultados para diferentes profundidades del lecho catalitico. La pared del
reactor se mantuvo a 197 °C por medio de una chaqueta con glicol a ebullicion. Este
constituye un caso extremo. La temperatura baja de la pared produjo gradientes ra-
diales de temperatura bastante considerables, mas notorios que los que existirian en
la mayoria de los reactores comerciales. En la Fig. 13-8 se muestran los perfiles lon-
gitudinales para el mismo experimento. Estas curvas muestran los puntos calientes

ha\n
500 \c“\
Mo,
%‘N
x\x \\1
“\ \
\

Na
e S A A\
| N i\'\\\
<&@
A\

300 — Profundidad del \\é \\\

lecho catalitico \“
o 0 pies

X 0.073pies \
O 0.146 pies

4 0.354 pies
® (.473 pies

/

Temperatura, °C

Fig. 13-7 Perfiles radiales de

temperatura a un reactor de lecho
0 02 04 08 08 10 fijo para la oxidacién del SO, con

Posicion radial, r/r aire.

200
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tipicos 0 maximos, caracteristicos de las reacciones exotérmicas en reactores no
adiabaticos. El mayor aumento arriba de la temperatura de los reactantes que entran
al lecho, estd localizado en el centro, r/ry = 0, como era de esperarse. Este aumento

disminuye con la distancia a la pared y de hecho desaparece a una posicion radial de

0.9. La temperatura es muy baja en este punto, aun en la corriente de entrada, al
grado que la reaccion casi no se verifica. Por tanto, la curva de la Fig. 13-8a r/r, =
0.9, es esencialmente una curva de enfriamiento que se aproxima a 197 °C a medida
que aumenta la profundidad del lecho.

Un método de disefio completamente satisfactorio para los reactores no adia-
baticos implica predecir las variaciones radiales y longitudinales de la temperatura,
tales como las mostradas en las Figs. 13-7 y 13-8, asi como perfiles andlogos de con-
centracion y de conversion global. Para lograr esto, es necesario conocer la conduc-
tividad térmica y la difusividad efectivas para la transferencia de calor y de masa en
las direcciones radial y axial, pues estas cantidades aparecen en las expresiones de
conservacion [Ecs. (13-2) y (13- 19)]. Sin embargo, es aconsejable considerar primero
el modelo unidimensional, que elimina la necesidad de conocer las conductividades y
difusividades efectivas, pero que proporciona una prediccion razonable de la tempe-
ratura promedio a lo largo del lecho.

La forma parabolica de las curvas de temperatura radial que se muestran en la
Fig. 13-7, sugiere que la mayor parte de la resistencia a la transferencia de calor se locali-

G = 350 Ib/(h)(piey) //r0 = 0.0
particulas del cata- * (--calculadas, Ej. 13-7
lizador de Y4 plg en X1y =03

un reactor de 2 plg  B//ry = G.6
(—-calculadas,  Ej. 13-7)

I e N

Z/"’!"’Y\. /1y =09

Vid N\

1T O\ \\ \
N\

~

=~ \ % ~\

Temperatura, °C
-w
/
/
]
/
/

\\\\<’\\
I N AN N
IR NN

—

2001 Fig. 13-8 Perfiles longitudinales
0 0.1 0.2 03 04 05 0.6 de temperatura en un reactor con
Profundidad del lecho catalizador, pies SO,.
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za cerca de la pared del reactor y solo una pequefia parte en la porcion central de és-
te. Siguiendo con este razonamiento, si se supone que toda la resistencia a la transfe-
rencia de calor se localiza en una pelicula muy delgada cercana a la pared, el perfil de
la temperatura deberia ser como lo muestran en la Fig. 13-9 las lineas punteadas. La
linea continua es la curva tomada a una profundidad del lecho de 0.146 pies, segin la
Fig. 13-7. La linea horizontal punteada representa la temperatura media obtenida
por la integracion de los datos representados por la linea continua. Si la situacion real
se reemplaza por este modelo aproximado, el Unico dato necesario para establecer el
intercambio de energia con los alrededores es el coeficiente de transferencia de calor
a la pared, j, . Para completar la definicion del modelo unidimensional, también se
desprecian las dispersiones axiales de masa y energia. Con estas condiciones, el pro-
cedimiento de disefio seria el mismo que el de los reactores tubulares homogéneos no
adiabaticos, tal como se ilustrd en el Ej. 5-2. Para calcular la conversion y la tempe-
ratura globales en toda la longitud del reactor, s6lo necesitamos formas de flujo ta-
pon de las ecuaciones de conservacion: la Ec. (12-2) para la conservacion de la masa
y la Ec. (5-15)%%2 o la (5-16) para la conservacion de la energia. Sin embargo, antes de
aplicar el modelo unidimensional es necesario estudiar los datos de A, disponibles.

Coeficientes de transferencia de calor en la pared. Si 7, es la temperatura media glo-
bal del fluido reaccionante y T, es la temperatura de la pared, ki, queda definida por

dQ = h (T, = T,) dA, (13-24)

donde Q es la velocidad de transferencia de calor a la pared y A, es el area de ésta.
La presencia de particulas solidas aumenta el coeficiente de transferencia de calor en
un lecho empacado con respecto al de un tubo vacio con la misma velocidad de flujo

Perfil real
de tempe-
ratura

Modelo
unidimensional

Fig. 13-9 Comparacién del modelo (unidi-
mensional) de perfil de temperaturas con un per-
fil real (lecho fijo).

2 Notese que la Ec. (13-21), que se obtuvo como el flujo tapén de la Ec. (13-19), es la forma adiabati-
ca de la Ec. (5-15).
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de gas. En las primeras investigaciones de este problema,?® los resultados se reporta-
ron como relaciones del coeficiente en el lecho empacado al del tubo vacio. Se en-
contr6 que esta relacion variaba con la relacion del diametro del granulo al del tubo,
llegando a un valor maximo a aproximadamente &,/d = 0.15. Los resultados de
Colburn para la relacion de coeficientes de transferencia de calor en tubos empaca-
dos y vacios, A,/h, son:

dpfd 005 010 015 020 025 030

h,/h 55 1.0 7.8 15 7.0 6.6

Es probable que el gran aumento del coeficiente de transferencia de calor para un tu-
bo empacado con respecto al de uno vacio, se deba al mezclado o turbulencia que se
presenta por la existencia de las particulas solidas. Esta turbulencia tiende a evitar la
acumulacion de una capa de fluido de movimiento lento adyacente a la pared y tam-
bién aumenta la transferencia radial de calor dentro del fluido en el tubo. Hasta cier-
to punto, una disminucion del tamafio de particula aumenta la importancia de estos
factores y el coeficiente de transferencia de calor continia elevandose. Sin embargo,
el méximo a una cierta relacion d, /d sugiere que hay ofro factor involucrado. Este se
refiere a la magnitud de las turbulencias en el fluido del lecho. A medida que se sigue
disminuyendo el tamafio de particula, la magnitud de las turbulencias disminuye y lo
mismo sucede con la distancia a la cual se verifica cada proceso de mezclado. Ade-
més, existe un nimero mayor de peliculas mas o menos estacionarias entre el fluido
y las particulas solidas, que el calor debe cruzar para llegar a la pared. El maximo en
el coeficiente de transferencia de calor representaria el punto al cual este segundo
factor contrarresta los efectos favorables del proceso de mezclado obtenido con
particulas de menor tamafio.

Existen correlaciones® mas recientes de los coeficientes de pared. La recomen-
dacion de Beek?? para gases de lechos fijos es

h, d,/k; = 2.58(Re)"*(Pr)"* + 0.094(Re)°-8(Pr)° part. cilindricas (13-25)
hy d,/k; = 0.203(Re)'*(Pr)'?
+0.220(Re)°3(Pr)°*  part . esféricas (13-26)

desde Re = d,up/p y Pr = ¢,u/k;. La conductividad térmica molecular del fluido es
k;. Estas correlaciones solo son aplicables al coeficiente de la pared interna del tubo.
Si no se conoce la temperatura de la pared, es necesario incluir la resistencia en la
parte externa de la pared del tubo, para calcular la velocidad de intercambio de calor
con los alrededores.

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

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

3 J. Beek, Adv. Chem. Eng., 3, 303 (1962). Basado en correlaciones originales de T. J. Hanraity,
Chem. Eng. Sci., 3, 209 (1954) y de D. Thoenes, Jr. y H. Kramers, Chem. Eng. Sci., 8, 271 (1958).
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Aplicacién del modelo unidimensional. Este modelo requiere mucho menos tiempo
de computadora que el procedimiento bidimensional. Por tanto, resulta especial-
mente util para un disefio preliminar. Constituye un procedimiento rapido para la
estimacion del tamafio del reactor y para poder predecir el efecto de algunas va-

riables tales como el diametro del tubo. A medida que el diametro del tubo disminu-
ye, la relacion del area de transferencia de calor al volumen del reactor aumentara.

Por consiguiente, la elevacion de temperatura de la mezcla reaccionante, a medida
que pasa por el lecho, sera menor, y la variacion radial de temperatura dentro del

lecho también sera inferior. Por tanto, cuando no resulte necesario exceder cierto
limite de temperatura en el lecho del catalizador, lo indicado son tubos de didmetro
pequeiio. El problema de determinar el tamaflo necesario para una temperatura da-

da puede resolverse aproximadamente utilizando este modelo simplificado. El Prob.
13-7 ilustra los calculos de un reactor para anhidrido ftilico. La oxidacion del nafta-
leno tiene un valor de AH tan alto, que el tamafio de los tubos del catalizador es un

punto critico en el problema de disefio.
En los Ejs. 13-4 a 13-6 se ilustra el método simplificado de disefio para diferen-

tes casos. El primero es para la reaccion endotérmica del estireno, donde la tempera-
tura disminuye continuamente con la profundidad del lecho. El Ej. 13-5 es para una
reaccion exotérmica efectuada en condiciones tales que los gradientes radiales de
temperatura no resultan muy grandes. El FEj. 13-6 también es para un caso exotérmi-
co, pero aqui los gradientes son considerables y la solucion simplificada no es satis-
factoria.

Ejemplo 13-4. Bajo condiciones reales, el reactor descrito en el Ej. 13-3 no serd
completamente adiabatico. Suponga que con un aislante razonable, la pérdida
de calor seria la correspondiente a un coeficiente de transferencia térmica de U
= 1.6 Btu/(h)(pie? de area interna del tubo)(°F). Este valor de U se basa en la
diferencia de temperaturas entre la mezcla reaccionante y la temperatura de los
alrededores a 70 °F. Determine las curvas revisadas de temperatura y conversion
en funcion de la profundidad del lecho catalizador para esta operacion no
adiabatica.

SOLUCION: Aqui son aplicables tanto la ecuacion de disefo (C) como la expre-
sion de velocidad (D) del Ej. 13-3, asi como también su combinacion, Ec. (E).

La expresion para la conservacion de la energia en una operacion adiabatica se-
ra la Ec. (5-16), esto es,

U(T, ~ T) dA, = AHRF dx + F,c, dT
Sustituyendo  los  valores  numéricos,
1.6(530 = T){4n dz) = (60,000)13.5 dx + 3270 dT
o bien

dT = -248 dx — 0.00615(T — 530) dz (A)
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La Ec. (E) del Ej. 13-3 y 1a Ec. (A), determinan la conversion y la tempera-
tura en funcién de la profundidad del lecho catalitico. La Ec. (E) corresponde a
la forma dx/dz = f(x,T)y la Ec. (A) a dT/dz = f(x, T). Por consiguiente, se
puede usar el método de Runge-Kutta con dos variables dependientes (T y x) pa-
ra la resolucion numérica. El procedimiento y las ecuaciones de trabajo son los
mismos que los del Ej. 4-7. No obstante, para poder contar con una idea de las
magnitudes de los niimeros, ilustraremos el método de Euler (que también se
describi6 en el Ej. 4-7) para un incremento.

Al aplicar el método de Euler es conveniente seleccionar un incremento de
conversion. Es necesario suponer una temperatura al final del incremento para
poder evaluar la velocidad de reaccion que se usard en la Ec. (E) del Ej. 13-3. La
suposicion puede comprobarse en la Ec. (A). Si Ax = 0.1, y se supone que T es
1591 °R, la Ec. (E) nos indica que:

az=0,x=0y T= 1616 °R

gf"=x 122170 ( 19,800/1616)[(1_ 0) N 0]~ 1= 3.30
ax=0.1 T= 1591 °R
dz 21+ 0.1 | o soonsor 12 01> |
— (e -01)-—
d x 1,270,0083 )| ) 028 21 +0.1

= 4.65

Entonces, con el método de Euler,

_I_
ar=(P) Ax=230485 04y 040 pie
dx prom 2

Ahora, comprobando la temperatura supuesta en la Ec. (A), encontramos

AT = —248(0.1) = 0.00615 (ﬂ-}@ - 530) (0.40)

=-248 =2.6 = -274°F

T,= 1,616 — 27 = 1589°R

Puesto que esta temperatura es similar al valor supuesto, no es necesario repetir
los  célculos.

Se pueden hacer los mismos célculos para otros incrementos y obtener T y
x para profundidades de lecho sucesivamente mds grandes. Los resultados mar-
cados con un asterisco en la Tabla 13-6 se obtuvieron con el método de Euler.
Los otros valores de esta tabla y de la Fig. 13-6 corresponden a los resultados
mas precisos calculados con el procedimiento de Runge-Kutta de cuarto orden,
usando un incremento Az = 0.5 pies.
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Tabla 13-2 Conversion deetilbenceno a estireno en un
reactor no adiabatico

Profundidad  del Temperatura media  global

lecho catalizador, Conversion

pies X ‘R °C
0 0 1616 625
0.40* 0.10* 1589’ 610’
0.50 0.12 1583 606
0.98' 020 * 1560* 594+
1.0 0.20 1558 593
2.0 0.31 1525 574
3.0 0.39 1501 561
4.0 0.44 1483 551
5.0 0.47 1468 543
6.0 0.50 1457 536
7.0 0.51 1447 531
8.0 0.531 1438 526
9.0 0.534 1434 524
9.0+ 0.55* 1426* 519*

* Calculados con el método de Euler para un incremento de
Ax = 0.1.

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

Ejemplo 13-5. Wilson? publicé un estudio a escala de laboratorio de la hidro-
genacion de nitrobenceno relacionado con el diseflo de reactores. El nitrobence-
no y el hidrogeno se alimentaron a razén de 65.9 moles g/h a un reactor de 3.0
cm de DI que contenia el catalizador granular. En el centro del tubo se insertd
una funda de termopar de 0.9 cm de diametro. La fraccion de espacios vacios
era de 0424 y la presion correspondia a la atmosférica. La alimentacion entraba
al reactor a 427.5 K y el tubo estaba sumergido en un bafio de aceite que se man-
tuvo a la misma temperatura. El coeficiente de transferencia de calor de la tem-
peratura media de la reaccion al bafio de aceite se determind experimentalmente
y resultd ser 8.67 cal/(h)}(cm?)(°C). Se empled un gran exceso de hidrégeno, de
manera que el calor especifico de la mezcla reaccionante puede considerarse
igual al del hidrégeno y puede despreciarse el cambio de moles totales a conse-
cuencia de la reaccion. El calor de reaccion es aproximadamente constante e
igual a -152 100 cal/mol g.

La concentracion de entrada del nitrobenceno era de 5.0 x 10-7 mol g/cm3.
La velocidad total de la reaccion se representd por la expresion:*’

%KX, B. Wilson, Trans, Inst. Chem. Engrs. (London), 24, 77 (1946).
2 Incluye los efectos de las resistencias externa e intragranular.
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Iy = 5 79 % 104Co.578e-2,958/r
donde 1 = moles g de nitrobenceno que reaccionan/(cm?®)(h), expresado en
términos del volumen vacio en el reactor

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

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

SOLUCION: La concentracion depende tanto de la temperatira como de la con-
version. Si Q es la velocidad volumétrica de flujo en un punto del reactor donde
la concentracion sea C, y @y es el valor a la entrada, la conversion de nitrobence-
no es

_Co0o=CQ _, _C 0

CoQo Co Qo

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

! cCT
x=1-——
: 25 i
540 / | 0 Datos experimentales;
/ K. B. Wilson, Trans.
520 a N Inst. Chem. Engrs. 24,
/ / \ 77 (1946).
N\ X Valores calculados __|
» 500 /" / R\ (. 13-5).
s
=
g 480 x4
7} / N
a
£ o/
= 460 X/ 7\
wl /]
Temperatura
- idel bafio -
{ | 1 J
0 4 8 12 16 20 24 28 32 36

Profundidad del lecho catalizador, cm

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

e=(1=x) ST = (5x107) 22 1y (A)

Sustituyendo esta expresion en la ecuacion de velocidad, se obtiene esta ulti-
ma en términos de temperatura y conversion

I — ) 0.578 2058
L ®

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

Fdx=r, 0.424 gV

La velocidad de alimentacion de nitrobenceno es

F= 65.9(22,400)(472;/3—5)(5.0 x1077) = 1.15 moles g/h
Por lo que:
115 dx = r,,(0.424)-;f © - 081)dz
o bien,
dx r 1 —x|0°78 ,
P -2458/1
dz 0423 = 1040( T ) ¢ ©

La expresion de la conservacion de la energia es la Ec. 5-15. En términos nu-
méricos:
= (= 152,100)F dx —8.6Tn(3)(T ~ 427.5) dz = 65.9(69 dT)

donde 6.9 cal/(mol g)K) es la capacidad calorifica del hidrogeno a 427.5 K. Es-
ta ecuacion puede simplificarse a

dT

dx
| = 38 (dz) ~ 0.180(T = 427.5) (D)

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

dT 1 - -0.578
== 40 x 105( Tx) e™2938IT _ (.180(T — 427.5) (E)
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Las Ecs. (C) y (E) corresponden a la forma dx/dz = f(x, )y dT/dz= f(x,
T). Por consiguiente, pueden resolverse con el método de Runge-Kutta de cuar-
to orden para obtener 7 y x en funcién de z. El método de resolucién y las
ecuaciones son iguales a los del problema similar de dos variables dependientes
del Ej. 4-7. En la Tabla 13-3 y en la Fig. 13-10 se muestran los resultados calcu-
lados usando un incremento Az = 0.5 cm.

A medida que aumenta la profundidad del lecho, el término de pérdida de
calor de la Ec. (E) se incrementa debido a la elevacion de 7. Con conversiones
bajas, el término de calor de reaccion también aumenta. Sin embargo, en ultima
instancia, la disminucién de concentracion del reactante (proporcional a 1 — x)
contrarresta el incremento del primer término. La tendencia continta hasta que
el calor transferido al bafio de aceite es tan grande como el que se desprende co-
mo resultado de la reaccion. La temperatura alcanza un maximo, el llamado
“punto caliente”, al llegar a este valor. La Fii. 13-10 muestra que el punto calien-
te calculado esta situado a unos 13 cm de la entrada del reactor. Esta localiza-
cion estd 4 cm antes del punto caliente encontrado experimentalmente. Ademds,
la temperatura es 20 °C menor que la calculada en el maximo. Deben mencio-
narse tres puntos al hacerse esta comparacion. Primero, la temperatura medida
corresponde al centrd del tubo, en tanto que los valores calculados son para las
temperaturas promedio. Segundo, los termopares estaban contenidos en una
funda de metal que se extendia hasta el centro del reactor. Esta funda podria re-
ducir las temperaturas observadas debido a la conduccidn longitudinal, y ha-
cerlas mas comparables con los valores medios calculados. Tercero, empleando
un calor especifico del hidrégeno para toda la mezcla reaccionante resulta un
valor demasiado bajo, causando que las temperaturas calculadas sean altas.

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

Profundidad del lecho Conversion Temperatura  global

catalizador, c¢m X °C
0 0 421.5
0.5 0.016 433
1.0 0.033 439
2.0 0.072 451
3.0 0.116 463
5.0 0.220 486
7.0 0.344 508
9.0 0.481 528
11.0 0.620 543
12.0 0.685 546
13.0 0.744 548
14.0 0.796 546
15.0 0.840 542
17.0 0.906 529
19.0 0.948 511

21.0 0.972 494
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En realidad, la concordancia mostrada en la Fig. 13-10 es bastante buena si
se toman en cuenta los tres puntos expuestos y el método de calculo unidimen-
sional que desprecia los gradientes radiales de temperatura. El hecho de que se
disponia de un coeficiente de transferencia de calor determinado experimental-
mente en el mismo aparato, probablemente resulté en una mejor concordancia
que la obtenida en otras circunstancias;

Este método de calculo simplificado de los reactores no adiabaticos, condujo a
buenos resultados en el Ej. 13-5 debido, cuando menos en parte, a que las va-
riaciones radiales de temperatura no son particularmente grandes. Esto es asi debido
a que la temperatura de la pared fue la misma que la temperatura de los gases reac-
tantes a la entrada. En el punto caliente, la maxima diferencia de temperatura entre
el centro y la pared del reactor fue de 120 “C, aproximadamente. En el Ej. 13-6 exis-

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

Ejemplo 13-6. Usando el modelo unidimensional, calcule curvas de temperatu-
ra 'y conversion en funcién de la profundidad del lecho catalitico, para compa-
rarlas con los datos experimentales que se muestran en las Figs. 13-8 y 13-12 pa-
ra la oxidacion del dioxido de azufre. El reactor consiste de un tubo cilindrico de
2.06 plg de DI La velocidad superficial de masa del gas fue de 350 1b/(h)(pie?) y
su composicion de entrada 6.5 moles % de dioxido de azufre y 93.5 moles % de
aire seco. El catalizador se prepard a partir de granulos de alumina cilindricos
de Y4 de pulgada, conteniendo una capa superficial de platino (0.2% del peso
del granulo). Los datos de velocidad total de este caso no se ajustaron a una
ecuacion cinética, sino que se muestran como funcién de la temperatura y la
conversion en la Tabla 13-4 y la Fig. 13-11. Puesto que se usé una composicion

Tabla 13-4 Velocidades totales experimentales [moles g/(h)(g catalizador)] para la oxi-
dacion de SO, con un catalizador de 0.2% de Pt sobre ALO,.

% de conversion* de SO,
1, °C 0 10 20 30 40 50 60
350 0.011 0.0080 0.0049 0.003 1
360 0.0175 0.0121 0.00788 0.0047 1 0.00276 0.00181
380 0.0325 0.0214 0.01433 0.00942 0.00607 0.00410
400 0.0570 0.0355 0.02397 0.01631 0.0110 0.00749 0.00488
420 0.0830 0.0518 0.0344 0.02368 0.0163 0.0110 0.00745
440 0.1080 0.0752 0.0514 0.035 16 0.0236 0.0159 0.0102
460 0.146 0.1000 0.0674 0.04667 0.0319 0.0215 0.0138
480 0.1278 0.0898 0.0642 0.0440 0.0279 0.0189
500 0.167 0.122 0.0895 0.0632 0.0394 0.0263

* La CONVErsion se refiere a una alimentacion de composicién constante e igual a 6.5 mol % de
SO, y 93.5 mol % de aire.

REFERENCIA: R. W. Olson, R. W. Schuler y J. M. Smith, Chem. Eng. Progr., 46,614 (1950).



Diseiioc de reactores cataliticos  heterogéneos 669

S
oo

(=)
>
~

(=]

=
On
P

Op
% )
N
N
2000

B

o

3

=

3

g 0.12 S

@ N

= // e

< 0.10 7

lg’ 0.08 7 // // -

ot o

E 0.06 // // // /

Q

= e

3 004 // /] Wl e £ Fig. 13-11 Velocidad de

] St oxidacion del SO, con

§ 0.02 ////,//éj L1 /16015_ particulas  del catalizador de
‘ I gt % de pulgada conteniendo
e e 02% de pltino. [Velocidad

360 380 400 420 440 460 480 500 520 de masa = 350 1b/(h)(pie?)].

Temperatura, °C

fija de gas a la entrada del reactor, no podian existir variaciones independientes
de las presiones parciales de oxigeno, bidxido de azufie y trioxido de azufre. En

lugar de esto, estas presiones estan relacionadas con una variable, el grado de

conversion. Por tanto, los datos mostrados en la Tabla 13-4 como funcién de

la conversidn, son suficientes para los calculos. La presion total fue esencial-
mente constante a 790 mm de mercurio. El calor de reaccion era casi constante
en un amplio intervalo de temperatura, e igual a -22 700 cal/mol g de dioxido

de azufire que reacciona. La mezcla gaseosa era predominantemente aire, por lo
que su calor especifico puede considerarse igual al de éste. La densidad global
del catalizador empacado en el reactor era de 64 Ib/pie3,

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

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

SOLUCION:  La ecuacion de conservacion de la energia para un elemento de re-
actor de altura gz es, de acuerdo a la Eg, (5-16),

—(~22,700)F(1.8) dx + 63n 31%5 (197 = T)1.8 dz = F,c,dT(18)  (4)
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En esta expresion se ha introducido el factor 1.8 °F/°C, de manera que la
temperatura pueda expresarse en grados centigrados

{03471
= 1= . =0. h
F=1350n (12 31.2‘(0 065) = 0.017 moles Ib/

El namero 31.2 es el peso molecular de la alimentacion que contiene 6.5 mol%
de SO, La capacidad calorifica de la mezcla reaccionante, que se supone ser la
del aire, a una temperatura promedio de 350 “C, es de 0.26 Btu/(1b)(°F). Por
tanto,

1.03

Fre, = 350m (- )'(0.26) = 2.11 Btu/°F

Sustituyendo estos valores en la Ec. (A), se encuentra

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

4T _ 1529% _ 1 61(T = 197) (B)

dz dz

La expresion de conservacion de la masa [Ec. (12-2)] puede escribirse como
1.03)?
n(f) r,ppdz=Fdx=0.017 dx

La densidad global del catalizador empacado es 64 1b/pied, Por tanto, la Ec. (B)
se simplifica a la forma

dx r,
dz 00112 ©

En contraste con los ejemplos anteriores, la velocidad de la reaccion no se
expresa en forma de ecuacidn, sino como una tabulacion de datos experimenta-
les en funcion de x y T. En realidad, una expresion simple de primero o segundo
orden no correlacionaria los datos para esta reaccion. En lugar de ello, se ha de-
terminado que, para explicar los datos, se requiere una ecuacion de tipo de
Langmuir, basada en la adsorcion de oxigeno en el catalizador. Esta ecuacién se
desarrolld y se comprobd en el Ej. 9-2. Es mas conveniente usar en este ejercicio
la tabulacion de las velocidades que la ecuacion de velocidad. Las unidades de r,
en la Ec. (C) deben ser mol Ib que han reaccionado/(h)(Ib catalizador), pero las
cifras de estas unidades son numéricamente equivalentes a mol g/(h)(g cataliza-
dor), por lo que se pueden usar directamente los datos de la Tabla 13-4.
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El método de resolucion es el mismo que el del Ej. 13-5.

La Ec. (C) con datos de ¥, de la Tabla 13-4 es una expresion que correspon-
de a la forma dx/dz = f(x, T). De la misma manera, la Ec. (B) tiene por forma
dT/dz = f(x, T). Por consiguiente, la resolucion numérica puede volver a lle-
varse a cabo con el método de Runge-Kutta. Hay dos variables dependientes,
por lo que el método y las ecuaciones para el cdlculo son los mismos que se usa-
ron en el Ej. 4-7. Los célculos se inician con la alimentacién, 2=0,x =0, =
364 °C. Se seleccionaron incrementos de profundidad de lecho catalitico, Az y
se obtienen x y Tal final de cada incremento en base a las Ecs. (C) y (B).

En la Tabla 13-5 se resumen los resultados obtenidos con Az = 0.001 pie,
mismos que se ilustran graficamente en la Fig. 13-12. Es evidente que la tempe-
ratura media calculada nunca se eleva de manera apreciable por encima del va-
lor de entrada de 364 °C. De hecho, cuando se llega a una profundidad de lecho
de aproximadamente 0.2 pie, la temperatura es tan baja que la velocidad ya no
es suficientemente alta para producir un aumento significativo de la conversion.

Tabla 13-5 Conversion y temperatura en un
reactor para Se, , basado eh caleulos con el mo-
delo unidimensional.

Profundidad del lecho

Conversién ¢ °C
catalitico, pies

0 364 0

0.05 365 0.029

0.10 365 0.065

0.15 362 0.112

0.18 357 0.149

0.21 351 0.020

0.24 (300)  (0.5)

40 - S

V/’
:S 32 ——
§ /4
£ 24 e ———— e e o e -
§ =X="""""0 Datos experimentales.
® X Calculados. Ei. 13-6, mo-
5 16 delo unidimensional. »
g A Calculadqs,. Ej. 13-7,
o modelo bidimensional.
D? 8 7 T
A Velocidad de masa = 350 Ib/(h)(pie?) particulas de
g catalizador de ¥ de pulgada en un reactor de 2 plg.
0
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Profundidad del lecho catalizador, pies

Fig. 13-12  Comparacion de las conversiones calculadas y experimentales de SO, en un
reactor.
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En el reactor experimental utilizado por Schuler y cols.,?® la baja temperatura de
la pared resulta en gradientes de temperatura muy considerables. Esto quiere decir
que es posible que la temperatura media global sea baja, pero las temperaturas cerca
del centro del lecho pueden ser lo suficientemente grandes para originar una canti-
dad significativa de reaccion. Este es un factor determinante entre las grandes dife-
rencias obtenidas en fa curva de conversion experimental y los resultados calculados
en este ejemplo, ambos mostrados en la Fig. 13-12. Una cantidad critica en el méto-
do simplificado de disefio aplicado a este problema, es el coeficiente de transferencia
térmica en la pared. Pequefios cambios de h, pueden originar grandes diferencias en
la conversion. En la siguiente seccion se repite este ejemplo, pero esta vez tomando
en cuenta los gradientes de temperatura radial de concentracion.

El modelo unidimensional es especialmente util para investigar sistemas de reac-
tores complejos. Por ejemplo, Lucas y Cielbin,2? han utilizado este enfoque para di-
seflar reactores de etapas multiples para la sintesis de amoniaco. Los célculos de
disefio incluyendo gradientes radiales tomarian mucho tiempo, aun con la ayuda de
computadoras digitales. Con el modelo unidimensional, es posible evaluar resulta-
dos aproximados y los efectos de los cambios en las condiciones de operacion para
una serie de reactores, con muy poco tiempo de computador.

13-6 Modelo bidimensional

En esta seccion consideraremos un disefio mas exacto al tomar en cuenta las va-
riaciones radiales de temperatura y concentracién. Un tratamiento minucioso
incluiria la distribucion radial de la velocidad, consideraria los gradientes radiales de
concentracion y temperatura, por medio del uso de numeros de Peclet, que en si mis-
mos también varian con la posicion radial, y tomaria en cuenta la dispersion axial
de la masa y la energia. Estos conjuntos de ecuaciones diferenciales parciales
elipticas tienen resoluciones numéricas bastante dificiles, pues constituyen proble-
mas de valores limite. Ademds, no se dispone de datos de transporte adecuados para
considerar la variacién radial de la velocidad y de los niimeros de Peclet. Por otra
parte, las condiciones limite a la entrada del lecho son complejas cuando la tempera-
tura varia radialmente. Young y Finlayson3 han presentado la solucion de este
problema para el caso de velocidad uniforme y numeros de Peclet en la direccion ra-
dial. Las expresiones de conservacion para estas condiciones son las Ecs. (13-2) y
(13-19). Sus resultados indican que, para condiciones no adiabaticas y mno isotérmi-
cas, la dispersion axial puede ser importante aun para lechos cataliticos de gran mag-
nitud. Los métodos numéricos que se requieren para la resolucion de las Ecs. (13-2)
y (13- 19) son bastante complicados y no los discutiremos, excepto para hacer notar

la técnica de colocacion ortogonal, 3! que constituye un método comprobado y efi-
ciente.

#R. W. Schuler, V. P. Stallings y J. M. Smith, Chem. Eng, Progr., Symp. Ser., 4, 48, 19 (1952).
B K. Lucas y D. Gelbin, Brit. Chem. Eng., 7, 336 (1962).
% L. C. Young y B. A. Finlayson, Ind. Eng. Chem., 12, 412 (1973).

3 B. A Finlayson, Chem. Eng. Sci, 26, 108} (1971); J. V. Villadsen y W. E. Stewart, Chem. Eng.
Sci., 22, 1483.(1967).
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Para ilustrar el modelo bidimensional despreciaremos la dispersion axial dela
masa y la energia. Esto significa omitir los términos a base de 8%/3z% en las Ecs. (13-
2) y (13-19). Si la Ec. (13-2) se expresa en términos de conversion, las dos expresiones
de conservacion son (G = velocidad de masa):

ox d, (1ox 0% r,Ps
PG Y Salhtd TR I Lo S 13-27
0z Pe, (r ar T 6r2) (G/M)y, 0 ( )
y
oT 10T 0T
- il el Wil [N = 13-28
Ge, P + (ke),(r P + 6r2) 05 AH =0 ( )

donde (G/ M)y, = u, G, = velocidad molar de alimentacion de reactante por
unidad de area del reactor
M = peso molecular promedio de la corriente de ali-
mentacion

¥y = fraccion molal de reactante en la alimentacion

El objetivo consiste en resolver las Ecs. (13-27) y (13-28) para la temperatura y la
conversion en cualquier punto del lecho catalitico. La resolucion de estas ecuaciones
parabdlicas es un problema de valores iniciales en el que las Unicas condiciones
limite (en la direccidn axial) que se necesitan son las de la entrada al lecho. Por tan-
to, se requiere conocer los perfiles de la temperatura de alimentacion y de la conver-
sion a lo largo del diametro del reactor. Otras condiciones limite aplicables a cual-
quier localizacion axial son que la conversion es plana (@ x/d r = 0) tanto en la linea
central como en la pared del tubo. El gradiente de temperatura en la linea central es
cero, pero la condicion en la pared estd determinada por las caracteristicas de trans-
ferencia de calor. En la siguiente ilustracion se mantiene constante la temperatura de
la pared por medio de un liquido (etilenglicol) a ebullicién, en una chaqueta que ro-
dea al reactor. En otros casos, la temperatura de la pared puede variar con z. Por
ejemplo, si el fluido en la chaqueta o en los alrededores esta a T, y el coeficiente de
transferencia de calor entre la superficie interior de la pared y los alrededores es U,
la condicion limite apropiada es

orT
UT, - T)= —ke(ar)w (13-29)
donde (877ar), es el gradiente de temperaturas en la pared del reactor.

La informacion de transporte que se necesita, ademas de la del modelo unidi-
mensional, son los valores radiales de D, (o Pe) y k,. En la Sec. 13-3 (Fig. 13-5) se
presentaron las difusividades radiales. A continuacion se resume la informacion dis-
ponible sobre conductividades térmicas efectivas.

Conductividades térmicas efectivas. En un lecho de particulas solidas por el que es-
t¢ pasando un fluido, el calor puede transmitirse en direccion radial por medio de di-
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versos mecanismos: @ través de las particulas por conduccion, a través del fluido por
conduccidon y convexidn, y por radiacion. Al escribir las Ecs. (13-19) y (13-28), se ha

supuesto que toda esta transferencia de calor se verifica por conduccion de acuerdo
a una conductividad térmica efectiva (k.).. Esto equivale a suponer que €l lecho se
sustituye por un so6lido con una conductividad térmica igual a (k.),. En vista de los

diferentes mecanismos que participan, (k,), es una propiedad del lecho. Su valor de-
pende de un gran niimero de variables, tales como !a velocidad de flujo del fluido, el
didmetro de las particulas, la porosidad, la conductividad térmica molecular del
fluido y de la fase sélida, y del nivel de temperaturas. Por consiguiente, el método

mas logico para correlacionar los datos consiste en dividir (k). en contribuciones in-
dividuales, cada una de las cuales corresponde a un mecanismo de transferencia de
calor. Se han desarrollado muchas correlaciones® sobre esta base, que pueden usar-
se para estimar (k). Para mezclas reaccionantes gaseosas, el intervalo de valores nu-

méricos de (k.). es de 0.1 a 0.3 Btu/(h)(pie)(°R) {o 0.17 a0.52 J/(m)(s)(K)] a tempe-

raturas inferiores a 500 °F. A temperaturas mas altas, la radiacion de particula a
particula puede conducir a valores mas altos.

Aplicacion  del  modelo  bidimensional. Existen3? diversos métodos numéricos para
resolver las Ecs. (13-27) y (13-28) con condiciones limite aproximadas. Por simplici-
dad, describiremos un método explicito poco sofisticado basado en establecer las
ecuaciones diferenciales en forma de diferencias. La resolucion se lleva a cabo empe-
zando a la entrada del reactor y procediendo por etapas, primero radial y después
axialmente, hasta llegar a la profundidad de lecho deseada.

Si n'y L representan el nimero de incrementos en las direcciones radial y axial,
respectivamente, y Ar y Az son sus magnitudes,

r=ndlr (13-30)
z=LAz (13-31)

La temperatura en cualquier punto del lecho puede representarse como 7.,. , esto es,
la temperatura a r = nAr y z = LAz. Notese que 7 se mide del centro del lecho y z
de la entrada de {a alimentacion.

La primera diferencia de temperaturas en la direccion # puede escribirse como

AT=T,,,-T,, (13-32)

3

Anélogamente, la primera diferencia en la direccion z es

AT=T =T, (13-33)

2 E. Singer y R. H. Wilhelm, Chem. Eng. Prog., 46, 343 (1950); W. B. Argo y J. M. Smith, Chem.
Eng. Prog., 49,443 (1953); John Beek, Design of Packed Catalytic Reactors, en ‘‘Advances in Chemical
Engineering”, Vol. 3, Pag. 229, Academic Press, Inc., New York, 1962; S. Yagi y N. Wakao, AIChE J.,
5,71 (1960); A. P. deWasch y G. F. Froment, Chem. Eng. Sri., 27, 567 (1972).

B Véase Leon Lapidus, “Digital Computation for Chemical Engineers”, McGraw-Hill Book Com-
pany, New York, 1960, y V. Hlavacek y J. Votruba, Cap. 6, Pags. 355-359, “Chemical Reactor Theory”,
editado por Leon Lapidus y N. R. Amundson, Prentice-Hall, Englewood Cliffs, N. J., 1977.
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La segunda diferencia central en la direccion r es

A’sz (T;Hl,L_T:»,L) ""(Tn,L'" 7:.—1,L) (13'34)

Con estas definiciones, la forma aproximada de la Ec, (13-28) en términos de dife-
rencias 0 incrementos es

. Az (k,),
mitt = el TP Ge,

1 AH¥,pg Az

x[; (T;IH.L' TnL) + 7;:+1,L - 2Tn_L + 7:|—1,1.1—' Geyp (13'35)

Similarmente, la Ec. (13-27) en forma de incrementos es

Az dp
b1 = X (Ar)* Pe,

1 I,psM Az
x[_(xn+1,L_xn.L)+xn+1,L'_2xn.L+ Xn-1,L 'tLp’li_— (13-36)
n Gy,

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

especiales,

2 Az (k,), AHi,py Az
To,L+1 = To,L +——(Ar)2(c—();(2T1,L —2Tp,1) -——“ﬂé C: (13-37)
B
2Az d fpppM Az
Xo.r1= XLt (g2 F:—r’(le_L ~ 2Xg,1) ¢ = "éyo— (13-38)

derivadas de la regla de L’Hopital.

El efecto de los témminos de reaccion en las Ecs. (13-35) y (13-36) consiste, para
una reaccion exotérmica, en causar un aumento tanto de la temperatura como de la
conversion. Puesto que la velocidad depende de la temperatura y la composicion, y
el valor promedio del incremento L a L + 1 no se conoce hasta que se resuelven las
Ecs. (13-35) y (13-36), lo indicado es hacer un procedimiento de tanteo. Los calculos
se ilustran en el Ej. 13-7, donde se recalcula el problema del reactor de SO, del E;j.
13-6, tomando en cuenta las variaciones radiales. En este ejemplo, se dispone de datos
experimentales para la velocidad total. Esta informacion se obtuvo para el mismo
tamafio de granulos cataliicos y para la misma velocidad de gas del reactor integral.
Por tanto, los efectos del transporte interno y externo sobre la velocidad total,
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fueron iguales para las condiciones de laboratorio con las que se midi6 r, y el reactor

integral que se va a disefiar. De esta forma no es necesario considerar los calculos

discutidos en el Cap. 12 para la evaluacion de la concordancia entre la velocidad to-
tal y las condiciones de transporte en el reactor a gran escala. En la mayoria de los

casos es necesario evaluar las velocidades totales a partir de velocidades intrinsecas,
factores de efectividad y coeficientes de transporte externo.

Ejemplo 13-7. Recalcule la curva de conversion en funcién de la profundidad
del lecho del reactor para SO, del Ej. 13-6, empleando el método bidimensional
y suponiendo que (k.)., (D.)., y G son constantes. El perfil de temperatura a la
entrada del reactor se muestra en la siguiente tabla y se grafica en la Fig. 13-13:

TRmasiaGe dodla 4001 3995 4000 4004 3765 3161 1970

Posicion  radial 0.023 0.233 0.474 0.534 0.797 0.819 1.000
La composicion de reactantes a lo largo del didmetro puede suponerse constante.

SoLuciON:  La conductividad térmica efectiva calculada a partir de la correla-
cion de Argo* es 0216 Btu/(h)(pie)(°F). El nimero de Peclet con la Fig. 13-5 es
96 para las condiciones de este ejemplo. Las cantidades que se necesitan en las
Ecs. (13-35) y (13-36) son:

480,

AN

440

z =0,

en la entrada $
400 o 2Lreactor \\ o ‘\
4 :
5 \<\\ \ \\"’\
< 360 6
I3
2 320 AN \
; N N
[—4
v Temperawdras de cuttada-caperiineniales \ \
280 X, L =1, puntos calculados \
A, | = 2, puntos calculados
o , [ = 6, puntos calculados: \ \\
240 —— curva promedio N
200 ’

0 0.1 0.2 03 04 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
Posicion radial r/r, ‘

n=0 n=1 n=2 n=3 n=24 n=235

Fig. 13-13 Temperaturas calculadas en un reactor de SO,.

4 W. B. Argo y J. M. Smith, Chem. Eng. Progr. 49, 443 (1953).
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Ok,. 2 1 6 .
_-ch 0260350 = 0.00238 pies
dp 18 .

P e-,rTZ_@z)_ 0.00109 pies

Ecuuciones de temperatura y Convmién. ES COHVCniente leIdll‘ el I‘adiO del
lecho en cinco incrementos, de manera que

103
Ar=02ry= 0.2(F)= 0.0172 pies
Si Az se toma igual a 0.05 pies,
Az _ 005 _ 170 pies™

(Ar)F 001722

Luego, los coeficientes en las Ecs. (13-35) y (13-36) son como sigue:

k, Az . .
— —— =0.00238(170) = 0.404  adimensional
¢, G (Ar) (170)
g—g% - 0.00109(170) = 0.185  adimensional
AHE, ps Az —22,700(64)(0.05)F, .
= = - 798
Ge, 350(0.26) o
f o M Az = 64(31.2)(0.05)r; =438,  adimensional
Gyo 350(0.065)

Sustituyendo estos valores en las Ecs. (13-35) y (13-36), se obtienen expre-
siones de trabajo para calcular la temperatura y la conversion a una profundi-
dad de lecho de L + 1, a partir de datos previos de profundidad de lecho igual a
L. De esta forma

L p+1 =T, + 0404
1
X [;(T;+1,L— L)+ Ty — 2T, L + Tn—x,zl + 798,  (A)
x"yL+1=x", L+0185

1
X ;(xn+l,L_xn,L)+xn+l.L—2xn,L+xn—1,L + 438, (B)

1

Cilculos para el primer incremento de la profundidad del lecho. (L = 1). La
distribucion de la temperatura de entrada se conoce y esta graficada en la Fig.
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13-13 y la conversion a la entrada serd cero en todas las posiciones radiales. Par-
tiendo de # = 1, las temperaturas T4, F1.0 V T2.0, tal como se leen en la Fig. 13-13,
son todas iguales a 400 “C. Sustituyendo estos valores en la Ec. (A) se obtiene

T,; en términos de la velocidad promedio r» en el incremento de profundidad
del lecho de 0 a L = 1 (z = 0.05 pies):

1
T1'1= 71,0""0.404 I(TZ.O'_TLO)-{. Tzvo—z’l}’o"i"To‘o + 798"1}
= 400 + 0.404(0) + 798rp =400 + 798r, (©)

Puesto que X0, Xi,g Y X2, son todos igual a 0, la Ec. (B) da, para la conversion a
n=1yL =1,

x11= 0 + 0.185(0) + 4.38F, = 4.381, (D)

Las Ecs. (C) y (D), los datos de velocidad, la Tabla 13-4 ¢ la Fig. 13-11,
constituyen las tres correlaciones entre las cantidades desconocidas Tyy, Xyq4 Y Ta.
Un método de solucidn es seguir los cuatro pasos siguientes.

1. Suponga un valor de 1, después de obtener 1,4 , de la Fig. 13-11.

2. Caleule Ty y X,y mediante las Ecs. (C) y (D).

3. Evalte la velocidad r,; al final del incremento, usando la Fig. 13-11.

4. Promedie ryy y Ty y compare el resultado con el valor de T supuesto. Si no se
obtiene concordancia, repita la secuencia con un nuevo valor de T».

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

fio = 0.05
Suponemos que F» = 0.051. Entonces, de las Ecs. (C) y (D),

T, = 400 + 798(0.051) = 441°C
X1, = 4.38(0.051) = 0.223

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

2 0.055+0046_ ) sps

I'p 2

Este resultado es muy cercano al valor supuesto de 0.051. Por tanto, la tem-
peratura y conversion calculadas para p = 1 y L = 1 pueden tomarse como 441
°Cy 22.3%.

El mismo resultado se aplicaria para # = 0, y 2, debido a que la temperatu-
ra a la entrada es de 400 °C hasta una posicion radial de g = 3 (#/r; = 0.6) se-
glin se muestra en la Fig . 13- 13. Para n = 3, la situacion cambiar8 debido a que
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T..0 = 376 °C. Haciendo los calculos por pasos en esta posicion radial y empe-
zando con:

l‘3' o 0.055
suponemos que r = 0.046. Entonces, de la Ec. (A),

Ty.; = 400 + 0.404[4(376 — 400) + 376 = 2(400) + 400] + 798(0.046)
=400 — 13 + 37 = 424°C

X3, =0+ 4.38(0.046) = 0.201
De la Fig. 13-11, 2 424 °C y 20.1% de conversion, 33 = 0.037, v

. + 0.
;o 0053 : 0.057 _ o

Prosiguiendo con los célculos, para n = 4 (r/r, = 0.8), donde Ty, = 376
°Cy X4,0 = 0, tenemos

ry o = 0.029
y suponiendo F» = 0.015. Entonces,

T, = 376 + 0.404[4(197 - 376) + 197 = 2(376) + 400] + 798(0.015)
=376 =83 + 12 = 305°C
Xqq = 0 + 4.38(0015) = 0.066

A partir de la Fig. 13-11,a305°Cyx = 0.066, es evidente que la velocidad
esta cerca de cero. Luego,

£, =208+0 _ o015
2

que concuerda con el valor supuesto. Por tanto para m = 4 y L. = 1, la tempera-
tura calculada sera de 305 °Cy la conversion de 6.6%.

Puesto que a # = 5 se alcanza la pared, la temperatura permanece a 197 °C.
La velocidad a esta temperatura es cero, de manera que no habrd conversion de-
bida a la reaccion. Por tanto, Tgq = 197 °Cy x5y = 0. A mayores profundida-
des del lecho, la conversion en la pared no sera cero, no por causa de la reac-
cion, sino debido a la difusion del producto SO, desde el centro del tubo.

Los calculos se deberan hacer ahora a través del radio del reactor para L =
1 y (z = 005 pies). Los resultados de la temperatura se indican con los seis pun-
tos marcados con x en la Fig. 13-13. Los resultados calculados por el procedi-
miento paso a paso, no forman una curva continua a poca profundidad del
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lecho. Por tanto, es deseable, antes de proceder al siguiente incremento, trazar
una curva promedio para esta profundidad de lecho, como se indica en la Fig.
13-13. Los valores calculados y la curva comespondiente para la conversion, se
muestan en la Fig. 13-14. Las temperaturas y conversiones leidas de las curvas
promedio y que se usaran en los calculos para L = 2, se dan en la Tabla 13-6.

Resultados  para  incrementos  sucesivos. (L = 2 a 6). Los perfiles de temperatu-
ra y conversion para incrementos sucesivos de la profundidad del lecho pueden
obtenerse con cdlculos similares. Los resultados a L = 2 se incluyen también en
las Figs. 13-13 y 13-14. Los valores calculados forman una curva més uniforme
que los de L = 1. Las cantidades a L = 2 que se muestran en la Tabla 13-6,
fueron leidas de las curvas uniformes. Estos, mas bien que los puntos calcula-
dos, se aplican en los calculos para la siguiente profundidad de lecho. A mayo-
res profindidades de lecho, los valores tabulados comesponden a los calculados
directamente de las ecuaciones. Se llega a una conversion de 68% en el centro
cuando 7 = 0.30 pies y en la pared se obtiene 12%. La temperatura alcanza un

valor maximo a 504 °C a z = 020 pies, y después disminuye a mayores profun-
didades de lecho, debido a que la transferencia radial de calor hacia la pared su-
pera al calor desprendido por la reaccion. Los perfiles de temperatura y conver-
sion a z = 030 también se incluyen en las Figs. 13-13 y 13-14.

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

0.56
X\"
\Y
0.48 \
L =2,z = 0.10 pies A
0 v/
(4

032 \\
= 0.05 pies
\

g
K
<

0.40

024 pL =12

Conversion, x

0.16 N

\
X, L , puntos calculados \
0.08 a1
L

1 \<
62’ puntos czilculla(zi)s 5

, L= 0, puntos calculadoss
= Curva prc(mediol l \té

1
0 0.1 02 03 04 05 0.6 0.7 038 09 1.0
(Centro) Posicion radial, r/r 1 (Pared)

0

| |
n=0 n=1 n=2 n=3 n

Fig, 13-14 Conversiones calculadas en un reactor de SO,.
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Tabla 13-6 Temperaturas y conversiones para la oxidacion de SO, , usando
un modelo bidimensional

Posicion radial

Profundidad
del lecho, pies 0 (centro) 0.2 0.4 0.6 0.8 | O(pared)

Temperatura, °C

L=0,z=0 400 400 400 400 376 197
L= 1,z=005 441 441 437 418 315 197
L=22z=010 475 471 458 390 298 197
L=32z=01 496 488 443 378 285 197
I1=42=02 504 476 437 360 278 197
L=352=02 470 466 415 350 269 197
IL=62=03 451 435 412 334 265 197
Conversion

L=0,z=0 0 0 0 0 0 0

L =1 2= 0.05 0.223 0.223 0.216 0.186 0.066 0

I =2 2z=00 0.411 0.402 0.380 0.258 0.090 0.027
L=32z=01 0.557 0.540 0.464 0.293 0.110 0.053
I=42=02 0.658 0.607 0.510 0.311 0.130 0.072
L=52=102 0.686 0.638 0.527 0.318 0.150 0.096
L=-62-2030 0.684 0.650 0.525 0.337 0.173 0.122

files radiales de temperatura y conversion. La temperatura media global es el va-
lor que resulta cuando la corriente a través del reactor estd completamente
mezclada en la direccion radial. Por tanto, debe promediarse el producto de la
capacidad calorifica y la temperatura en cada posicion radial. Para un elemento
dr, la capacidad calorifica de la corriente serd G2=r dr)c, . Por consiguiente, la
temperatura media global esta dada por la ecuacion

ro o
- [O GQ2nr dr)c, T 2 O]ﬂ Tc,r dr
»= =

2> 25
nGrgc, rel,

Al sustituir r por la variable n = r/ry, esta expresion se transforma en
2 1
T, = _—f Tc,ndn (E)
Cp 0

En la Ec. (E), ¢, es el calor especifico a la temperatura T, y ¢, corresponde a
la temperatura media globalT,. La Ec. (E) puede integrarse graficando el pro-
ducto Te,n en funcién de n 'y evaluando el area sostenida por la curva.

Andlogamente, la conversion media global x, corresponde a un mezclado
radial completo del flujo que pasa a través del reactor. Las moles de SO, conver-
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tidas en un eciemento de espesor dr son X(G/M) yo2wr dr, donde G/M representa
el total de moles por unidad de &rea que entra al reactor, y y, es la fraccion mo-
lar del SO, en la alimentacion.

Integrando con respecto a todos los elementos radiales se obtiene

nGrayo %» fm G
——=| x—=y2nrdr
M o M7°
N

2[ xr dr
-
b=
ro

Si r/ry se sustituye por n, entonces®

!
Xy = 2.[ xn dn (F)

0

Con los datos de la Tabla 13-6 se pueden trazar graficas para Tc,ny xn en
funcion de n, para representar los valores de las integrales en las Ecs. (E) y (F).
En realidad, la cantidad que nos interesa es la conversion media. La Tabla 13-7
muestra los valores de xn a una profundidad de lecho de 7z = 030 pies. Estos da-
tos se grafican en la Fig. 13-15, y el area es

N
J xn dx = 0.150
‘0
Entonces, de la Ec. (F),
X, = 2(0.150) = 0.300 0 30% conversion
Tabla 13-7 Datos para el calculo R

de la conversion media cuando
L =6 (z = 0.30 pies)

n X Xn

0 0.684 0

0.2 0.650 0.130
0.4 0.525 0.210
0.5 0.422 0.211

0.6 0.337 0.202

0.8 0.173 0.139

1.0 0.122 0.1222

3 La velocidad no aparece en las Ecs. (E) y (F) debido a que se supone que G es constante a lo | NQO
del diametro del reactor.
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0.24
020 /]
& /
o6
Ly E
= 012 \4
Rl ]
5 008
v o Puntos obtenidos de
la Tabla 13-7 ‘
0.04 G2 R
LY I
0
0 02 04 06 08 10 )
N ‘ Fig. 1315 Grifica para obtener
Posicion  radial, r/ry la conversion media.

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

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

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

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

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

aire aire
o-xileno —— anhidrido ftalico —— c o

L CO,

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

C6H6 + 3H2 - C6H12

en un reactor no isotérmico de lecho fijo. Se utilizé un reactor diferencial experi-
mental para obtener una ecuacién de la forma de Langmuir-Hinshelwood [por
ejemplo, la Ec. (9-32)] para la velocidad intrinseca, midiendo la conversion y la tem-
peratura con granulos cataliticos cilindricos (5 x 5 mm), para los que el factor de

efectividad era aproximadamente 0.12. Después se us6 la ecuacion de velocidad total

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

8 G, F. Froment, Ind. Eng. Chem., 59, 18 (1967).

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

4 S, Otani, ‘‘Some Practices in Petrochemical Process Development”, presentado en la 64a. Conven-
cion Anual del AIChE, New Orleans, marzo, 1969.
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13-7 Comportamiento dinamico

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

La resolucion de las ecuaciones de conservacion de masa y energia en forma de
estado estable para reactores de lecho fijo, es bastante compleja. Cuando se conside-
ran condiciones transitorias, la situacidon se torna practicamente imposible. Para el
caso especial de operacion’isotérmica, sdlo interviene el balance de masa y resulta
posible, para muchos tipos de cinética, obtener soluciones para la conversion en
cualquier punto del reactor, en respuesta a fluctuaciones en Ila alimentacion. Sin em-
bargo, el caso isotérmico es mds importante debido a la posibilidad de inestabilida-
des, y éste es precisamente el problema de dificil solucion. Por esta razdn, se han
hecho grandes esfuerzos para establecer criterios que permitan predecir cuando se
presentaran o desapareceran las perturbaciones en la alimentacion, en vez de tratar
de resolver la totalidad del problema de conversion y temperatura en cualquier pun-
to del reactor. En el Ej. 13-5 vimos (Fig. 13-10) que se pueden desamollar puntos ca-
lientes bien definidos cuando una reaccion isotérmica se verifica en un reactor de
lecho fijo con enfriamiento. Las condiciones de dicho ejemplo causaban que la ele-
vacion de temperatra fuera moderadamente alta. Con otras combinaciones de calor
de reaccion, energia de activacion, ecuacion de velocidad y velocidad de transferen-
cia de calor a los alrededores, la elevacion de temperatura podra ser més pronuncia-
da. En tales casos, una fluctuacion positiva de la temperatura o la composicion de la
alimentacion, podra causar una elevacion de temperatura tan grande que la reaccion
se completarfa en una seccion pequefia del lecho. Este comportamiento seria indesea-
ble debido a la desactivacion del catalizador y ala disminucion de la selectividad, pe-
ro seria mas importante aun el hecho de que el reactor resultaria incontrolable. Es
evidente que seria de gran ayuda contar con los medios para predecir las condiciones
con las cuales se presentaria esta inestabilidad.

Se han propuesto!44 diversos criterios para predecir las inestabilidades, y existe
un resumen al respecto.* Una de las sugerencias mas simples es la de Wilson.#® Este
criterio establece que no puede presentarse una inestabilidad cuando

E(Tmax - Ta)
RTZ.

g~ max

1 (13-39)

41 ] Beck, en T. B. Drew, J. W. Hoopes, Jr. y Theodore Vermeulen (Ed.), ““Advances in Chemical
Engineering”, Vol. 3, Academic Press, Inc., New York, 1962.

2, H. Barkelew, Chem..Eng. Progr., Symp. Ser., 55, 37 (1959).

4] B. Agnew y 0. E. Potter, Trans. Inst. Chem. Eng, 44, 216 (1966).

4V, Hlavacek, Ind. Eng. Chem., 62(7), 9 (1970).

#K. B. Wilson, Trans. Inst. Chem. Eng, 24, 77 (1946).
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donde Ty y T, son las temperaturas méxima y de los alrededores (medio
enfriador). Por ejemplo, usando los resultados del Ej. 13-5, E/R, = 2958 K1, en el
punto caliente se tiene

E(T,— T,)  2958(527 = 427)
R T, —~ (527

max

= 1,06

De acuerdo con este criterio, la operacion del reactor esta en e| punto de inestabili-
dad, por lo que una perturbacion en la alimentacion podria provocar una situacion
incontrolable.

Los calculos de Froment* correspondientes a un reactor para la oxidacion de
o-xileno, ilustran claramente el efecto de una fluctuacion pequefia de la temperatura
de la alimentacion. Los resultados mostraron que una elevacion de 3 °C en la tempe-
ratura de la alimentacion (de 357 a 360 “C), conduciria a un aumento constante de la
temperatura del centro con respecto a la longitud del reactor, en vez del comporta-
miento estable de una elevacion y disminucion de temperatura (por ejemplo, como
en la Fig. 13-10). Esta situacion inestable para esta reaccidn resulta en una gran pér-
dida de selectividad; el xileno se convierte casi totalmente en CO y CQy, en lugar de
hacerlo a anhidrido ftélico.

13-8  Variaciones de los reactores de lecho fijo

Lechos cataliticos monoliticos. La eliminaciéon de contaminantes oxidables del aire
ha estimulado el desarrollo de catalizadores monolfticos para usarse en sistemas de
lecho fijo. El soporte del catalizador es una fase parcial o completamente continua,
en vez de consistir en particulas individuales. Se han desarrollado muchas formas.
Estas estructuras estdn disefiadas para contar con un area superficial grande, con lo
que se obtiene una caida de presion pequefia en el flujo de aire. En uno de los tipos
usados, el soporte se prepara en tirasmetalicas rizadas que se forman como esterillas
planas. En otra de las formas, la base catalitica es una estructura tipo panal. Un ter-
cer tipo consiste en cilindros con formas de superficies aerodinamicas. En aire fluye
alrededor de la superficie externa de los cilindros, tal como lo ilustra la Fig. 13-16.
Estas estructuras se hacen de metales o cerdmica.

El mayor aliciente para el desarrollo de los lechos catalizadores monoliticos ha
sido la reduccion de las emisiones de gases de escape de los automoviles,*” en especial,
los hidrocarburos de combustidon parcial y el mondxido de carbono. El catalizador
de oxidacién, que, por lo general, es platino o platino-paladio, puede depositarse
electroliticamente sobre el soporte. Por otra parte, también puede procederse depo-
sitando sobre el soporte una capa delgada de alumina impregnada con platino. Pues-
to que las reacciones son fuertemente exotérmicas y tienen una energia de activacion
considerable, la velocidad de reaccion es alta. Por consiguiente, los gases reactivos
se difunden a distancias cortas en el catalizador poroso antes de que la reaccion sea

% G, F. Froment, Ind. Eng. Chem., 59, 18 (1967).
¥ F. G. Dwyer, Cat. Rev., 6(2), 261 (1972).
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Fig. 13-16 Reactor monolitico de flujo tramsversal.

completa. De esta manera, so6lo se usa una capa muy delgada del catalizador. Por
otra parte, en la linea de los gases de escape del motor de un automoévil, el lecho
catalitico debe ser mecanicamente fuerte para resistir los esfuerzos mecanicos y tér-
micos a los que estard sometido, y la caida de presion debe ser baja. Estos requeri-
mientos se satisfacen con mas eficiencia con un sistema monolitico que con un lecho
convencional de particulas cataliticas individuales.

Puesto que la capa catalitica es delgada, los gradientes intragranulares de tem-
peratura y concentracion no son significativas. Ademas, las altas velocidades de re-
accion implican que las resistencias a la transferencia de masa y calor gas-sélido
pueden ser importantes. La naturaleza continua de la fase solida introduce la posibi-
lidad de una transferencia de calor por conduccion a través del solido. Finalmente,
el alto nivel de temperaturas y los cambios drasticos de la misma en la direccion del
fluyjo, sugieren que la transferencia de calor por radiacion puede ser importante. Por
estas razones, los modelos para predecir la temperatura y la conversion en los reac-
tores monoliticos son diferentes a los de lechos fijos convencionales. Se han discuti-
do *¥-3% modelos matematicos basados en estos modelos. Cuando se incluyen todos
los procesos significativos, la resolucion de las ecuaciones de conservacion y las con-
diciones lmite es dificil, incliso con métodos numéricos.

[lustraremos algunos de los aspectos del problema de disefio, considerando un
modelo simple que ignora la radiacion. Supongase que el catalizador es continuo en
la direccion del flujo de aire (tal como lo indica la Fig. 13-17; la Fig. 13-16 muestra
un sistema de flujo transversal) y supongase que el aire se desplaza con flujo tapon.
Supohdremos también que el oxigeno estd en exceso, de tal manera, que la velocidad

‘L. L. Hegedus, AIChE J, 21. 849 (1975).

4§, T. Lee y R. Aris, Proceedings of the Fourth International Symposium on Chemical Reaction En-
gineering, Heidelberg, Seccion wi, 232 (1976).

5 V. Hlavacek, Proceedings of the Fourth International Symposium op Chemical Reaction Engine-
ering, Heidelberg, Seccion vi, 240 (1976).
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es de primer orden con respecto a la concentracion del contaminante. Entonces, la
Ec. (3-1) para una seccion de reactor de longitud dz nos da, para la fase gaseosa,

Q% + knay(C— C)=0 (13-40)

donde Q es la velocidad volumétrica de flujo, k,, es el coeficiente de tranferencia de
masa del gas a la superficie catalitica, y g, es el &rea de transferencia de masa o de ca-
lor por unidad de longitud del reactor. Para la fase sélida, la conservacién de masa
del contaminante requiere que

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

donde k(k = Ae™*'%sTs) ¢s la constante de velocidad de reaccion por unidad de masa
de catalizador (evaluada a T;) y § es la masa de catalizador por unidad de longitud
del reactor.

La ecuacion de conservacion de la energia se obtiene aplicando la Ee. (5-1) al gas
y a la fase catalitica. Tomando en cuenta la conduccién axial de calor en la fase
catalitica, el resultado para el gas es

dT
Qpc, o+ ha(T =T)=0 (13-42)
y, para el catalizador,
d*T, -
(Ax)a, = + hay(T - T) + (—AHk 6C, = 0 (13-43)

donde (Ax) es el espesor del soporte solido (Fig. 13-17).
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Si se puede despreciar la pérdida de calor al final del catalizador cuando z = 0, y
la concentracion y la temperatura de la alimentacion son G y T;, las condiciones
limite son

C=C;,T=T;, y dT,Jdz=0 a z=o0 (13-44)
dT,/dz=0 a z=L (13-45)

El problema de valores limite definido por las Ecs. (13-40) a (13-43) como condi-
ciones limite, puede resolverse en términos de C, C., Ty T, en funcidn de la longitud
z del lecho. Puesto que k es una funcion no lineal de 7, se requieren métodos numé-
ricos.

Si la temperatura es constante (T = T, = constante) solo se requieren las Ecs.
(13-40) y (13-41). Ahora, la solucion es relativamente simple. Si se resuelve la Ec.
(13-41) en términos de C, y el resultado se sustituye en la Ec. (13-40), se obtiene

c_ (1, 1)\7¢C
dz~  \ké " kna,) OQ

Esta expresion puede integrarse directamente para obtener la siguiente solucion de la
conversion en funcion de la longitud del lecho:

1 C_ 1+ ! )_li] 13-46
_x_C—ffexp 5 ke, 0 (13-46)

Reactores autotérmicos.5! Cuando la reaccion exotérmica requiere una temperatura
elevada [algunos ejemplos son las sintesis de amoniaco o metano, la reaccion de
desplazamiento del gas de agua (CO + H,0 = H; + CO,)] el calor de reaccion
puede usarse para precalentar la alimentacion. Esto puede lograrse de varias mane-
ras en los reactores de lecho fijo. Se puede usar un intercambiador de calor externo
para transferir el calor de reaccion del efluente a la corriente de alimentacion (Fig.
13-18a). Por otra parte, el intercambiador puede ser una parte integral del reactor
(Fig. 13-18b). Otra posibilidad consiste en recircular parte del efluente de alta tem-
peratura, Fig. 13-18c. A estos sistemas de transferencia de calor y reaccion se les lla-
ma autotérmicos. Su ventaja radica en que son esencialmente autosuficientes en
energia, aun cuando se requiere de altas temperaturas para que la reaccion se verifi-
que a una velocidad razonable. Durante el periodo de arranque se necesita una fuen-
te externa de calor que se opera hasta que el sistema alcanza su equilibrio térmico.
Para los procedimientos de operacion que se muestran en la Fig. 13-18g o 13-
18¢c, el propio reactor operaria adiabdticamente o con una transferencia de calor con
los alrededores. Entonces, se pueden aplicar las ecuaciones de conservacion de-
sarrolladas en las Secs. 13-4 a 13-6. Cuando el intercambiador de calor es una parte
integral del reactor (Fig. 13-18b), la ecuacion de conservacion sera diferente, pero
puede obtenerse aplicando la Ec. (5-1). Se han publicado ecuaciones de conservacion

51 C. Van Heerden, Ind. Eng. Chem., 45, 1242 (1953).
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Fig. 13-18 Sistemas de reactores autotérmicos.

catalizador

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

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

52 B. F. Baddour, P. L. T. Brian, B. A. Logeais y J. P. Eymery, Chem. Eng. Sci., 20281 (1965). Es-
1os autores usaron un modelo unidimensional para predecir los perfiles de temperatura en un reactor para
sintesis de amoniaco del tipo mostrado en la Fig. 13-18a.

53 J. Caha, Hlavacek y M. Kubicek, Chem. Ing. Techn., 45, 1308 (1973).

4 T.G. Smith yI.T. Banchero, J. Heat Fransfer, 95,145 (1973).
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13-9  Importancia de los procesos de transporte
en los reactores de lecho fijo

El procedimiento que se ha seguido en este capitulo para el disefio de reactores de

lecho fijo se basa en la suposicion de que conocemos la velocidad total. De esta ma-

nera, solo es necesario considerar los procesos de transporte dentro del reactor en las
direcciones radial y axial. Como ayuda para decidir cudl es el modelo apropiado pa-
ra el disefio total, es conveniente asignarle una importancia relativa a todos los pro-
cesos de transporte, incluyendo los que afectan a la velocidad total.

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

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

Tabla 13-8 Importancia relativa de los efectos de transporte en los
reactores de lecho fijo

del
proceso de transporte

Importancia

Transferencia de masa Transferencia de calor

——

Intragranular
(factor de -efectividad)

Intrarreactor
[direccion radial {k.).]

Efecto muy severo

Intrarreactor
[direccion radial (D.).]

Interfaciai (k,,)

Severidad  intermedia

Interfacial (k,,)

Intrarreactor
[direccion axial (D.).]

Intrarreactor
[direccion axial (K.), ]

Intragranular

El menos severo
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REACTORES DE LECHO FLUIDIFICADO

En el Cap. 10 discutimos el efecto de un aumento del flujo (Fig. 10-6) sobre el movi-
miento de un gas y de las particulas en un lecho fluidificado, ademds de estudiar las
velocidades de transferencia de calor entre el fluido y las particulas (Sec. 10-6). Desea-
mos ahora considerar como predecir el comportamiento del lecho fluidificado en un
reactor catalitico; es decir, queremos predecir la conversion en el efluente a partir de
un modelo propuesto para el reactor.

Las particulas de un lecho fluidificado son tan pequefias que los gradientes
intragranulares de concentracién y temperatura resultan insignificantes. Tal como se
sefialo en la Sec. 10-6, las velocidades de transferencia de calor y de masa entre el
fluido y las particulas son muy altas, por lo que las diferencias externas de tempera-
tura y concentracion son despreciables. De esta forma, la velocidad total de reaccion
es igual a la velocidad intrinseca evaluada con los niveles globales de temperatura y
concentracion. Esto significa que el problema de disefio de reactor consiste esencial-
mente en establecer un modelo de las condiciones de flujo en la totalidad del reactor
(modelo interreactor).

La mayor parte de los reactores de lecho fluidificado operan con un régimen de
burbujeo como el que se ilustra en la Fig. 10-6. En estas condiciones, el movimiento
hacia arriba de las “burbujas de gas” causa suficiente mezclado en la fase densa,
por lo que la temperatura es casi uniforme en todo el reactor. El efecto de las burbu-
jas de gas es favorable. Sin embargo, existe poco grado de reacciéon dentro de las
burbujas (debido a la baja concentracion de particulas cataliticas). Por tanto, las bur-
bujas son desfavorables en lo que respecta a que actlan como canales para que el gas
no entre en contacto con el catalizador y salga del reactor parcial o totalmente sin reac-
cionar. Se han propuesto® modelos para predecir la conversion en estas condiciones.
En general, estos modelos incluyen el grado de verificacion de reaccion del gas en las
burbujas y en la fase densa, las velocidades y magnitudes de las fases gaseosa y densa
y el grado de transferencia de masa entre estas dos fases. Una de las propuestas mds
convenientes es el modelo de gas burbujeante.5® Este método incluye en realidad una
tercera region, que es una nube de particulas, que rodea a la burbuja y dentro de la
cual el gas recircula pero no se mezcla con rapidez con el gas de la fase densa. Kunii y
Levenspiel describen en detalle el tratamiento cuantitativo de este modelo de tres fa-
ses. Existen también3” %8 discusiones de la naturaleza de la region nebulosa y su rela-
cion con las fases gaseosa y densa. Ademas, el modelo ha sido comparado con gran
minuciosidad con otros modelos basados en datos experimentales.’® El modelo
incluye varios parametros: constantes de velocidad aparente de reaccion en las fases

% ] F. Davidson y D. Harrison, “Fluidized Solids”, Cambridge University Press, London, 1963; J.
R. Grace, AIChE Symposium Series, §7(116), 159 (1971).

D. Kunii y 0. Levenspiel, Ind Eng. Chem. Fundam. 7, 446 (1968); Ind. and Eng. Chem. Proc.
Des. Dev., 7, 481 (1968).

5 J. F. Davidson y D. Harrison, loc. cit.

8P. N. Rowe y B. A. Partridge, Proc. Symp. on Interaction Between Fluids and Particles, Inst,
Chem. Eng. (London), junio 1962.

% Colin Fryer y 0. E. Potter, AIChE J, 22, 38 (1976).
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de burbujas, nube densa, y constantes de velocidad de transporte del reactante de Ia
burbuja de gas a la nube y de la burbuja de gas a la fase de emulsion. La

caracteristica mas Ul del modelo es que estos pardmetros pueden estimarse sin mas
datos que el didmetro de las burbujas de gas. Kunii y Levenspiel®® sugieren correla-
ciones para obtener valores numéricos. Uno de los requerimientos para la validez del
modelo, es que pueda predecir una conversion inferior a la corresponcliente a un
mezclado completo de la totalidad del contenido del reactor. Si la constante aparen-
te de velocidad es baja debido a una baja concentracion de particulas, el modelo pre-
dice con éxito las conversiones bajas cuandg una parte importante del flujo total de
gas corresponde a las burbujas. La Fig. 13-19 muestra que las conversiones experi-
mentales pueden ser inferiores a las de un reactor de tanque con agitacion o de flujo
tapon con velocidades promedio de gas mas elevadas. La desviacion entre la conver-
sion en un lecho fluidificado y un tanque con agitacion aumenta con la velocidad,
debido probablemente a que también se incrementa el grado de derivacion de las

burbujas de gas, esto es, su falta de contacto con el catalizador.

No discutiremos el desarrollo cuantitativo del modelo de tres regiones, pues es
bastante complejo. Las ecuaciones pueden ilustrarse con un modelo de dos regiones
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Fig. 13-19 Hidrogenacién de etileno en un reactor de lecho fluidificado [de W. K. Lewis, E.
R. Giliiland y W. Glass, AIChE J., 5, 419 (1959].

® Loc. cit .
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(dos fases), tal como lo han hecho Pavlica y Olson.’! Ademads, estas mismas
ecuaciones pueden usarse para los reactores de lecho percolador que estudiaremos
mas adelante en este capitulo.

El modelo de “una sola fase”, que es mas simple, considera que la totalidad del
volumen del reactor tiene una concentracion uniforme de particulas cataliticas. Las
desviaciones con respecto al flujo tapOn se toman en cuenta introduciendo un término
de dispersion axial en la ecuacion de conservacion de la masa. Entonces, los resulta-
dos son los mismos que los de un reactor isotérmico de lecho fijo. La Ec. (13-14) es
la expresion de conservacion adecuada, con D, siendo el coeficiente de dispersion
axial aplicable a un lecho fluidificado (véase el Prob. 13-14). La conversion para una
cinética de primer orden esta dada por la Ec. (6-47). Con este modelo no se puede
obtener una conversion inferior a la de un tanque con agitacion.

13-10 Modelo de lecho fluidificado con dos fases

Supdngase que se verifica una reaccion catalitica irreversible en un reactor de lecho
fluidificado que opera con régimen de gas burbujeante, tal como lo muestra la Fig.
13-20. Las variaciones radiales de concentracion entre las dos fases se menosprecian
y se supone una operacion isotérmica. Supdngase también que la concentracion de
particulas cataliticas en el interior de las burbujas es tan baja que se puede despreciar
la reaccion en las mismas. Por otra parte, supondremos que las burbujas se mueven
con un flujo tapon en el reactor. Entonces, la conservacion de masa del reactante re-
quiere que la velocidad neta de flujo en un elemento de volumen del reactor de altura
Az sea igual a la velocidad de transferencia de masa de la fase de burbuja a la fase
densa. Al aplicar la Ec. (3-1) a la fase de burbujas se obtiene

dC
u,,—d—z—" + kpay{(Cy— Ca) = 0 (13-47)

donde 4, = velocidad superficial de las burbujas de gas

(u, = velocidad de flujo de gas dividido entre el area de seccidn transversal

del reactor)
G, , C, = concentracion del reactante en las burbujas de gas o en la fase densa

k.. = coeficiente de transferencia de masa entre la fase de burbujas y la fa-
se densa

a, = area de transferencia de masa entre las fases de burbuja y densa por
unidad de volumen de reactor

Supdngase que el mezclado del gas reactante en la fase densa puede tomarse en
cuenta con el modelo de dispersion. Entonces, la ecuacion de conservacion de masa
para el reactante en la fase densa sera similar a la Ec. (13-47), pero incluyendo un
término para el mezclado axial y la reaccion. En estas condiciones,la Ec. (3-1) puede
escribirse  como

8L R. T. Pavlica y J. H. Olson, Jnd. Eng. Chem., 62(12), 45 (1970).
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Fig. 1320 Modelo de dos fases de un reactor de lecho fluidificado.

dC, d*C, c 0
"ud‘E + EdDL E‘z_' - Edpd[kf(cd)] + kmav(cb - d) = (13'48)
donde kf(C) representa la velocidad de reaccion por unidad de masa del cataliza-
dor

P4 es la densidad de las particulas cataliticas en la fase densa
u, = velocidad superficial del gas en la fase densa, y
e, = fraccion de la seccion transversal del reactor ocupada por la fase den-

sa (la retencion de la fase densa)

Estas ecuaciones, con sus condiciones limite apropiadas, describen las concentra-

ciones en las dos fases en funcién de la altura del reactor z. Con valores conocidos de
los parametros ¢, D,, a,, k, y la velocidad de reaccion, la resolucién nos propor-
ciona las concentraciones G, y C; del efluente. La combinacion de estas concentra-
ciones nos da la conversién. Sin embargo, la evidencia experimental sugiere que la
velocidad neta ascendente del gas en la fase densa es baja y que el mezclado en esta

fase es muy bueno. En forma de aproximacion, el proceso puede visualizarse como

un sistema en el que la corriente de alimentacion forma burbujas de gas al entrar al
reactor, y que estas burbujas fluyen hacia amba a través de la fase densa. Esto signi-
fica que la region densa se comporta como una fase ipfermitente bien mezclada, por
lo que se pueden omitir los dos primeros términos de la Eg. {13-48). Con esta sim-

plificacion, y para una reaccion de primer orden [Kf(C) = kC], la Ec. (13-48) se re-

duce a

& Pa kCy = km a,(Cy = C,) (1349)
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Ahora ya podemos resolver la Ec. (1349) para C; en témminos de C, y sustituir el
resultado en la Ec. (13-47) para una integracion inmediata. Haciendo esto, la Ec.
(1347) se transforma en

dc, | [
= e 13-50
“ dz [ed kpd * km aJH @ ( )

Si la concentracion de la alimentacion es G (para z = 0), la forma integrada de la
Ec. (13-50) es

1 ¢ l ( L, )_12 (13-51)
—x=—=exp|—|— -
Cf P 8dkpd kmav U]

Noétese que este resultado es similar a la Ec. (1346) para un reactor monolitico. Am-
bos modelos de reactor representan el mismo tipo de interaccion entre la reaccion y
los procesos de transferencia de masa

Ejemplo 13-8. El efecto de derivacion en un lecho fluidificado burbujeante es-
ta determinado por la fraccion (1 — e) del volumen del reactor: que consiste en

burbujas y por los valores relativos de la velocidad de reaccion y de la velocidad
de transferencia de masa. Las cantidades K , &, i, y @ dependen todas ellas del
diametro de las burbujas. Supdngase que en un caso especifico, estos para-

metros tienen los siguientes valores para una reaccion de primer orden en condi-
ciones isotérmicas y régimen de burbujeo:

p, = 0.01 g/cm3
(k.a,) = 0.60 5!
k =50 cm¥/(g)(s)
u, = velocidad de la alimentacién = 10 cm/s
Altura del reactor, z= L = 40 cm
& = 0.80 (esto es, 20% del volumen del reactor esta
ocupado por burbujas de gas y 80% por la fase
densa)

A. Calcule la conversion en el efluente.

B. Para propositos de comparacion, calcule la conversion para reactores de
flujo tapdén y de tanque con agitacion operando con el mismo tiempo aparente
de residencia de las burbujas.

SOLUCION:

A. Los términos entre paréntesis de la Ec. (13-51) pueden considerarse co-
mo constantes de tiempo que miden el lapso requerido para la reaccion, 1/€,KkDq4,
y para el transporte de masa entre la fase de burbujas y la fase densa, 1/ kn@,.

Para ¢, = 0.80, la Ec. (13-51) nos da

( 1 I V\~140
— 10.80(50)(0.01) . 0.60 101

x=1=-exp
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x =1 =exp [-4(2.50 + 1.67)7']
x=1 =038 = 062 (62%)

Esta constante de tiempo para la transferencia de masa (1.67 s) es apenas un po-
co inferior a la constante de tiempo para la reaccion (2.50 s). En este caso, el
transporte de masa de la bubuja de gas a la fase densa tiene un efecto importan-
te sobre el funcionamiento del reactor.

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

Vv L 40
—=— =— =45
Q 10

Ademas, la constante de velocidad por unidad de volumen en estas ecuaciones
es igual a ko, = 0.50 71, Entonces, las Ecs. (4-18) y (4-17) nos dan

Reactor de flujo tapén, x = 1 ~ [exp = 4(0.5)]
=1 = 014 = 084 (84%)

0.50(4
Tanque con agitacién, x = 4-(; 0.667 (67%)

i 050()

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

Sélo hemos considerado el caso de una sola reaccion. Si se verifican reacciones
multiples, el termino de transferencia de masa de la Ec. (13-5 1) puede afectar a la se-
lectividad. La situacion es igual a la discutida en la Sec, 10-5 para el efecto de trans-
porte extemo de masa sobre la selectividad. Si las reacciones son consecutivas, el tér-
mino de transferencia de masa 1/k.a, de la Ec. (13-51) tiene un efecto adverso sobre
la selectividad. Si las reacciones son de tipo paralelo, la selectividad no se afecta.

13-11 Caracteristicas de operacion

Los lechos fluidificados son especialmente adecuados cuando se requiere que el cata-
lizador sea regenerado con frecuencia o para reacciones con un alto efecto calorifico.
Con fiecuencia, los reactores son recipientes de gran didmetro (10 a 30 pies es bas-
tante comin para unidades de cracking en la industia del petdleo). En la Fig. 13-21
se muestra un sistema tipico. El catalizador movil permite una regeneracion conti-
nua. Parte del catalizador se extrae continuamente del reactor en el tubo A y se envia
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Gas de combustion

Productos
Regenerador

|—s——— Vapor de agua

Reactor |

Alimentacion

de nafta Compresor de aire

Gas de

recirculacion -

Fig. 13-21 Diagrama de ﬂuIio de una unidad “fluid hydroformer”. Esquema de la combina-
cion reactor-regenerador de lecho fluidificado. (Reproducido con permiso de Esso Standard
Oil Company. Baton Rouge, La.).

al regenerador. Este es otro lecho fluidificado, en el cual el catalizador reactivado se
devuelve al reactor a través del tubo B. De hecho, no es necesario efectuar la regene-
racion en un lecho fluidificado, ya que e} catalizador puede retirarse continuamente
a través del tubo A4 y devolverlo reactivado a través del tubo B, llevando a efecto la
regeneracion por cualquier ofro procedimiento. Sin embargo, el proceso es més eco-
ndmico si ambas reacciones se efectian en lechos fluidificados y en una forma in-
tegral como se muestra en la Fig. 13-21.

Una caracteristica importante del reactor de lecho fluidificado es que opera a
temperatura casi constante, siendo més facil su control. No hay Posibilidades de de-
sarrollo de puntos calientes, como en el caso de los reactores de lecho fijo. El lecho
fluidificado no posee la flexibilidad del lecho fijo para introducir o eliminar calor.
Es posible aiiadir un diluyente para controlar el nivel de temperatura, pero esto
puede no ser deseable por otras razones (se requiere una separacion después del reac-
tor, disminuye la velocidad de la reaccion y se aumenta el tamafio del equipo). Se
puede hacer circular un fluido que transmita el calor a través de la chaqueta del reac-
tor, pero si éste es de gran tamafio, el intercambio de energia por este método es limi-
tado.%?

Desde un punto de vista practico, las pérdidas de catalizador debido a arrastres
con la corriente de gas del reactor y del regenerador, pueden constituir un problema

62 También se puede hacer circular un fluido de transferencia de calor a través de tubos colocados en el
interior del lecho fluidificado.
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importante. La frotacién de las particulas disminuye su tamafio hasta un punto en el
cual ya no estan fluidificadas, sino que se mueven con la corriente de gas. Sc ha
hecho costumbre separar estos polvos finos de catalizador con separadores tipo
cicléon y equipo de precipitacion eléctrica, colocados en los tubos de los efluentes del
reactor y del regenerador.

El deterioro de las tuberias y de los recipientes, provocado por la accion abrasi-
va de las particulas solidas en los procesos de cracking con fluidificacion, ha sido
motivo de cierta preocupacion. Este problema es especialmente grave en las tuberias
de transferencia de poco diametro, donde la velocidad de la particula es alta. En la
bibliografia® se pueden encontrar discusiones de estos y otros problemas relaciona-
dos con la operacion comercial de plantas de cracking catalitico con lechos fluidifi-
cados.

Se ha mencionado que la aplicacion mas frecuente de la tecnologia de reactores
fluidificados es el cracking catalitico de gasoil de petréleo. A este respecto, el de-
sarrollo de zeolitas sintéticas (tamices moleculares) como catalizadores, ha permiti-
do aumentar en forma notable las velocidades intrinsecas de las reacciones de crac-
king. Como resultado, una gran parte de la reaccidon puede verificarse en la linea de
transferencia (linea AB de la Fig. 13-20) antes de que el hidrocarburo entre al reac-
tor. Estos reactores de “linea de transferencia” son unidades de lecho mévil con una
fracciébn alta de espacios vacios, El sistema consiste en dos fases moviles, Se pueden
desarrollar los modelos de disefio del teactor escribiendo ecuaciones de conservacion
para cada fase en forma muy similar a como se hizo para el modelo de dos fases de
los reactores de lecho fluidificado [Ecs. (13-47) y (13-48)]. Un factor importante en
estos reactores es la velocidad de deslizamiento 0 velocidad relativa entre las
particulas y el gas.

REACTORES DE SUSPENSION

Los reactores de suspension son similares a los de lecho fluidificado, en cuanto a que
se hace pasar un gas a través del reactor que contiene las particulas sdlidas suspendi-
das en un fluido; en los lechos fluidificados, el fluido que actiia como medio de sus-
pension es el propio gas reactante. Las ventajas de los reactores de suspension con
respecto a las unidades de lecho fijo son similares a las de los lechos fluidificados:
temperatura uniforme, facil regeneracion del catalizador, mejor control de la tempe-
ratura para reacciones altamente exotérmicas y ausencia de resistencia a la difusion
en el interior de las particulas. Para catalizadores muy activos, este Ultimo factor sig-
nifica que la velocidad total puede ser mucho mas alta que la de los reactores de
lecho fijo. Para evitar el retardo de la velocidad global debido a la difusion intragra-
nular, las particulas deben ser muy pequefias. Esto se debe a que las difusividades en
poros llenos de liguido son relativamente bajas, del orden de 10 cm?/s, en compa-
racion con 1072 cm?/s para gases. Por ejemplo, en algunos estudios® de adsorcion de
benceno en suspensiones acuosas de carbén activado, se encontrd que la difusion

8 E, V. Murphree ¥y cok, Trons. AIChE, 41,19 (1945); A. L. Conny cols., Chem. Eng. Progr., 46,
176 (1950).
% Takehiko Furusawa y J. M. Smith, Ind. Eng. Chem. Fundom., 12, 197 (1973).
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intragranular reducia la velocidad total para particulas de carbon tan pequefias co-
mo 160x. Para velocidades intrinsecas mas bajas (la velocidad de adsorcion fisica de
benceno era muy alta), la difusion intragranular era menos importante.

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

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

13-12 Modelos de reactores de suspension

En el Cap. 10 se desarrollaron ecuaciones de velocidad (para la transferencia general
de reactante de la burbuja de gas a la superficie catalitica) en términos de las etapas
individuales de transferencia de masa y de reaccion quimica [Ecs. (10-38) y (10-39)].
El proposito era entonces mostrar la forma en que la velocidad total r, (por unidad
de volumen de suspension libre de bubujas) es afectada por variables como la inter-
fase de burbuja de gas-liquido, a,, la interfase liquido-catalizador s6lido,, g, y los di-
versos coeficientes de transferencia de masa, asi como la velocidad intrinseca de la
etapa quimica. El objetivo es ahora usar los resultados de la velocidad global para
predecir el funcionamiento del reactor en su totalidad. Para este propdsito necesita-
mos un modelo y asi describir las caracteristicas de fluyjo y de mezclado de las fases
gaseosa, liquida y solida. Con la existencia de tres fases, se presenta un gran numero
de posibilidades de condiciones de operacion. Primero listamos las posibilidades, y
después, a manera de ilustracion, examinaremos cuantitativamente una forma co-
mun de sistema de suspension.

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

6 Por ejemplo, la polimerizacion de etileno.
% Tal como se menciond en los Caps. 5y 10, el mezclado en los reactores de tipo tanque resulta en una

temperatura uniforme, amenos que los sistemas auxiliares, como los serpentines internos, interfieran con
el mezclado.
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fase gascosa como en la liquida, s pueden necesitar ecuaciones de conservacion se-
paradas para cada fase. Si se usa la velocidad total, estas ecuaciones estaran en tér-
minos de concentraciones globales. Por tanto, la solucion proporciona la relacién
entre el grado de reaccion y el volumen de reactor, en forma analoga a los resultados
de sistemas reaccionantes de una sola fase que se desarrollaron en el Cap. 4.

Considérese como ejemplo un reactor de suspension de régimen continuo en el
que ambos reactantes son de fase gaseosa y el liquido es inerte.8” El proposito del
liquido es simplemente el de mantener las particulas cataliticas en suspension. La
reaccion catalitica total es

A(g) + B(g) - C(g)

Para el modelo del reactor suponemos que la suspension esta bien agitada, por lo
que las concentraciones en el liquido, tanto de los reactantes disueltos como de las
particulas de catalizador, son uniformes. Supongase también que las burbujas de
gas son definidas® y que se elevan con flujo tapon a través de la suspension, tal co-

mo lo ilustra la Fig. 13-22. Podemos escribir una ecuacion de conservacion para un
elemento de volumen de reactor d¥, que se extiende a lo largo de toda la seccion
transversal de la suspension. Esto es posible debido a que las concentraciones en la
fase liquida son uniformes y debido a que hemos supuesto que la velocidad de flujo
de gas, Q, esta distribuida uniformemente. Para el reactante limitante, la Ec. (3-1)
en estado estable aplicada a la fase gaseosa es idéntica a la Ec. (3-14) para un reactor
de flujo tapdn. Si r, es un valor positivo (velocidad de desaparicion del reactante):

Gas producido

v

Xe

Nivel del liquido

] e —
0,70 sg 0" 0
oL 10, v 0.0, av
-0 .

0.Gy | TETREESTEoo—en

>

Gas de alimentacion, X

Fig. 1322 Reactor de suspension (liquido intermitente y gas de flyjo continuo).

8 Algunos ejemplos son la hidrogenacion de gases con una suspension de particulas de niquel como
catalizador, o la oxidacion de gases como SO, o H,S en suspensiones acuosas de particulas de carbon acti-

vado.
8 Es decir, que se elevan individualmente a través de la suspension sin formar coalescencias.
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-d(Q,C,) —r,dV =0

Tal como se dijo en el Cap. 3, para que la ecuacion de conservaciOn sea aplicable a
una reaccion con cambio en el nimero de moles (esto es, con {, variable), es aconse-
jable expresar —d(Q,C,) como F, dx. Entonces, se puede escribir que

v *e dx

FA xf L

(13-52)

Esta expresion es igual a la Ec. (3-18) excepto que Ves el volumen de la suspension
libre de burbujas en el reactor y r, es la velocidad total de reaccion por unidad de vo-
lumen de liquido, tal como se definid en el Cap. 10. Si la reaccion es de primer orden
e irreversible, r, esta dada por la Ec. (10-38).

Se puede usar la Ec. (13-52) para calcular el volumen de suspension liquida que
se requiere para obtener una conversion x para una velocidad molal de alimentacion
F, del reactante. Para una reaccion de primer orden, suponiendo que sea valida la
ley de Henry, la Ec. (10-39) describe la influencia de las diversas constantes de velo-
cidad k,, k. y k, y de las &reas q, y a., sobre el proceso.

Si no se modifica el nimero de moles en la fase gaseosa como resultado de la reac-
cion, la Ec. (13-52) puede integrarse sin problemas. Observando que C’ = Gy (1—

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

V.o dx )
Q,C,, koach(l - x)
o bien
vV
ln 1 - (13-53)
g, i1 =%

que es similar a la Ec. (4-18). Si la reaccion no fuera de primer orden, la relacion
simple entre 1, y las diversas constantes de velocidad, tal como lo expresan las Ecs.

(10-38) y (10-39), no seria valida. Entonces, la velocidad total no seria una funcion
simple de la concentracion de la fase gaseosa como en la Ec¢. (10-38). Se requeririan

métodos numéricos para eliminar las concentraciones del liquido y las superficiales,
C. y G,y expresar 1, en términos de C,. El procedimiento para esto es el mismo que
se ilustrd en el Ej. 10-2 para sistemas de dos fases. Una vez que se obtiene t, en fun-
cién de G, la Ec. (13-52) puede integrarse numéricamente para obtener la conver-
sién de salida.

En esta aplicacion solo se ha considerado la fase gaseosa, pues ambos reactantes
corresponden a este estado. Si la suspension liquida también participara en la reac-
cion, como en el caso de hidrogenacion de aceites, entonces seria necesario escribir
las expresiones de conservacion de la masa para las fases liquida y gaseosa. Para un
sistema liquido intermitente, el problema resulta de tipo dindmico, pues las con-
centraciones en el liquido variaran con el tiempo. Si el proceso es continuo y de esta-
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do estable con respecto al liquido, habtia una combinacion de flujo tapon del gas y
comportamiento de tanque con agitacién del liquido. El método de resolucion es ¢l
mismo en principio para ambos casos: se escriben ecuaciones de conservacion para
las fases gaseosa y liquida, que se resuelven para los valores finales y/0 del efluente
(véase el Prob. 13-20). Existen® ™ tratamientos cuantitativos para estas formas de
reactores de suspension. R

Los Ejs. 13-9 y 13-10 ilustran el céalculo de la conversion en reactores de suspei-
sion.

Ejemplo 13-9. Se va a hidrogenar etileno burbujeando mezclas de H, y C;Hg a
través de una suspension de particulas cataliticas de niquel Raney suspendidas
en tolueno. Las burbujas de gas se forman en el fondo de un reactor tubular y
ascienden con flujo tapon a través de la lechada. La suspension estd bien
mezclada, por lo que sus propiedades son iguales a través de todo el tubo. Se
usara una concentracion alta de particulas cataliticas pequefias. La temperatura
y la presion seran SO °C y 10 atm. Con estas condiciones, se¢ ha demostrado que
la velocidad total estd determinada por la velocidad de difusion del hidrogeno
de la interfase de Las burbujas al liquido global.?* Esto significa que r es de pri-
mer orden con respecto a la concentracion de fase gaseosa del hidrogeno, inde-
pendientemente de la cinética intrinseca en los centros cataliticos.

Estime el volumen de suspension libre de burbujas que se requiere para ob-
tener una conversion de 30% para una velocidad de alimentacion de hidrogeno
de 100 pies’/min (a 60 °F y 1 atm). Por medio de una técnica de transmision de
luz, Calderbank midio areas de interfase gas-liquido de 0.94 y 2.09 cm2?/cm?® pa-
ra los tamafios de burbuja mAs probables para este sistema. Supongase que para
esta ilustracion, ¢, = 1 .0 cm?®/cm® de suspension libre de burbujas. La constante
de la ley de Henry para hidrégeno en tolueno a 50 °C es 9.4 (mol g/cm3)/(moles
g/cm?), y su difusividad es 1.1 x 104 cm?/s. La densidad y la viscosidad del to-
lueno a 50 °C son 0.85 g/cm® y 045 cps, respectivamente. Se usaran velocidades
equimolares de alimentacion de etileno e hidrogeno.

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

C,H.(g) + H,(9) - C.Hs(9)

a un nivel de conversion x es

H2 = F(l el X)
C2H4 = F(l - X)
C2H5: Fx

Moles totales = F(2 — x)

% Hiroo Niiyama y J. M. Smith, AICRE J., 22, 961 (1976).

10 Takehiko Furusawa y J. M. Smith, Ind. Eng. Chem. Fundam., 12, 360 (1973).

" P. H. Calderbank, F. Evans, R. Farley, G. Jepson, y A. Poll, “Catalysis in Practice’’, Symp. Inst.
Chem. Engrs. (London), 1963.
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donde F es la velocidad molal total de alimentacion de H; o G,Hy. Entonces, la
concentracion de H, en las burbujas de gas es

_ D = D 1 —x A
Crd =g 79% =R, T2-x (A)

La Ec. (13-52) es aplicable a este reactor con 1. dada por la Ec. (10-38). Sus-
tituyendo la Ec. (A) en lugar de C; en la Ec. (10-38), 1a Ec. (13-52) se transforma
en

—-dx (B)

Integrando desde cero hasta la conversion de salida se obtiene

i R,T :
o b o=l (1= x)] ©)

v

F ¢
En general, la constante total de conversion k, es una funcién de varios pa-

rametros de la velocidad. Puesto que se sabe que el tUnico factor significativo es

la resistencia a la difusion del hidrogeno desde la interfase de las burbujas, la
Ec. (10-39) se reduce a

I _a H
k_o—ag L
o
ask;
= 8L D
koc H ()

Por lo que la Ec. (C) se puede escribir como

H R,T
%7’“— [x, =In (1 = x,)] (E)

V
F

A excepcion del coeficiente de transferencia de masa para el hidrogeno en el
liquido, todos los demas términos de la Ec. (E) son conocidos. Este coeficiente
puede estimarse a partir de la Ec. (10-46), puesto que esta correlacion se basd en
datos para burbujas de gas ascendiendo a través de la fase liquida. De esta forma

| 045 X102 122 L (085 - 0.8 x 10°)(045 x 10%)(322) 13
“1085(1.1 x 107%) ' 0.85°

FLEL

= 133 (055) = 0.013 cms
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Sustituyendo este resultado por k; y el otro valor numérico en la Ec. (E) se ob-
tiene

v
F = 1.0(0.013) 1
= 1.25 x 10° ¢cm3/(g mol/s)

4 82(27340*501[0.3 —in (1 =03)]

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

100 (454 ovnnesf 1\ oo

En este ejemplo se han omitido muchas propiedades importantes de la sus-
pension. Por ejemplo, se han evitado los problemas del didmetro de las burbujas
y la fraccién de volumen de gas en la suspension, proporcionando directamente
un valor medido de g,. Por otra parte, el area de la interfase puede estimarse en
base a las Ecs. (10-50) y (10-52).

Ejemplo 13-10. Se va a usar una suspension acuosa de particulas de carbon de
3 x 1075 m (0.03 mm) (didmetro) a 25 °C y 1 atm de presién, para separar el SO,
de una comiente gaseosa. El gas contiene 2.3% de SO, y 97.7% de aire, y su ve-
locidad es 2.75 m¥/s. La densidad p, de las particulas de carbon es 0.80 x10?
kg/m? (0.80 g/cm® y su concentracidn m, serd 70 kg/(m? de agua) o 007 g/cm?,
Para usar el distribuidor, el tamafio de las burbujas de gas debe ser de 3 x1073
m (3 mm). La retencion de gas o volumen de burbujas por unidad de volumen
de liquido, es del orden de 008. Supongase que las bubujas de gas estdn distri-
buidas uniformemente a lo largo del didmetro del reactor y que se elevan en for-
ma individual con flujo tapdén. La suspension estard bien mezclada. Calcule el
volumen de liquido libre de burbujas necesario para convertir 70% del SO, a
H,SO,. Los cdlculos se pueden basar en el periodo de estado estable antes de que
la concentracion de H,SO, se incremente lo suficiente para retardar la velocidad
de reaccidn en forma significativa.

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

(rv)Oz = %(ﬂ:)so; = (kﬂ)ac C: (A)

72 Hiroshi Komiyama y J. M. Smith, AICKE J,, 21, 664 (1975).
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donde k = 0.0033 x 102 m/s
7= 0.86 (para d, =3 x 1075 m)™
C, = concentracion del oxigeno en la fase liquida que esta en los
centros del carbon, mol kg/m?

SOLUCION: Para una conversion del 70%, la concentracion de SO, en el gas
disminuird en 23 (0.7) = 1.6 mol/(100 moles de gas). La reaccién

so, + 30, - so,

hara variar la concentracion de oxigeno en Y2 (1.6) mol. Por tanto, la concentra-
cion de oxigeno disminuira de 97.7 (0.21) = 20.5% a 20.2%. Este cambio tan
pequefio no afecta en forma significativa a la velocidad. Podemos usar un valor
constante del promedio aritmético de 20.3%, con lo cual se introduce un error
mas bajo qué con la incertidumbre de las diversas constantes de velocidad. La
cinética es independiente de la concentracion de SO,. Esto significa que la velo-
cidad serd la misma en todo el reactor. Entonces, la Ec. (13-52) puede integrarse
de inmediato para obtener

yor, ez 0 _Fax. (B)

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

04 dson5ehson
V=, ©

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

Puesto que el oxigeno es muy poco soluble en agua a 25 °C, la resistencia a
la transferencia de masa del gas al liquido estd determinada por el coeficiente del
lado del liquido, k;. Ademds, la ley de Henry es valida para el oxigeno en agua a
25 °C. [H = 354 (mol/cm? de gas)/(mol/¢cm? de liquido)}. Entonces, las Ecs.
(10-40) y (10-41) proporcionan la velocidad total en términos de los dos coefi-
cientes de transferencia de masa, k, y k., y de la constante de velocidad
intrinseca (k7). Para particulas de carbén esféricas y burbujas de gas también
esféricas, el uso de las Ecs. (C) y (10-50) de\ Ej. 10-7 nos da

6m, 6(70)
d,p, 3 x1075(0.80 x 10°)

a = = 175 x 10? mz/m3

3 Para particulas de 0.03 mm, el factor de efectividad en los poros llenos de liquido del carbén activa-
do da un resultado de 0.86 (loc. cit.).
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6 6
=—V, = 0.08) = 1.6 x 10* m2/m>
a, d& B W( ) x 10° m /m

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

5
i Tk te (D)

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

L 1750102\ = 10? 10?
kLH_ 161008) T 0027 + 0.860.0033)

— (1370 + 37 + 352) x 102 = 1759 x 107
k,H=57x10"%m/s

En base a la Ec. (10-41), la velocidad total es
(ru)oz = ka acH (CL) = (ko H )ac[(CG)Oz / H]

Sustituyendo  los  valores  numéricos:

1(0.203) x 10°
82(298)354

= 4.68 x 10 mol kg/(s)(m?® de liquido)

(l',,)soz = 2(r,,)02 = 2(5.7 x 107%)(175 x 102) [

Con esta velocidad total, 1a Ee. (C) nos da, para el volumen de agua re-

querido,
2‘75[1(0-023) x 10*10.7
= |- = 3
gy

En este ejemplo, la transferencia de masa del gas al liquido tiene un efecto ma-
yor sobre la velocidad total que la transferencia de masa liquido-particula o la
velocidad intrinseca. El efecto relativamente pequefio de la transferencia de ma-
sa liquido-particiila se debe a que la relacion a./a, es muy alta, pues es superior a
100 (esto es, 1750.6). Para concentraciones de particulas mas bajas, esta rela-
cion disminuye. Ademas, las particulas de carbén mas grandes aumentarian la
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resistencia al transporte de masa liquido-particula. Obsérvese que la resistencia
a la reaccion en los centros también resultaria relativamente mas alta, debido

a que 7 disminuye a medida que d, aumenta. Por ejemplo, se ha determinado”
que n disminuye de 0.86 a 0.098 cuando el tamafio de las particulas aumenta de

0.03 a 05 mm.

No debe inferirse de los Ejs. 13-9 y 13-10 que la difusion de la burbuja al liquido
global siempre controla a la velocidad total. Por ejemplo, los datos para diferentes
reacciones en suspension, obtenidos por Sherwood y Farkas’™ muestran otros resul-
tados. -Para la hidrogenaciéon de a-metilestireno conteniendo una suspension de
negro de paladio (55¢ de diametro), la velocidad total estaba controlada por & y k.,
con la importancia de k; disminuyendo a bajas concentraciones de catalizador. Para
concentraciones de catalizador inferiores a 0.5 g/L de suspension y a temperaturas
no mayores de 30 °C, la velocidad de difusion del hidrogeno disuelto a las particulas
cataliticas (esto es, k) era el factor que controlaba a la velocidad. Los resultados pa-
ra la hidrogenacion de ciclohexano en una suspension acuosa de particulas de negro
de paladio de 30y, indicaron nuevamente que la resistencia predominante era la difu-
sion a las particulas cataliticas. Los datos de Kolbel y Maening?€ para la hidrogena-
cion de etileno en una lechada de particulas de niquel Raney en un aceite parafinico,
mostraron resultados diferentes. En este caso, las particulas cataliticas eran lo sufi-
cientemente pequefias (Su) y su concentracion lo suficientemente alta para que el va-
lor de k.a. fuera bastante elevado. Sherwood y Farkas pudieron correlacionar estos
datos suponiendo que la etapa quimica en las particulas cataliticas controlaba a la
velocidad.

REACTORES DE LECHO PERCOLADOR

En el Cap. 10 se discutieron las caracteristicas del flujo descendente concurrente de
gas y liquido sobre un lecho fijo de particulas cataliticas (véase la Fig. 10-16). En las
Secs. 10-10 a 10-12 se presentaron correlaciones de la transferencia de masa de gas a
liquido y de liquido a sdlido para el régimen de flujo percolador (fase continua del
gas y riachuelos liquidos que caen como cascada sobre las particulas). Ahora desea-
mos usar esta informacion, junto con la cinética intrinseca y el modelo del reactor,
para predecir el comportamiento de los reactores de lecho percolador. Puesto que
los tamafios de las particulas cataliticas en estos reactores son relativamente grandes,
las resistencias intragranulares son mas significativas que en los reactores de suspen-
sion. Por otra parte, y en contraste con la situacion en las suspensiones, no existen
dificultades para retener las particulas grandes en el lecho.

Como en el Cap. 10, el tratamiento estara limitado al régimen de flujo percola-
dor en operacién isotérmica. Ademés, s supondra que el flujo del liquido cubre por
completo las particulas, por lo que la reaccion solo puede verificarse por transferencia

M Hiroshi Komiyama y J. M. Smith, loc. cit. \
BT.K. Sherwood y E. J. Farkas, Chem. Eng. Sci., 21, 573 (1966).
% H. Kolbel y H. G. Maennig, Elektrochem, 66, 774 (1962).
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de masa del reactante a través de la interfase liquido-particula. Las condiciones iso-
térmicas y particulas totalmente cubiertas por el liquido, son suposiciones razo-
nables para muchos procesos de lecho percolador, excepto cuando se trata de veloci-
dades liquidas muy bajas. Por lo general, las fuerzas capilares atraen al liquido hacia
el interior de los poros de las particulas. Por consiguiente, al evaluar los efectos de la
transferencia intragranular de masa (factores de efectividad), el wuso de difusividades
de la fase liquida produce resultados satisfactorios.

La necesidad mas evidente de los reactores de tres fases se presenta cuando uno
de los reactores es muy volatil para licuarlo y el segundo es demasiado no volatil pa-
ra vaporizarlo. Por tanto, nuestra atencion se centrara en el caso de un componente
gaseoso que reacciona con un segundo reactante en fase liquida; es decir la reaccion
tiene la siguiente forma:

aA(g) + B()->C(g 0 1)+ D(g 0 }) (13-54)

Esta forma general incluye hidrogenaciones (por ejemplo, la hidrodesulfurizacion
de fracciones del petroleo y la hidrogenacion de aceites) y oxidaciones (oxidacion de
contaminantes disueltos en liquidos).

13-13 Modelo de reactor de lecho percolador

En la operacion isotérmica con una distribucion uniforme de las fases gaseosa y
liquida a lo largo del didmetro del reactor, no existirn gradientes radiales de con-
centracion o velocidad para el gas o el liquido, excepto a un nivel equivalente a la es-
cala del tamafio de las particulas. Claro esta que, como lo ilustra la Fig. 10-14, si se
presentardn cambios de concentracion y velocidad cerca de los limites de las fases.
Sin embargo, las concentraciones y las velocidades seran iguales en cualquier posi-
cion radial del fluido global cuando la distribucion del flujo se mantiene uniforme.”

Cuando no hay gradientes radiales, el modelo unidimensional isotérmico resulta
adecuado. Las ecuaciones de conservacion de la masa son de la misma forma que las
desarrolladas en la Sec. 13-10 para el reactor de lecho fluido de “dos fases”, excepto
que es necesario escribir las expresiones de ambos reactantes A y B. En la mayor par-
te de las aplicaciones, la dispersion axial en la fase gaseosa es despreciable, yesta dis-
persion puede ser poco importante en el liquido.”® Procedamos a escribir las
ecuaciones de conservacion para un flujo tapén de gas y a usar el modelo de disper-
sion (con un coeficiente de dispersion axial D;) para el liquido. Para el reactante 4
en la fase gascosa en estado estable, y para un elemento de volumen que se extiende a
lo largo del reactor (Fig. 13-23),

" En un lecho percolador, el gas esta uniformemente distribuido a lo largo del diametro, pero el
liquido tiende a fluir hacia la pared del reactor. Una relacion de diAmetros reactor-particula de aproxima-
damente 18 o mas, asegurara una distribucion uniforme del liquido. Existen correlaciones para predecir
la distribucion del flujo y la profundidad de lecho catalitico que se requieren para lograr la distribucion de
equilibrio [Mordechay Herskowitz y J. M. Smith, AICKE J., 24, 439 (1978)].

™ Los criterios para decidir la importancia de la dispersion axial pueden encontrarse en referencias ta-
les como D. E. Mears, Chem. Eng. Sci., 26, 1361 (1971).
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Fig. 1523 Lecho percolador para la reaccion catalitica aA(g) + B(/) — producto.

 2C4 4 (K0 [(C) /Hy = (€0 =0 1359

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

| 1 1
— - —— + —_ 13'56
K, Hk k. (1359

Tal como se sefiald en el Cap. 10, en muchos procesos de lecho percolador, 4 es lige-

ramente soluble en €l liquido (H es alta), por lo que K = k;.
La ecuacion de conservacidn para el reactante A en la fase liquida es

p, LG 4 (K a) f(CuH - (C)

= (kea[(Ca) — (€] =0 (13-57)

que incluye téminos de tansferencia de masa gasliquido y liquido-particula (coefi-
ciente k.a.). La tercera ecuacion de conservacion de masa que se necesita es la del re-
actante B en la fase liquida:



Disefio de reactores cataliticos heterogéneos 711

00 2oy MO gl =0 (1358)

Aqut se supone que B no es volatil. La velocidad u, es el valor superficial para el
liquido, y (C), es la concentracion de la fase liquida en la superficie externa dé la
particula catalitica. Las areas por unidad de volumen del reactor vacio, &4y a.,son

las mismas que se usaron en las Secs, 10-10 a 10-12.

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

(kea)[(C o) — (C o)) =£a= panf(Ca)s (Ca)} (13-59)

(kea)sl(C) — (Cak) = 1a = nf [(C)s> (Ca)] (13-60)

rA

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

Con condiciones limite apropiadas, las cinco ecuaciones [Ecs. (#3-55), (13-57) a
(13-60)] pueden resolverse en términos de las cinco concentraciones, (Cy), (Cak»
(Co) > (Cy) y (Cy), en funcion de la profundidad del lecho del reactor, z Es necesa-
rio conocer todos los coeficientes de transferencia de masa, la ecuacion de la veloci-
dad intrinseca, f[C., C,,], y el factor de efectividad.

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

(C ) A)g f (13-61)
(C,), = (C4)L > conc. alim, (13-62)
(o= (Colr s | (13-63)

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

S Gotoy I. M. Smith, 4fChE J., 21, 706 (1975).
8] Levecy ] M. Smith, A/ChE J., 22, 159 (1976).
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Ejemplo 13-11. Se desea desulfurizar un hidrocarburo liquido antes de some-
terlo al cracking catalitico. Entre los diversos compuestos de azufre presentes

(mercaptanos, sulfuros, disulfuros, etc.) uno de los mas dificiles de eliminar es
el tiofeno. Con un catalizador de cobalto-6xido de molibdeno sulfurado sobre
alimina, el tiofeno reacciona con el hidréogeno para formar butano y H,S.

(B)

ad Ly M, — CH, +HS

Se desea diseflar un reactor de lecho percolador basado en la suposicion de que,
al reaccionar el tiofeno, también se hidrogenaran los otros compuestos de
azufre.

Por la parte superior del lecho catalitico, que opera a 200 °C y 40 atm, se
alimentan hidrogeno puro y el hidrocarburo liquido. En estas condiciones, se pue-
de despreciar la vaporizacion del tiofeno del liquido.

A. Para el primer caso, suponga que las velocidades de reaccidon en los
centros cataliticos y la velocidad de transferencia de masa del liquido a la
particula catalitica, son suficientemente lentas como para que el liquido esté sa-
turado de hidrégeno en toda la columna. Aunque es probable que la reaccion
sea de segundo orden, puede suponerse que la concentracion de tiofeno es bas-
tante alta con respecto a la del hidrogeno disuelto en el liquido. De esta manera,
la velocidad intrinseca es de seudoprimer orden con respecto al hidrogeno. Ade-
mas, la velocidad intrinseca es bastante lenta, por lo que el factor de -efectividad
es unitario. Obtenga una expresion para la extraccion fraccionaria (conversion)
de tiofeno del hidrocarburo, suponiendo un flujo tapén de éste.

B. Para concentraciones de tiofeno muy bajas, la cinética intrinseca sera de
primer orden con respecto a Cg . Considérese el caso extremo en el que la veloci-
dad intrinseca es independiente de la concentracidon de hidrégeno. ;Cuél sera la
expresion de la extraccion fraccionaria de tiofeno?

C. Calcule la profundidad necesaria del lecho catalitico, en las condiciones
de las partes Ay B, para eliminar el 75% del tiofeno. Para la parte A, la con-
centracion de alimentacion de tiofeno es 1000 ppm y para la parte B se supone
que es 100 ppm. La velocidad superficial del liquido sera de 5.0 ¢m/s. Las cons-
tantes de velocidad de primer orden seran k, = 0.11 cm3/(g)(s) y k, = 0.07
cm?¥/(g)(s), mientras que los coeficientes de la transferencia volumétrica de masa
del liquido a la particula son (k.@)y, = 0.50 sty (k.a)s = 0.3 §7 (estimados a
partir de las correlaciones de la Sec. 10-1 1), .y pz = 0.96 g/cm?.

SOLUCION:

A. Puesto que el liquido estd saturado de hidrogeno y se usa hidrégeno puro co-
mo corriente gaseosa, no se necesitan las Ecs. (13-57) y (13-55); la concentracion
de hidrogeno en el liquido (Cy)e es una constante igual a (Cy)/Hy,. Ademas, la
velocidad intrinseca es independiente de la concentracion de tiofeno, por 10 que
la funcién fI(C4)., (Gs)], es de primer orden:
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f[(CA)s ’ (CB)S] = kH(CHz)S (A)

Entonces, la Ec, (13-59) para el hidrogeno es

(k a )Hz[(cl*lz (CHz)s] - kaH(CHz)

o bien
(kc ac) 2 (kc ac)Hz “CH z)g ]
(CHZ)S = (kcac)Hz +H kaH (CHZ)L = (kcac)Hz + kaHl HHz (B)

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

(keac)s[(Cp)r —

()] =L cnskn [(CHZ)gJ ©

4 (k.a)u, + ppku | Hu,

Puesto que (Cy), s constante, la Ec. (C) muestra que la velocidad de transfe-

rencia de masa de tiofeno del liquido a la particula (asi como la velocidad de
reaccion) es la misma en todo el reactor. La Ec. (C) puede sustituirse en la Ec.

(13-58) para integrar el resultado y determinar cdmo varia Cg con la profundi-

dad del lecho catalitico. De esta forma, y para un flujo tapdn de liquido, la Ec.

(13-58) se transforma en

d(CB)L o (Cﬂz)ﬂ
U= + 4(k3) Ha, (D)

en la que el coeficiente total esta dado por

1 1
— E
kl?l = (kcac)Hz + kaH ( )

La condicion limite (de alimentacion) es (Gg), = (Ce)iy cuando z = 0. Enton-
ces, la forma integrada de la Ec. (D) es

(Co),~ (Co)r. = ('Z'f,f) (i;:z)g

y la extraccién fraccionaria de tiofeno es

X (C CB =(kHZ CHz U/HHZ (F)
B)L I3 4ur) (Cp) L. f

donde z es la profundidad del lecho catalitico.
B. En este caso, la funcion de la velocidad intrinseca (para el tiofeno) es
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f[(CA)s 1(CB)S] = kB(CB)s (G)
Ahora no participa la Ec. (13-59) para el hidrégeno. La Ec. (13-60) puede escri-
birse como
(keacs[(Ca)r = (Ca)s] - P5 kp(Cp),
o bien
k.a)
C =(f—°B C H
( B)s (kcac)g + kaB ( B)L ( )
Sustituyendo este resultado en la Ec. (13-58), el resultado para flujo tapén del
liquido es;
dcC
( dB)L + kp(Cp) =0 (1)
donde, ahora,
1 1 1
e )]
koB = (kcac)B + kaB
Integrando la Eg. (1) con la condicion limite z = 0:
kO
x=1—exp(—- BZ) (K)
Uy

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

Ry, 40

=1.03 ~ 3 mol 3
(Cuy)g = o2 T = 82(473) x 107 *mol g/cm

En base a los datos de solubilidad del hidrogeno se estima que Hy, a 200 °C es 50

[mol g/(cm? gas)]/[mol g/(cm? de liquido)]. Usando los datos de constante de
velocidad y la Ee. (E),

! | |

E- -~ 050 +096011) = [1°¢

La concentracion de tiofeno en la alimentacion (100 ppm) es (1000/84) x 108
= 1.19 x 10" mol g/cm?. Sustituyendo estos resultados en la Ec. (F) se obtiene

- 4“L (Co)L.s 075 4(5) 1.19x107°
k) Cay)s /H (1/11.5) 1.03 x 107%/50
z= 100 cm
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Para la parte B, calculamos primero k3 para el tiofeno. En base a los datos
disponibles, la Ec. (J) nos da:

I 1 I

K = 0.3 + 096007) = 28

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

075= 1 -exp [_ (1/1(§}2)2J

Resolviendo en términos de z,
z= 126cm

Ejemplo 13-12. Reconsidere el Ej. 13-11, parte A, pero sin suponer que el
liquido esta saturado con hidrégeno. Laconcentracion de hidrégeno en la ali-
mentacion liquida es cero, y el coeficiente de transferencia de masa gas-liquido
es (K1@)y, = (kea)y, = 0.030 s

Obtenga una expresion para la extraccion fraccionaria de tiofeno. Calcule
ademas la profundidad de lecho requerida para extraer el 75% del tiofeno en las
condiciones del Ej. 13-11.

SoLuciON:  Puesto que se usa hidrogeno puro, la Ec. (13-55) vuelve a ser inne-
cesaria; (Cy), es constante ¢ igual al valor en la alimentacion. La Ec. (13-57) pa-
ra flujo tapon se transforma en

—uy d((;l;Z)L + (KLag)HZ [(—gfﬂl% - (CHz)L] B (kcac)Hz[(CHz)L - (CHZ)S] =0

(A)

Para 1a cinética de primer orden (con respecto al hidrogeno), se puede aplicar la
Ec. (A) del Ej. 13-11. De esta forma, el valor de (Cy). en la Ec. (13-59) es

(kcac)Hz
(CHz)s = mk_ﬂ (CHz)L (B)

Usando esta expresion para (Cy ), podemos escribir que

BkH
(Coule = € - a4 o ol ©)

Entonces, la Ec. (A) puede escribirse en términos exclusivamente de (Cy)y como
variable:
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Gk 0., [, - iCu-0 )

donde k% esta dada por la Ec. (E) del Ej. 13-11.

La Ec. (D) puede integrarse para obtener la siguiente expresion para (Cy)
en funcién de Z;

(Cﬂz)ﬂ/Hﬂz o i
(CHz)L = 1+ [k;l/(KLag)Hyl 1- exp [_{(KLaa)Hz + kH} “L]} (E)

Ahora procedemos a integrar la Ec. (13-58) para determinar la concentra-
cién de tiofeno a cualquier profundidad de lecho. Para hacer esto, es necesario
eliminar la concentracion superficial en el término entre paréntesis rectangula-
res. Esto se lleva a cabo usando la Ec. (13-60). De esta forma, la Ec. (B) y la Ec.
(A) del Ej. (13-11), la Eg. (13-60), se transforma en

(kc ac)Hz

(kcac)B[(CB)L - (CB)s] = _lefﬂ (CHz)s = pzkH (kcac)Hz + kaH (CHz)L
ki
= 4 (CHz)L (F)

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

klo-l(Cﬂz )0/ Hﬂz
(kea.)sl(C) — (Cp)s) = 4(1 + (k3 /(K La,)u,})

X

1-m4%mmm+mi” ©)

= afl - exp (- pz)] (H)

donde o y B son constantes que se definen por la comparacion de las Ecs. (G) y
(H).

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

uLd—(gz";)’“ +a[l =exp (—fz)]=0 (I)

Integrando con la condicién limite (Cy) = (G, , para Z = 0, se obtiene:

z & g
(CB)L - (CB)L,f= —a— ——— (e b — 1)
U, Uy,

En términos de la extraccion fraccionaria de tiofeno, esto equivale a
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(o) * g J @

Al insertar las expresiones de « y 8, la Ec. (J) se transforma en

Col.s

X =

— kﬁ[(CHz)a /HHz(CB)L, ] Lz_ €Xp [_{(KLag)Hz + k:l}(z/uL)] -1
= T e e+ (AT } K)

De acuerdo con el Ej. 13-11, k§ = 1/11.5 = 0.087 s, (Cy), = 1.03 x 1073
mol g/cm? y (Gy),; = 1.19 x 1078 mol g/cm?. Sustituyendo estos valores en la
Ec. (K),

x =075

0.087[(1.03 x 10~ 3/50)1.19 x 10~ 7]
4[ 1+ (0.087/0.030)]

z  exp- (0.03 + 0.087)(z/5) ~ 1

5 0.03 + 0.087

075=

717 = % + 8.55(e= 0023 _ 1)

Despejando z y resdélviendo se obtiene
z = 430 cm

No todo el incremento de 100 (que se obtuvo en el Ej. 13-11) a 430 cm se de-
be a la resistencia a la transferencia de masa entre el gas y el liquido. En el Ej.
13-11 se supuso que el liquido estaba siempre saturado con hidrégeno. En este
ejemplo, se considerd que la concentracion de hidrogeno en el liquido es cero. Si
la condiciéon limite de la E¢, (D) fuera una solucion saturada, (Cy). =
(Cy)» /Hy, para z = 0. Entonces, la profundidad de lecho que se requeriria es
Z = 270 cm. El aumento de z de 100 a 270 cm es el resultado de la resistencia a la
transferencia de masa del gas a la particula. La variacion de 430 a 270 cm refleja
el efecto de la saturacion del hidrocarburo liquido con hidrégeno antes de entrar
al reactor.

En los dos ejemplos anteriores no se necesitd la expresion de conservacion
de la fase gaseosa [Ec. (13-55)], debido a que el gas era hidrogeno puro. Esto no
es asi cuando el reactor de lecho percolador se usa para eliminar contaminantes
de una corriente de gas. El Ej. 13-13 es una ilustracion de este tipo de aplicacion.

Ejemplo 13-13. Se desea eliminar biéxido de azufre de una corriente de aire
usando un lecho de particulas de carbon activado a 25 °C y 1 atm de presion. El
reactor sera de tipo lecho percolador en el que la corriente de gas, que contiene
3% SO, , 18% Oy y 79% N,, se alimenta junto con agua pura, por la parte supe-
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rior de la unidad. El carbon activado cataliza la oxidacion del SO, a SO; y el SOy
se disuelve en agua para formar H,SQ,. Se ha sugerido™ que la velocidad
intrinseca de reaccion estd controlada por la velocidad de adsorcion de oxigeno
en el carbon y que es independiente de la concentracion de SQ,.

Obtenga ecuaciones para la operacion de estado estable que proporcionen
la fraccion de SO, que se elimina de la corriente gaseosa por medio de la reac-
cion, en funcion de la profundidad del lecho catalitico. Suponga que las corrien-
tes liquida y gaseosa son de flujo tapon y que el agua de alimentacion esta en
equilibrio con la alimentaciéon de gas con respecto al oxigeno. Para simplificar
los balances de masa para la totalidad del reactor, desprecie la diferencia de con-
tenidos de oxigeno entre la alimentacion liquida y el efluente liquido.

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

ro, = peff(C4)ss (Cp)s] = punkC (A)
Entonces, la Ec. (13-59) se transforma en
(kcac)(CL - Cs) = ppnkC,
Resolviendo en términos de C,,

kc ac

=——<° C;y=aC
C’ k”pB+kcac Lo (B)

Al sustituir este valor de G, en la Ec. (13-57), omitiendo la segunda derivada, se

obtiene la expresion

c,
dz

C
—u, + KLag(—g - CL) - keaf(l=a)C =0 ©)

H

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

Co o _ _[ 4 )4C,
H “r= (KLa,) dz (D)
o
C u, \dC
C, = (_a it E
L H + K'La'y) dZ ( )

" Hiroshi Komiyama y J. M. Smith, AIChE J., 21, 664 (1975).
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La diferenciacion de la Ec. (E) nos da:

dC, _(1\dC, u, d2C,
iz (H) i T (KLa, iz (F)
Si se sustituyen las Ecs. (D), (E) y (F) en la (C), se obtiene una ecuaciébn de

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

d*C ac
dz;’ + ﬁd—z" +9C,=0 (G)

donde los coeficientes constantes son:

v ug+u /H +ka(l —a)u,/K,a,

W B H
“aci U uy/Kpa, (H)
ido

a _L/(kcac)KLaa(I — a) (I)

Ly Hugu, )
o« = kcac/(k”pli + kcac) (J)

Las condiciones limite (para el oxigeno) son

a Z=0, Cg=Cg,, (K)
Cc,=¢C, ;/H ( equilibrio ) (L)

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

paraz=0 —2=10 M)

La Ec. (G) con condiciones limite (K) y (M) puede resolverse con métodos
comunes para obtener

Cﬂ —_ 1 1z 22
(Cy,f)02 = m, —m, [m,e™ —m, e ] (N)
dond ﬂ + 1 2 1/2
onde m1=——2 —Z(ﬂ - 4y) (P)

M= 5 - ) @
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Las reacciones involucradas son:
SO; + H,0 - H,S0,

Despreciando €l cambio de concentracion de Q, en el liquido entre la alimenta-
cion y el efluente, la primera reaccion requiere que el SO, sea extraido de la
corriente gaseosa mediante su reaccion con el doble de oxigeno; esto es,

(Cﬂ- - Ca)soz = 2(Ca, 5= Ca)Oz

Entonces, la extraccion fraccionaria de SO, es

(Ca-f — Ca) =2 (Ca, f)Oz [1 _ ( ¢ ) ] (R)
Ca,f S0 (Ca, f)so; ,C\ 1/ 02

Se puede usar la Ec. (R) con la Ec. (N) para /G, g, para calcular la

extraccion fraccionaria de SO, del gas por medio ¢XC reaccion. Esto no toma

en cuenta el SO, que puede eliminarse en el liquido « _{uente. El Prob. 13-23 es
una ilustracion numérica de este tipo de reactor de lecho percolador.

Para cinéticas no lineales, se tendria que haber usado un enfoque mads realista
del proceso de desulfurizacion de los Ejs. 13-11 y 13-12, en especial cuando las con-
centraciones de tiofeno e hidrégeno en el liquido son de la misma magnitud. Sin em-
bargo, no es posible obtener una solucidon analitica de las concentraciones de los
efluentes. Otro ejemplo de una cinética no lineal es la oxidacion catalitica de solu-
ciones acuosas de acido formico. Se ha determinado® que la cinética de la reaccion

HCOOH(ac) + 30.(g) » H,O() + CO,

usando catalizador de CuO-ZnO es de segundo orden, con una ecuacién de veloci-
dad que se expresa como

Ig,= anka (C02 )s(CF)s

donde (G ), representa la concentracion del acido formico en el liquido en el centro
catalitico. Para este caso, las cinco Ecs. (13-55) y (13-57) a (13-60) se transforman,
para un liquido con flujo tapén, en las siguientes expresiones:

d(C C
ug(—d(;zl’ + (KLag)Oz [(T(::Z)—g - (COz)LJ =0 (13-64)
d(Cy,).
—u ._( dozz) + (KLag)Oz [(_f{o;_)g = (Co,),] = (kcaC)Oz[(COz)L - (Co,)] = 0 (13-65)
0]

# (. Baldi, S. Goto. C. K. Chow y J. M. Smith, Ind. Eng. Chem., Proc. Des. Dev., 13,447 (1974).
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0,28 apiic). - €a1=0 (1366
(ke8)o,[(Co,)z. = (Co,)s] = To, = 1P ko, (Co,)(Cr)s (13-67)
(ke )el(Cr) = (Ce)] = 2r0, = 21 ko, (Co,)(C s (13-68)

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

Estas ecuaciones pueden resolverse numéricamente de la siguiente manera. Em-
pezando a z = 0, donde (C¢) y (Co)r son valores conocidos, se calculan (C), y
(CQL. Entonces, las Ecs. (13-64) a (13-66) pueden resolverse para el primer incre-
mento, usando por ejemplo el método de Runge-Kutta, para obtener (Co),, (Co)r Y
(C¢) al final del incremento seleccionado para z. La repeticion del problema condu-
ce a los valores de las concentraciones para cualquier profundidad del lecho.

Cuando la difusion intragranular no es despreciable (esto es, cuando y # 1.0),
se presenta una complicacion. Ello se debe a que es una funcién de las concentra-
ciones superficiales cuando las cinéticas intrinsecas no son de primer orden (véase la
Fig. 11-8). Esto significa que x variara con la profundidad del lecho. Existe un
método®® para tomar en cuenta esta variacion, y también se cuenta con una descrip-
cion detallada del procedimiento de resolucion para los perfiles de concentracion en
el reactor. Para la cinética lineal considerada en el Ej. 13-13, esta complicacion no
existia. El factor de efectividad es independiente de la concentracion [Fig. 11-8 o Ec.
(1 1-52)}, por lo que n es constante en todo el reactor.

No hemos discutido el flujo a contracorriente en reactores de lechos empacados.
Las ecuaciones para predecir este tipo de sistema de flujo son esencialmente las mis-
mas (sOlo cambian los signos de algunos términos de las ecuaciones de conservacion)
que las de lechos percoladores, y los resultados son similares. Existen® compara-
ciones de las operaciones con suspensiones, lechos percoladores y lechos empacados
con contracorriente, como ejemplos de reactores de 3 fases. Los tres tipos se compa-
raron para la eliminacion de SQ, de una corriente gaseosa. Las diferencias de fun-
cionamiento se deben primordialmente a los diferentes valores de los efectos de la
transferencia de masa. Para el mismo volumen de reactor con iguales velocidades de
flujo, el lecho empacado a contracorriente produjo una eliminacion de S0, un poco
mayor. Para la misma masa de catalizador, el reactor de suspension produjo la
extraccion mas alta. No se consideraron algunos factores practicos, tales como el
problema de la retencion de las particulas pequefias en el reactor de suspension.

OPTIMIZACION

Aunque no consideraremos los aspectos cuantitativos de la optimizacion, es conve-
niente discutir algunos comentarios generales para destacar la importancia de los te-
mas explicados. Tal como se indicd en la Sec. I-, el propdsito de este texto ha sido la

8 S Goto y J. M. Smith, AICKE J, 21, 706 (1975).
8S. Goto y J. M. Smith, AIChE J., 24, 286 (1978).
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presentacion de los conceptos necesarios para diseflar un reactor. Empezamos con
la cinética quimica (Cap. 2) y después discutimos los procesos fisicos, en términos de
las caracteristicas del disefio de proceso de los reactores a gran escala, primero pa-
ra las reacciones homogéneas (Caps. 3 a 6) y después para las cataliticas heterogéneas
(Caps. 7 a 13). El enfoque general se basdé en que se conocia la forma del reactor, y el

objetivo consistia en predecir el funcionamiento para un conjunto de condiciones de

operacion. Sin embargo, frecuentemente se mencionaron también algunos aspectos
del funcionamiento Optimo. Desde el Cap. 1 se empled la interrelaciébn entre la ciné-

tica y la termodinamica para una reaccion exotérmica reversible. Vimos que la con-
version maxima que se puede obtener en dichas reacciones disminuye al aumentar la
temperatura, pero la velocidad de reaccion aumenta. Estos efectos contrastantes su-

gieren que se podria obtener una mejora de la conversion (por unidad de volumen
del reactor) operando el sistema a diferentes temperaturas: primero, en un reactor de

alta temperatura, donde se obtendria la mayor parte de la conversion a una veloci-

dad alta, y después en un segundo reactor operando a una temperatura mas baja,
para lograr la mayor conversfon dictada por la termodinamica. En el Cap. 4, Secs.
4-4 'y 4-5, se asentaron conclusiones relativas a las condiciones de operacion y a los
tipos de reactores para un rendimiento méaximo del producto deseado, en sistemas de
reacciones multiples. En la Sec. 5-7 se discutieron los perfiles Optimos de temperatu-
ras para reacciones exotérmicas en reactores tubulares. Existe®® Dbastante bibliografia
a este respecto.

El término poco concreto “optimizacion del funcionamiento” no describe apro-
piadamente la meta, puesto que el objetivo final es de tipo econdmico. No obstante,
este término si indica el dilema de los estudios de optimizacion. Pocas veces es po-
sible describir cuantitativamente la utilidad econémica de un reactor quimico en tér-
minos de las condiciones de operacion. En primer lugar, el reactor es con toda pro-
babilidad s6lo una de las unidades de una planta, y la operacién mas econdmica de
dicho reactor puede ser conflictiva con la economia de los subsecuentes procesos.
Por tanto, la economia general puede requetir que el réactor opere en condiciones
no Optimas. En segundo término las condiciones del mercado para los productos de
la reaccidn, aun siendo conocidas, estan sujetas a fluctuaciones.. Esto quiere decir
que la economia de la totalidad de la planta puede ser incierta y dependiente de la
época. En tercer lugar, es dificil establecer cifras validas para fodos los costos que se
acumulan para un reactor o una planta. Debido a estas incertidumbres, los estudios
de optimizacion se han centrado sobre la conversion y la selectividad, y no en la utili-
dad econdmica. Aun cuando este enfoque no toma en cuenta los factores de costo, si
proporciona una solucion para el problema técnico. Sin embargo, en los estudios
economicos es necesario aplicar una unidad de valor a cada producto, que se deter-
mina en base a los costos iniciales y de operacion, y a las condiciones del mercado.
Dichos estudios requieren un conocimiento de la forma en que las condiciones de
operacion, tales como temperaturas, presiones y composiciones de alimentacion,

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

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

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

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

% Los cromatografos automaticos con grandes mejoras en su capacidad de resolucion, han simplifica-
do de manera notable los andlisis de mezclas de un gran nimero de componentes individuales.
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tano). A medida que aumenta la temperatura, la conversion total también aumenta,
pero el numero de octano disminuye (claro estd que existen muchas otras condi-
ciones de operacion que afectan a estas dos mediciones del funcionamiento). Esto
quiere decir que debe calcularse una funcidon de utilidad econémica que enfatice
apropiadamente la conversion total y el nimero de octano, para después determinar
las condiciones de operacion que permitan un maximo de esta funcion. Un andlisis
matematico completo, que tome en cuenta todas las reacciones, es imposible -en
este caso debido a que no se conocen todas las reacciones y sus cinéticas y no a causa
de la magnitud de los calculos-. En situaciones mas simples en las que intervienen
pocas variables, los andlisis completos no son dificiles. Kramers y Westertep®” consi-
deran varios casos: por ejemplo, llevar al maximo la velocidad de producciéon de B
en las reacciones A = B = (C en un reactor ideal de tanque con agitacion para diver-
sas condiciones de temperatura, y lograr una utilidad maxima en un reactor de flujo
tubular en donde se verifican tres reacciones, 4 - B, A —-Cy A — D, siendo B el
producto deseado. Para casos algo mas complejos con un mayor numero de va-
riables, se pueden obtener soluciones utilizando computadoras para los calculos mas
laboriosos. En éstos se requiere del uso de conceptos matematicos tales como los que
estan involucrados en la teoria de optimizacion de Bellman®® o en el “método de la
disminucion mas pronunciada’’.®

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

PROBLEMAS e

13-1.  Se planea operar a escala comercial un reactor de lecho fijo para la hidratacién de etile-
no en fase vapor, usando granulos cataliticos de acido fosférico sobre kielselguhr, cuyo
diametro es d,. Al reactor entran etileno y vapor de agua (15 moles de vapor por mol de etile-
no) a 150 °C. El calor de la reaccion

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

es esencialmente constante: AHg = -22 000 cal/mol g

La presion del sistema es 40 1b/plg? abs y en estas condiciones, no hay fase liquida presen-
te. Ademsas, la reaccidn no se verifica en ausencia de catalizador.

8 H. Kramers y K. R. Westerterp, ‘‘Elements of Chemical Reactor Design and Operation”, Cap. 6,
Academic Press, Inc., New York, 1963.

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

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

A. Obtenga una ecuacion explicita para la conversion del etileno que sale del reactor, en
términos del coeficiente de transferencia de masa, K,, , basado en la superficie externa del gra-
nulo, en el factor de efectividad, 5, yen cualesquiera otras cantidades que se necesiten. Supon-
ga que no hay dispersion axial en el flujo tubular, ni gradientes radiales de concentracién o ve-
locidad y que las condiciones son isotérmicas. Desprecie la caida de presiéon en el lecho
catalitico.

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

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

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

. El coeficiente de transferencia externa de masa, k,,, es igual a 1 .O c¢cm/s.

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

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

. La densidad del lecho de granulos cataliticos, ps, es 1.2 g/(cm?® de volumen del reactor).

. Diametro del reactor, 2R = 6 plg.

. Longitud del lecho catalitico = 5 pies.

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

pied/s.

W N

N

O 00 3 N W

13-2.  Suponga que es posible operar un reactor para la deshidrogenacion del etilbenceno en
condiciones aproximadamente isotérmicas. Si la temperatura es de 650 °C prepare la curva de
conversién en funcion de la profundidad del lecho catalitico que se extienda hasta la conver-
sion equilibrio. El catalizador que se empleard es aquél para el cual los datos de velocidad se
dieron en el Ej. 13-3. Los datos adicionales son como sigue:

. Presion promedio = 1.2 atm
Diametro del tubo catalitico = 3 pies
Velocidad de alimentacion por tubo:
Etilbenceno = 8.0 moles Ib/h
Vapor de agua = 225 moles Ib/h
Densidad promedio del catalizador empacado = 90 [b/pie?®

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

13-3.  En este caso suponga que el reactor del Prob. 13-2 opera adiabaticamente y que la tem-
peratura de entrada es de 650 °C. Si el calor de la reaccion es AH = 60 000 Btu/mol Ib, com-
pare la conversion en funcion de la profundidad del lecho con la obtenida en el Prob. 13-2.
134.  Begley® ha reportado datos de temperatura tomados en un lecho formado de granulos
de alimia de Y% x % de pulgada empacados en un tubo de 2 plg de didmetro, a través del cual
se pasa aire caliente. El tubo esta enchaquetado con glicol a ebullicion para mantener la pared
del tubo aproximadamente a 197 °C, Para una velocidad superficial de masa (promedio) del
aire igual a 300 1b/(h)(pie?), las temperaturas experimentales a varias posiciones radiales y pro-
fundidades de lecho son como sigue:

% J. W. Begley, tesis de maestria, Universidad de Purdue, Purdue, Ind., febrero, 1951.
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Temperatura experimental, °C

Posicion

radial 0.076 pies 0.171 pies 0.225 pies 0365 pies 0495 pies
0.0 378.7 354.7 327.8 299.0 279.3
0.1 377.2 353.7 3270 298.0 278.9
0.2 374.6 349.9 324.1 294.7 277.0
0.3 369.5 343.9 319.7 289.2 273.2
0.4 360.3 336.3 313.8 282.1 267.6
0.5 347.7 327.4 306.4 274.0 260.8
0.6 331.9 316.1 298.2 265.0 252.7
0.7 313.2 300.7 287.9 254.8 243.8
0.8 291.0 282.8 273.1 242.2 234.5
0.9 256.5 257.9 244.2 224.8 224.6

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

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

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

h(T;= T.) = ~(k,), (Z—T)

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

(%—T) = gradiente en la region central en la interfase entre la region central y la pelicula
"7i  de la pared

13-6. La velocidad de hidrogenacion catalitica de didxido de carbono para producir metano
[Znd. Eng. Chem., 47, 140 (1955)] es:

chO, P:h
1Py, T K, Peo,)’

Velocidad _ [+ K

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

k = 7.0 mol kg de CH,/(kg catalizador)(h)(atm)™3
K,=1.73 (atm)™*
K, =0.30 (atm) ™!

A. Para un reactor catalitico de lecho fijo y de flujo tubular isotérmico, con una veloci-
dad de alimentacién de 100 mol kg/h de CQ, y una velocidad estequiométrica de hidrégeno,
calcule la masa de catalizador que se requiere para un 20% de conversion del dioxido de car-
bono. Suponga que no hay resistencias difusionales o térmicas (esto es, la velocidad total esta
dada por la ecuacién dada) y que la dispersion axial en el reactor es despreciable.
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B. Repita la parte A despreciando el cambio del numero total de moles causado por la re-
accion.
13-7.  En el proceso aleméan para obtener anhidrido ftélico,% el naftaleno se pasa sobre un ca-
talizador de pentdxido de vanadio (sobre gel de silice) a una temperatura aproximada de 350
°C. El andlisis de los datos disponibles indica que la velocidad de la reaccion (moles libra de
naftaleno transformado a anhidrido ftalico por hora por libra de catalizador) puede expresar-
se empiricamente por medio de la expresion

r = 305 x losp O.SBe-ZS,OOOIR,T

dondep = presion parcial del naftaleno en atmdsferas y Testa en grados Kelvin. Los reactan-
tes consisten de 0.10 moles % de vapor de naftaleno y 99.9% de aire. Aun cuando habra algo
de oxidacion completa a didxido de carbono y vapor de agua, serd satisfactorio suponer que la
unica reaccion es la que sigue (siempre que la temperatura no pase de 400 °C):

C,oHg + 4.50, - CgH,0, + 2H,0 + 2C0,

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

El reactor se disefiar4 para operar a una conversion de 80% y una produccién de 6000
Ib/dia de anhidrido ftalico. Sera del tipo de tubos multiples (ilustrado en la Fig. 13-1), con cir-
culacién de sal para la transferencia de calor a través de la chaqueta. La temperatura de los re-
actantes de entrada se elevard a 340 °C por precalentamiento, y la circulacién de sal man-
tendra el interior de las paredes de los tubos a 340 “C.

Determine las curvas de temperatura en funcion de la profundidad del lecho catalitico,
usando tubos’de tres diferentes diametros, 1.0, 2.0 y 3.0 plg de DI, y calcule qué longitud de-
beran tener los tubos para no sobrepasar la temperatura maxima permisible de 400 °C. El ca-
talizador consistira de cilindros he 0.2 x 0.2 plg y la densidad del lecho empacado se tomara
como de 50 1b/pie® para todos los tamafios del tubo.” La velocidad superficial de masa de los
gases a través de cada tubo sera de 400 1b/(h)(pie? de area de tubo). Use el procedimiento de
diseflo unidimensional.

13-8.  Para comparar diferentes lotes de catalizadores en operaciones de cracking de lecho fi-
jo, se desea desarrollar una expresion de la actividad catalitica numérica comparando cada lo-
te con un “catalizador patron”, para el cual se conoce la curva de x en funcion de W/F. Si la
actividad del lote se define como-la velocidad de reaccion de este lote dividida por la velocidad
del catalizador patrén en las mismas condiciones, ¢cuél de los dos siguientes procedimientos
serd el que dé la medida efectiva de la actividad catalitica?

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

(W/F)parrén .
(W/F) reaf

%1 Reportes FIA T 984 y 649; Reportes BIOS 1597,957, 753 y 666; Reportes CIQS XX VIII 29 y XXVII
80 y 89.

%2 Fsto representa una aproximacion, puesto que la densidad promedio depende un poco del tamafio
del tubo, especialmente en los de didmetro pequefio.
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(b) Por medio de las curvas, se determina el valor de x para la misma reaccion W/F, de-
signando como actividad a la relacién

X real
x patrén

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

139,98 Se desea disefiar un reactor para producir estireno por la deshidrogenacion catalitica en
fase de vapor del etilbenceno. La reaccion es endotérmica, por lo que la operacion debe efec-
tuarse a temperaturas elevadas para obtener conversiones razonables. La capacidad de la plan-
ta debe ser de 20 ton de estireno crudo por dia (estireno, benceno y tolueno). Determine el vo-
lumen del catalizador y el nimero de tubos en el reactor mediante el método unidimensional.
Suponga que seran necesarios dos reactores para obtener una produccién continua de 20
ton/dia; un reactor se mantiene en operacion mientras se regenera el catalizador de la otra uni-
dad. Determine también la composicion del estireno crudo producido en los reactores.

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

k1
CG{SCEHS ‘_—‘Cé_ISCH%HZ + HZ
k3
C6H3C2H5 :CGHG + C2H4
ks
H, + CH,C3H, =GHsCH, + CH,

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

~11,370
lOg kl = W + 0.883
N
= 50,800
log k; = -4_575._T +9.13
-21,800
log k3= W +2.78

donde T = K
ki = moles 1b de estireno producido/(h)(atm)(Ib de catalizador)
k, = moles Ib de benceno producido/(h)(atm)(Ib de catalizador)
ky = moles Ib de tolueno producido/(h)(atm)*(lb de catalizador)

Las constantes totales de equilibrio para las tres reacciones son como sigue:

t,°C K, K, K,

400 1.7x107%  27x107°2 5.6 x 10*
500 2.5 x 1072 3.1 x 107! 1.4 x 10*
600 2.3 x 107! 2.0 4.4 x 103
700 14 8.0 1.8 x 10

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

Los datos termodindmicos son como sigue:

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

Para simplificar los calculos suponga que la caida de presion es directamente proporcional
a la longitud del tubo catalitico. Seflale la posibilidad de error en esta suposicion y diga como
se puede mejorar.

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

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

13-11.  Usando el modelo bidimensional calcule las conversiones para profundidades de lecho
hasta de 0.3 pie en la oxidacién del diéxido de azufre en condiciones similares a las descritas en
los Ejs. 13-6 y 13-7. Se aplican las mismas condiciones del reactor, excepto para la velocidad
superficial de masa, que en el presente caso es de 147 1b/(h)(pie?) y el perfil de temperaturas a
la entrada del reactor que es como sigue:

t °C 352.0 397.5 400.4 4015 4012 3974 3612 1970

Posicion radial 0.797  0.53  o0.243 0.2  0.233  0.414 0819 1.00
Para propdsitos de comparacion, las conversiones experimentales son:

Profundidad  del
lecho ‘catalitico, plg 0 0.531 0.875 1.76 4.23 5.68

% SO, convertido 0 269 30.7 37.8 41.2 2.1
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13-12.  Se prepara un catalizador monolitico para el sistema de escape de gases de un automo-
vil, usando un soporte metalico de alta conductividad térmica. Suponga que la temperatura T,
del catalizador es constante en todo el reactor. El aire de entrada tiene una concentracion de
contaminantes C, y una temperatura T,. Usando la nomenclatura de la Sec. 13-8, obtenga las
ecuaciones para la conversion y la temperatura del aire que sale del reactor. Suponga que la ve-
locidad de oxidacion es de primer orden (e irreversible) con respecto a la concentracion de con-
taminantes y que hay un gran exceso de oxigeno. De esta manera, r = A[exp(—E/RT)IC,,
donde C, es la concentracion de contaminantes en el aire en la superficie catalitica. Desprecie
las pérdidas de calor en el reactor.

Obtenga también una ecuacion para la temperatura superficial constante.
13-13.  Se ha sugerido un lecho catalitico fluidificado para la oxidacion de etileno a dxido de
etileno. Las condiciones de operacion seran 280 °C y 1 atm de presion. El gas de alimentacion,
cuya composicion es GH, = 8%, ©, = 19% y N, = 73%, tiene una velocidad superficial en
el reactor de 2 pie/s a 280 “C. '

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

r=50Cc,,

Las reacciones competitivas que se verifican son:

CH,+10,-CHO
C,H, + 30, - 2C0, + 2H,0

La selectividad del éxido de etileno con respecto al dioxido de carbono es independiente de la
conversion e igual a ].5.

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

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

B. Con propdsitos comparativos, calcule la conversién en un reactor de flujo tapén y en
un reactor de tanque con agitacion para el mismo tiempo de residencia de la fase de burbujas.
13-14.  Una reaccion gaseosa irreversible de primer orden 4 — B se lleva a cabo en un reactor
de lecho fluidificado en condiciones tales que la constante de velocidad es k; = 0.076
pie’/(s)(Ib de catalizador). La velocidad superficial es 1.0 pie/s y la densidad global del cataliza-
dor en el lecho es 5.25 1b/pie?. En este caso, supongase que todo el lecho tiene una densidad de
particula uniforme (“fase unica” en vez del concepto de gas burbujeante) y que las condi-
ciones de mezclado corresponden a un flujo tapén modificado por dispersion axial. El grado
de dispersion puede evaluarse con la ecuacion de Gilliland y Mason,%

u 1)0-61
L 2.6(—)
D, u

% E. R. Gilliland y E. A. Mason, Ind. Eng. Chem., 41, 1191 (1949).
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donde u es la velocidad superficial, en pies por squndo, y Dy es la difusividad axial, en pies
cuadrados por segundo.

¢Cuél serd la conversion en el efluente de un reactor con una longitud de lecho catalitico
de 5.0 pies? ;Cudl seria la conversion si se supusiera un comportamiento de flujo tapon?
13-15. La reaccion gaseosa 4 - Bes de primer orden y se lleva a efecto en un lecho fluidifi-
cado a 500 °F y 2 atm de presion. A esta temperatura, & = 0.05 pies?/(s)(Ib de catalizador).
La densidad aparente del catalizador en el lecho es de 3 1b/pie* a una velocidad de masa super-
ficial de 0.15 1b/(s)(pie?). Si la altura del lecho es de 10 pies, §Cudl sera la conversion de salida?
El peso molecular del componente A es 44.

13-16.  Repita el Prob. 13-15 para el caso de una reaccion reversible en la cual la constante de
equilibrio es igual a 0.6. Compare los resultados obtenidos con el flujo tapon de gas a través
del lecho y use el modelo de dispersion axial (con I, dada para la correlacion que se sugiere en
el Prob. 13-14).

13-17. Lareaccion 24 — B estd siendo estudiada en un reactor fluidificado a presion atmos-
férica y 200 °F, Parece ser que la velocidad total de la reaccién puede representarse por una
ecuacion irreversible de segundo orden

rp = k2pi

en donde 4, = moles 1b/(s)(atm)?(Ib de catalizador). Suponga que es aplicable la “fase umnica”
descrita en el modelo del Prob. 13-14. A la temperatura de operacion, k, es igual a 4.0 x 108,
La velocidad lineal en el reactor es de 1 pie/s y la densidad aparente del catalizador fluidifica-
do es de 4.0 Ib/pie®. (g) Calcule la conversion para A, despreciando la difusion longitudinal
para alturas de lecho de 5, 10 y 15 pies. () Corrija para los efectos de difusion longitudinal,
empleando los datos de difusividad del Prob. 13-14.

13-18. En el reactor de suspension del Ej. 13-10, se usé un promedio aritmético de la con-
centracion de oxigeno en las burbujas de gas. De. esta manera, la velocidad de reaccion es
constante en todo el reactor. Para evaluat el error introducido por esta suposicion, calcule el
volumen de liquido libre de burbujas que se requiere al tomar en cuenta los cambios de con-
centracion de oxigeno.

13-19. A. Reconsidere el Ej. 13-10 para un tamafio de particulas de carbén d, = 0.542 mm,
la concentracion de masa, m,, de las particulas, serd la misma, 0.070 g/(cm? de agua), y el ta-
maflo de las burbujas de gas permanece invariable, por lo que k; es 0.08 cm/s. El factor de
efectividad para las particulas de 0.542 es 0.098 (notese que, para las particulas de 0.03 mm del
Ej. 13-10, 4 = 0.86). {Qué volumen de agua se requiere? Todas las demas “condiciones del pro-
blema corresponden a las del Ej. 13-10.

B. Si m, se redujera a 0.03 g/(cm?® de agua) y el volumen del reactor fuera el que se deter-
min6 en la parte A, gcudl seria la conversion de SO, en H,SO,?

13-20. Se usa un reactor de suspension continuo a escala de laboratorio para estudiar la poli-
merizacion de etileno. La suspension de catalizador en ciclohexano se alimenta al reactor a
una velocidad de 10® ¢cm3/min y el volumen del liquido en el recipiente es |(# cm?. Por el fondo
del recipiente se burbujea etileno gaseoso puro a una velocidad de 105 cm?/min, que se disper-
sa en burbujas de distribucién uniforme en toda la suspension.

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

k, = 0.07 ¢cmfs
. = 003 cmfs



732 Ingenieria de la cinética quimica

La concentracion de las particulas cataliticas es 0.10 g/cm? de particulas de 0.10 mm (densi-
dad de las particulas o, = 1 .0 g/cm3). Las burbujas serdn de unos 3 mm de didmetro y el volu-
men de las mismas por unidad de volumen de liquido sera 0.09.

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

ren, =ka (C)  mol GH,/(s)(cm?® de liquido)
k = 0.01 cm/s

El factor de efectividad para las particulas cataliticas es unitario. La constante de la ley de
Henry para el etileno es 5 [mol/(cm® de gas)]/[mol/(cm? de liquido)].
Calcule la velocidad de produccion de polimero en términos de moles de etileno que reac-

ciona por segundo. La suspension de entrada de ciclohexano y catalizador no contiene etileno
o polimero disueltos.

1321.  En el Ej. 13-9, la concentracién de catalizador era tan alta que la velocidad de hidro-
genacion se determiné exclusivamente por medio de la velocidad de transferencia de masa del
hidrogeno de la burbuja de gas al liquido. Reconsidere este ejemplo tomando en cuenta el efecto
de la transferencia de masa liquido-particula. Para el tamafio de particulas cataliticas de 0.5
mm y para las condiciones de agitacion, la Fig. 10-10 da un valor de k, = 0.02 cm/s. La densi-
dad de las particulas es p, = 0.9 cm3/s. ;Cual sera la concentracion minima (m,) de particulas
en la suspension que deberd existir para que la transferencia de masa liquido-particula no mo-
difique la velocidad total de hidrogenacion en mas de un 5%?
13-22.  Reconsidere el Ej. 13-12 para una alimentacion de gas de 50% de H, y 50% de N,.
Desprecie la solubilidad del nitrogeno en el liquido. Nétese que en este caso se requiere el ba-
lance de masa del hidrégeno en la fase gaseosa.

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

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

13-23.  Se estd investigando la eliminacion de SO, del aire en un reactor de laboratorio de
lecho percolador como el descrito en el Ej. 13-13. Usando los resultados de dicho ejemplo y
los siguientes datos, calcule la extraccion fraccionaria de SO, del aire por medio de la reaccion:

{H)o, = 5.0 mol g/(cm?® de gas)
/(mol g/(cm? de liquido)

Velocidad de flujo del liquido = 1.0 em®/s

Velocidad del flujo del gas = 1.0 cm?¥/s
(k.a) =020 s
(Kpa) = 0.02 s

Constante de velocidad de la reaccion intrinseca, k = 0.2 cm®/(g)(s)
Factor de efectividad de las particulas cataliticas = 0.5

Densidad del lecho catalitico, p; = 1.0 g/cm?

Area de seccion transversal del volumen vacio = 5.0 cm?

1324,  Se desea diseflar un reactor de laboratorio de lecho percolador para la oxidacion
catalitica de soluciones acuosas diluidas de 4cido acético usando aire. Se usara un catalizador
comercial de oxido de hierro, para el que la velocidad de la reaccion intrinseca esta dada por la
Ec. (A) del Ej. 10.10. Las condiciones de operacion seran 67 atm y 252 °C. El reactor de 2.54
cm de DI se empacar8 con particulas cataliticas de 0.0541 cm. Las velocidades de flujo de
liquido y gas son 0.66 cm*/s y 3.5 ¢m¥/s, medidas a la temperatura y presion del reactor. El
factor de efectividad para estas particulas cataliticas es unitario. La densidad, ps, de las
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particulas en el lecho es 1.17 g/cm® y la densidad de las propias particulas es 2.05 g/cm®. El
oxigeno es ligeramente soluble, por lo que constituye el reactante limitante en la oxidacion:

CH,COOH(ac) + 20,(g)—2C0y(ac) + 2H,0

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

(K a0, = (kpd,)o, = 002457
(kcat)01 = 22 S_ !
(kcac)HA = 15 S_l

donde HA designa al acido acético.

Las concentraciones de alimentacion en el liquido son 2.40 x 1077 mol g/cm? de oxigeno y
33.7 x 1077 mol g/cm? (aproximadamente 200 ppm) de acido acético. La alimentacién gaseosa
estd saturada con vapor de agua a 252 °C (p,,o = 40.8 atm), por lo que su presion parcial de
oxigeno es (67 — 40.8)0.21 = 5.5 atm. Calcule la conversion de 4cido acético en funcion de la
profundidad del lecho catalitico. Suponga un flujo tapén de liquido.

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



