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NOMENCLATURA

H Altura

Dr Didmetro del reactor

Da Diametro del agitador

Ve Volumen inicial de reaccion

Vv Volumen de reaccion

n (Cantidad de materia (moles o kg)

nj (atidad de materia del componente j (moles o kg)

t Tiempo

Vi Coeficiente estequiométrico del componente j en la reaccion i
R (Caudal de generacién del componente |

R Velocidad extensiva de la reaccion

r Velocidad intensiva de la reaccion

s Velocidad intensiva de generacion del componente |
G Concentracion del componente |

T Temperatura

X Conversion porcentual del componente j

P Presion

R Constante general de los gases

Compresibilidad

g Coeficiente de expansion volumétrica respecto al componente |
¢ Capacidad calorffica (J/(kg-K), (J/(mol-K))

Caudal de materia de la corriente m

Caudal de materia del componente j en la corriente m
Entalpia del sistema o de la corriente

Entalpia por unidad de materia

Caudal de materia del fluido refrigerante o calefactor
Calor de cambio de fase

Area de intercambio de calor

Coeficiente global de transmisién de calor

Calor intercambiado

(Caudal volumétrico

Densidad

Tiempo espacial/Tiempo reducido

Coeficiente global de la reaccion

Constante cinética de la reaccion

Factor preexponencial de la ecuacion de Arrenhius
Energia de activacion de la reaccion

Longitud del reactor

Reactor continuo tanque agitado

REP Reactor de flujo en piston

Mezcla perfecta

ij

|—m>?\—<|®13_o,oc>>>§:b1

=
a
>

MP , .

Fp Flujo en piston

RFPR Reactor de flujo en piston con recirculacion
R Razon de recirculacion

N Numero de reactores en serie

- Tiempo medio de residencia

t . .

o Rendimiento fraccional global
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[0) Rendimiento fraccional instantaneo

E(t),E(0) | Densidad de distribucion de tiempos de residencia en base tiempo y en base tiempo reducido
F(t),F(B) | Distribucion de tiempos de residencia en base tiempo y en base tiempo reducido
0 Tiempo reducido

M (Cantidad de materia de trazador introducida en impulso

D Coeficiente de dispersion axial o longitudunal m?/s

Pe NUmero de Peclet

2 Coeficiente de difusion molecular

D Coeficiente de difusion efectivo

v Velocidad lineal de paso

o? Varianza de una funcion

o Desviacion estandar de una funcion

dp Didmetro de particula

1 Viscosidad

€ Fraccion de huecos

Sc Numero de Schmidt

Re Numero de Reynolds

d Diametro de tubo

Bo NUmero de Bodenstein

t Tiempo medio de residencia

oW Caudal de calor intercambiado y Caudal de trabajo

NT Entalpia de la reaccion en el estado de referencia por unidad de materia
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1. FUNDAMENTOS DEL DISENO DE LOS REACTORES QUIMICOS.
1.1, Introduccion al disefio de reactores.
Todo proceso quimico esta dividido en una serie de operaciones unitarias conectadas entre si. Estas operaciones o

etapas pueden ser fisicas y/o quimicas. Consecuentemente cualquier proceso puede esquematizarse de manera general de la
siguiente forma:

MATERIAS 0.U. Fisicas de R 0.U. Quimicas R 0.U. Fisicas de PRODUCTOS
PRIMAS »| acondicionamiento "| (Reactores) "| separacion
A
RECIRCULACION

En un principio la Ingenierfa Quimica estudiaba conjuntamente todo tipo de operaciones unitarias. Sin embargo, a
partir de los afios 40, la operacion quimica adquiere entidad propia, se profundiza en su estudio y se desarrolla un lenguaje
especifico. Todo ello culmina con la consolidacion, en 1957, de la disciplina de INGENIERIA DE LA REACCION QUIMICA.

La INGENIERIA DE LA REACCION QUIMICA o Ciencia de los Reactores , de acuerdo a la definicion en el Congreso de
Amsterdam de 1957, tiene por objeto el Disefio y control de reactores quimicos para producciones industriales. Ello
comporta el andlisis de reactores, tanto el disefio como la operacion de los mismos.

J. Villermaux () define un reactor de la siguiente manera: “un reactor es cualquier porcion del espacio donde la
materia circula, se intercambia y se tfransforma” . Sin embargo, mas especificamente se puede considerar al reactor
como un unidad donde tienen lugar las reacciones con un objetivo principalmente de produccion industrial.

Aunque el reactor en si no represente econdmicamente un porcentaje elevado de la inversion (normalmente <
10%), se considera que es e/ nicleo del proceso quimico. Ello es debido a que su comportamiento condiciona las
operaciones de acondicionamiento y separacion.

Para implementar un reactor en un proceso hay que:

1. Disefarlo
2. Hacerlo construir
3. Mantenerlo en operacion

En el disefio del reactor es necesario

i. Seleccionar el tipo
ii. Dimensionar
iii. Realizar el disefio o ingenieria de detalle

La seleccion del tipo de reactor tiene por objeto maximizar el rendimiento material y energético de la planta. Para
ello hay que considerar:

a) Las caracteristicas de la reaccion: Las reacciones quimicas varian radicalmente segun el numero de las
fases presentes, el mecanismo de reaccién (una o varias etapas), la existencia de equilibrios, los efectos
térmicos y la sensibilidad a las condiciones fisicas (presion, temperatura, agitacion,...). Estas

caracteristicas imponen serias dificultades en el disefio del reactor, principalmente cuando se quiere
e ——
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preservar la sequridad y el medio ambiente y optimizar el rendimiento y los costes. Por ejemplo si la
reaccion es exotérmica es indispensable prever una refrigeracion adecuada para evitar la aceleracién
incontrolada del reactor. Las propiedades a considerar en cuanto a las reacciones quimicas se muestran en la

Tabla 1.1: Reacciones quimicas: caracteristicas principales y dificultades que imponen a los reactores

Tabla 1.1
Criterios Tipos de reaccion

Numero de fases = Homogéneo (1 fase)
presentes

Heterogéneo (2 o mas fases)
Estequiometria | Reaccion simple
(n°de
ecuaciones
quimicas para Reacciones multiples (existencia
describir la de reacciones secundarias)
transformacion)
Equilibrio Irreversible (sin limitacion)
(limitacién
eventual porun | Reversible
equilibrio (en las condiciones en las que se
termodinamico) | opera)
Termicidad Atérmica

Exotérmica

Sensibilidad a los
factores fisicos

(desprende calor)

Endotérmica
(absorbe calor)

Factores quimicos determinantes

Factores fisicos determinantes

(G=Gas, L=Liquido, S=S6lido)

Dificultades

Poner las fases en contacto y
asegurar las transferencias
entre fases

Obtener una tasa de conversion
elevada

Obtener un rendimiento elevado
del producto deseado y
desfavorecer las reacciones
secundarias

Regular las condiciones fisicas y
operatorias

Evacuar el calor de reaccion

Aportar el calor de reaccion

Obtener una velocidad de
reaccion elevada

Controlar las transferencias de
materia y calor

b) Aspectos técnicos (agresividad del medio, naturaleza de los materiales)
c) Econdmicos (materiales disponibles en el mercado, produccion, costes de la energia,...). Todo ello
empiricamente viene englobado en la afirmacion que indica que para grandes producciones unidades
continuas y para pequefias producciones unidades discontinuas.

Ejemplos industriales

Vapofraccionamiento de una
mezcla petrolifera (G)
Sintesis de amoniaco (G/S
catalitica)

Nitracion de aromaticos

Sintesis de tridxido de azufre

(Cloracion de benceno

Polimerizacion de estireno

Sintesis del metanol, de la urea,
etc.

Esterificacion del etanol

Sintesis del anhidrido ftalico por
oxidacion del ortoxileno

Fabricacion del estireno por
deshidrogenacion del
etilbenceno

Alquilacion de benceno

Sintesis del dxido de etileno

Obtener el rendimiento dptimo que se tiene como objetivo pasa por considerar los siguientes aspectos:

» (udl es el modo adecuado de poner en contacto las diversas fases y asegurar la transferencia entre dichas fases.
La transferencia de materia y la transmision de calor deben estar favorecidas o desfavorecidas segun convenga.

> Eltipo de reactor debera obtener la méxima conversion en el caso de reaccion Unica y maxima selectividad en el
caso de reacciones multiples. Esta documentado que una configuracién adecuada del reactor y su modo de
operacion puede incrementar notablemente la selectividad. Asi por ejemplo, la reaccién de oxidacion de
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isobutano presenta selectividades que varian del 30% al 50% segun sea el esquema de alimentacion tal y como
se indica en la figura.

i-C4H10 (isobutano)—(l> (catalizador), Oz (oxidante y regenerador del catalizador—i-C4Hg (isobuteno
527°C)—Productos de oxidacion

02

( ) >—> Isobuteno 30%
Isobutano

Alimentacion clasica

VYVVYVYVVVVVVY

0z

Isobuteno 50%

Isobutano

Alimentacion distribuida

» Las condiciones de operacion deben estar optimizadas
» La utilizacion 6ptima de la energia.

Asi pues, escoger el reactor consiste basicamente en seleccionar

El modo de tratamiento de la carga (modo de operacion)

Evolucién en el tiempo del contenido del reactor: régimen estacionario o no estacionario
Modelo de flujo

Puesta en contacto de las fases presentes

Seleccion de los materiales de construccion

Una vez escogido el reactor (tipo y modo de operacion) hay que realizar el dimensionado del mismo determinando el
parametro basico del equipo que segun el tipo de reaccion puede ser

A& Elvolumen total (reaccion homogénea)
A Lamasa de catalizador (reaccion catalitica heterogénea)
X Altura de la columna (reacciones G/L)

Por (ltimo es necesario realizar la /ngenieria de detalle que abarca desde aspectos de distribucion de volumen
(relacion altura didmetro) atendiendo a las perdidas de carga permisibles, al consumo de energia de agitacion y también el
calculo del &rea de transmision de calor necesaria, hasta aspectos de ingenieria civil.

1.2, Métodos generales de disefio.

¢Cémo se pasa un reactor de laboratorio a un reactor industrial? Es decir, ;cémo se realiza un cambio de escala?
Un cambio de escala puede realizarse en base a:

1. la TEORIA DE LA SEMEJANZA. EI método consiste en construir unidades de tamafio progresivamente creciente (laboratorio,
bancada (bench scale), planta piloto y industrial), manteniendo los grupos de parametros geométricos y fisico-quimicos
(Re=Reynolds, Pr=Prandtl, Nu=Nusselt, Da=Damkohler, etc.) para garantizar en principio un mismo régimen de
funcionamiento.
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Ejemplo: Gasificador de carbon en lecho fluidizaco (Baytown, USA) (Exxon): 20 g/da (laboratorio), 100 kg/da
(predesarrollo), 1 Tn/dia (desarrolio), 80 Tn/dla (planta piloto), 300 Tn/dia (industrial), desarrollo gjecutado en 20 arios, de
1970 a 1990,

Este método es impracticable con frecuencia ya que:

a) No se consigue reproducir en la escala pequefia todas las condiciones del reactor industrial.

b) La estructura de los balances de materia, energia y cantidad de movimiento que gobiernan el reactor es tal que
frecuentemente no se pueden conservar simultdneamente la semejanza quimica, térmica, mecanica y
geométrica.

No obstante, muchos reactores han sido disefiados por “saltos de pulga” siendo los parametros de funcionamiento
determinados por correlaciones empiricas tipo caja negra. El proceso es costoso, poco brillante, pero eficaz. Es el dnico
procedimiento practicable cuando se trata de procesos complejos, multifasicos y con cinéticas complejas y/o reacciones poco
conocidas.

2. la existencia de un MODELO MATEMATICO para el reactor (paso de gigante). Modelizar (matematicamente) implica obtener
la representacion del sistema fisico mediante un conjunto de ecuaciones. En el sistema de un reactor quimico es importante la
descripcién matematica que permite predecir las concentraciones y temperaturas de la salida en funcion de las de la entrada,
los caudales y las dimensiones del reactor.

El modelo matematico a usar puede ser empirico. Es decir, un modelo elegido por conveniencia atendiendo al
esfuerzo requerido en su desarrollo. Sin embargo, el esfuerzo debe emplearse en llevar a cabo el andlisis con dicho modelo
debido a la restriccion del rango de aplicabilidad. Un punto de vista opuesto para la obtencion del modelo matematico es el de
crear un modelo que describa los procesos fisicos y quimicos que se desarrollan en el reactor. Dicho modelo se denomina
mecanistico y es mas dificil de construir ya que implica el reconocimiento previo de las etapas fisicas y quimicas e implica
mayor esfuerzo en el andlisis al aumentar la complejidad matematica y el nimero de parametros. Logicamente siempre
conviene un modelo preciso en la descripcion de la realidad, pero es necesario plantear un compromiso entre la precision de
la descripcion y el esfuerzo requerido en el planteamiento y el andlisis. Estos modelos mecanisticos con ciertas
simplificaciones se denominan semiempiricos. Es necesario sefialar que cuando se discute el modelo de un sistema fisico no
hay que confundir la precision de la descripcion con el desajuste, es decir, la precision con la que el modelo predice el
resultado del reactor. De forma que un modelo puramente empirico puede tener un desajuste muy bajo aunque una
descripcion fisico-quimica del sistema deficiente, mientras que un modelo mecanistico con una muy buena descripcion fisico-
quimica del sistema puede tener un desajuste mayor.

Para cambiar de escala, la disposicién de un modelo mecanistico permite hacer las extrapolaciones de forma mas
fundamentada. Si el modelo matematico es un conjunto de ecuaciones que representan la realidad fisica y quimica del
sistema, las ecuaciones a considerar son:

» Balance de materia o ecuacion de disefio (salida = f(entrada, cinética, modelo de flujo, modelo de contacto))
» Balance de energia

» Balance de energia mecanica

» Ecuaciones de estado cuando sea preciso

» Ecuaciones de equilibrio fisico y/o quimico

Asi pues, estos modelos precisan de los conocimientos de la velocidad de reaccién (cinética quimica), de las
transferencias interfase e intrafase de materia y energia (cinética fisica), asi como de la fluidodinamica del conjunto del reactor
(circulacién y mezcla de los fluidos). Ello se refleja en el siguiente esquema, en el que la multitud de caminos indica la
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posibilidad de hacer simplificaciones.

- FSIA e—p TERMODINAMICA “«—» QM —»

' |

iy Estequiometria
Leyes de la conservacion

| |

Fendmenos de transporte Cinética
| v |
\/ MODELO DE MODELO MODELO CINETICO v
FLUIO Y DE REACTOR
CONTACTO

! Las flechas son saltos segun la complejidad de la descripcion y originan modelos mas o menos mecanisticos
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1.3.  (lasificacion de los reactores.
Los reactores pueden clasificarse segun los siguientes criterios:
v" Tipo de modelo de flujo: ideal al que tiende (mezcla perfecta, flujo en pistdn) o real.

v Nimero de fases en contacto: homogénea (1 fase), heterogénea (2 fases = bifasica, 3 fases = trifasica, o
multifasica)

v" Modo de operacién: continuo, semicontinuo, discontinuo.
v" Evolucion en el tiempo: régimen estacionario y régimen no estacionario
v" Tipo de reaccion quimica: catalitica, bioquimica, esterificacion,....
Enla Tabla 1.2 se presentan esquematizados, con ejemplos industriales, los cuatro primeros criterios. Y en la Tabla
1.3 se presenta ejemplos de reactores en diferentes procesos quimicos especificando el tipo de reactor usado, el
tipo de reaccion y los aspectos de disefio mas importantes
Tabla 1.2: Criterios para la clasificacion de reactores
Criterios Tipos de reactor Ejemplos industriales
Modo de Cerrado (sin intercambio de materia con el exterior) Quimica fina, polimerizacion en
tratamiento de la discontinuo
carga
Semicerrado (una parte de la carga es afiadida o extraida en el | Cloracion organica de
curso de la reaccion) @ “pequefios productos”
Abierto (la carga circula dentro del reactor) ‘Q" Intermediarios o productos
basicos petroquimicos de gran
tonelaje
Evolucionenel | Régimen no estacionario Operaciones discontinuas,
tiempo puestas en marcha
Régimen estacionario Marcha continua de los
reactores abiertos
Modelo de flujo | Reactor practicamente agitado (composicion uniforme) Sulfonaciones, nitraciones,
ideal @ @ @ polimerizaciones
Reactor de circulacion en piston (progresion en bloque) Reactores cataliticos en lecho
( ( E) O fijo, reactores homogéneos en
circulacion turbulenta.
Puesta en Co-corriente  —( o— Hidrodesulfuracion de las
contacto de las fracciones petroliferas
fases * Contra-corriente *—5( (¥—  Absorcion y reaccion quimica
A 4 4 4 4 gas-liquido
Corrientes cruzadas —y( (3—> Combustion del carbon sobre
L soporte transportador

*Falta el estado de agregacion de las fases.
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Proceso
Craqueo de nafta

Reformado de
vapor

Produccion de
epoxi-resinas

Hidrotratamiento

Craqueo catalitico

Desulfuracion de
gas seco
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Tabla 1.3: Ejemplos de reactores quimicos

Reactor

Horno tubular en fase gas y
homogéneo

Lecho fijo , heterogéneo sdlido-gas

Reactor tanque agitado en fase

liquida

Lecho fijo, heterogéneo liquido-gas

Lecho fluidizado continuo,

heterogéneo liquido-gas-sélido

Tanque de borboteo, heterogéneo

liquido-gas-solido

Reaccioén quimica
Reacciones consecutivas
endotérmicas

Reaccion reversible
endotérmica

Reaccion de
polimeracion exotérmica

Reaccion exotérmica a
elevada presion

Reacciones consecutivas
endotérmicas

Reaccion acido-base
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Aspectos de disefio

Rendimiento de producto,
rapido calentamiento y
enfriamiento

Balance de calor, flujo de
calor, catalizador

Eliminacion de calor, control
de la polimerizacion

Consumo de hidrégeno,
eliminacion de calor,
catalizador

Distribucion de producto,
regeneracion de catalizador
en continuo

Transferencia de materia y
ahorro de energia
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2.

ANALISIS DE REACTORES IDEALES.

2.1,

Introduccidn a los reactores ideales.

El objetivo del capitulo es estudiar el modo de funcionamiento de cuatro tipos de reactores ideales: discontinuo de
mezcla perfecta, semicontinuo de mezcla perfecta, contindo de mezcla perfecta y contintio de flujo en pistén. El cuerpo central
de la descripcion se basa en la ecuacion de disefio (6 funcionamiento) de acuerdo al siguiente esquema

al N
MODELO DE CONTACTO Y DE FLUJO: CINETICA: rapidez con que se suceden los cambios

forma en la que las sustancias fluyen y de composicion en el reactor. Si las reacciones de
se ponen en contacto unas con otras, i equilibrio son muy rapidas los productos a la salida
se mezclan enseguida o no, si forman estaran en equilibrio. Si las reacciones no son tan
aglomerados de moléculas o no. rapidas, la velocidad de reaccion, o la transferencia
Factores todos ellos que afectan al de materia y calor pueden determinar el
comportamiento. comportamiento del reactor.

Salida = f( entrada, modelo de flujo, modelo de contacto, cinética, parametro de disefio)

Entrada

REACTOR » Salida

A 4

Un reactor se considera un REACTOR IDEAL si:

1. Los reactantes estan mezclados a la entrada del reactor, es decir, el tiempo de mezcla es cero y todo el volumen

es Util para la reaccion.

2. No se forman agregados moleculares
3. Se sigue un modelo de flujo ideal. EI modelo de flujo tiene dos extremos de mezcla que representan la maxima

mezcla posible y la inexistencia de la misma y que constituyen los dos modelos de flujo ideales posibles; los
cuales se representan en el esquema siguiente:

MEZCLA PERFECTA
En un sistema discontinuo: La mezcla del sistema es perfecta, muy buena, por lo que en
un instante dado la composicion y temperatura en el sistema son uniformes, pero
variables con el tiempo.

En un sistema continuo: La mezcla del sistema es perfecta con lo que las
propiedades (concentracion y temperatura) de cualquier punto del sistema son
las mismas, y por tanto iguales a las de la corriente de salida.

FLUJO EN PISTON

En un sistema continuo: En el sistema no hay ningln tipo de
mezcla en la direccion del flujo, por lo que el fluido pasa sin *] (:0 (:9::>
mezclarse como si se moviera a lo largo del reactor impulsado
por un piston. Es decir, el perfil de velocidades es plano, lo cual sucede a numeros de Reynolds (Re) de
tubo vacio relativamente altos. Puesto que hay mezcla completa en la direccion radial las propiedades del
fluido en la seccién son uniformes.

El estudio de estos modelos ideales esta justificado, en parte porque su ecuacion de disefio es sencilla, y en parte
porque frecuentemente uno de ellos representa el modelo dptimo. A continuacion se presenta el modelo matematico para
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estos reactores ideales en el que ademas se supondra que se opera en régimen cinético, es decir, la velocidad de reaccion es
suficientemente “lenta” como para no alcanzar el equilibrio, y que el control por parte de las transferencias de materia y
energia son despreciables.

2.2.  Reactor discontinuo de mezcla perfecta. Ecuacion de disefio. Régimen isotérmico. Régimen adiabético.

Los reactores discontinuos se usan a escala de laboratorio en investigaciones para determinar la cinética de
reacciones y a escala comercial en situaciones de producciones multiproducto y/o cuando se requieren volimenes de
produccion pequefios (por ejemplo, en la industria farmacéutica). Sin embargo también se utilizan en producciones de elevado
volumen como es la del PVC. En la Tabla 2.1 se indican ventajas (V) y desventajas (D) de la operacion en discontinuo y la
operacion en continuo.

Tabla 2.1: Ventajas (V) y desventajas (D) de la operacién en continuo y en discontinuo

Operacién en discontinuo Operacién en continuo
1 Generalmente mejor para pequefios volimenes de Mejor para producciones indefinidas de un producto o
produccion(V) conjunto de productos (V)

2 Mas flexible en operaciones multiproducto (V)

3 | Generalmente requiere un capital relativamente bajo (V) | Generalmente requiere un capital relativamente alto (D)

4 Facil de parar y limpiar (V)

5 | Requiere un tiempo de parada inherente entre cargas (D) | No hay tal tiempo (V) pero las paradas provocadas por
mantenimientos inesperados pueden ser costosas (D)

6 | El Coste de operacion puede ser relativamente alto (D) Coste de operacion relativamente bajo (V)

7 | Estado no estacionario implica control de proceso yuna | Estado estacionario implica control de proceso y una
uniformidad de producto mas dificil de consequir (D) uniformidad de producto menos dificil de consequir (V)

Un reactor tanque agitado discontinuo tipico consta de un tanque con un agitador y de un sistema integral de
calefaccion / refrigeracion. Su tamafio puede variar desde menos de 1 litro a mas de 15.000 litros. Por lo general se
fabrican en acero, acero inoxidable, vidrio revestido de acero, vidrio o aleaciones. Liquidos y sélidos suelen ser cargados
a través de conexiones en la tapa del reactor. Los vapores y gases también se alimentan a través de conexiones en la
parte superior.

El agitador consta de un motor al que se conecta un eje el cual lleva montados los dlabes o paletas. Hay una
amplia variedad de disefios de paletas y normalmente ocupan aproximadamente dos tercios del diametro del reactor.
Dicho agitador se suele colocar a 1/3 de la base. En caso de manejar productos viscosos, se utilizan modelos en los que
la paleta dista poco de la pared del recipiente. La mayoria de los reactores discontinuos utilizan también paredes
deflectoras, cuya funcion es romper el flujo causado por la rotacion de agitador, es decir, la formacion de vértice. Estas
pueden estar fijadas en la tapa 0 montadas en las paredes laterales.

Los vortices son formados por la fuerza centrifuga creada por el impulsor en un tanque agitador con forma
cilindrica. Un vértice, ademas de dificultar el mezclado, introduce gas o aire en el liquido que se esta mezclando. La
formacion de un vortice puede tener ventajas en algunos casos concretos como cuando se desea que el aire o el gas se
mezcle, cuando se desea que la potencia del motor requerida sea menor que si se tuvieran paredes deflectoras y si se
desea utilizar el tanque para transferencia de calor. Las dimensiones de un vortice en un tanque agitador dependen de
las relaciones geométricas del cilindro como relacion de Altura/diametro, del tipo de impulsor (nimero de aspas, tipo,
dimensiones, forma y angulo) y de la cantidad de impulsores.

El calor generado en la reaccién y la agitacion o el calor absorbido en la reaccion se elimina o afiade a través
de una camisa o de un sistema de tubos. Dentro de las industrias quimica y farmacéutica, camisas de refrigeracion
externa son generalmente preferidas, ya que el tanque resulta mas facil de limpiar. La operacién de estas camisas puede
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ser definida por 3 parametros:

* Tiempo de respuesta para modificar su temperatura
* Homogeneidad de dicha temperatura
* Estabilidad de su temperatura

La camisa Unica es el disefio mas antiguo cuya utilidad esta probada pero que presenta ciertas limitaciones.
Cuando el tanque es grande cuesta ajustar la temperatura del fluido inyectado, lo cual se traduce en lentitud en el
control. Por otro lado la distribucién de dicho fluido también es defectuosa produciéndose diferencias entre las paredes
laterales y el fondo. A continuacién se explican algunas soluciones a este disefio. Una es usar varias camisas en el
mismo reactor cubriendo diferentes secciones. Otra es la camisa de media bobina se hace soldando tuberias alrededor
del exterior del tanque para crear un flujo circular en el semicanal con el que se mejora la transmisién. Y una Ultima es la
camisa de flujo constante (Coflujo) es una camisa pero con 20 0 mas pequefios elementos. La valvula de control abre o
cierra cada uno de estos elementos segin convenga. Al variar la zona de transferencia de calor de este modo, el
proceso se puede regular sin modificar la temperatura de la camisa. Esta camisa tiene una muy rapida respuesta al
control de la temperatura (por lo general menos de 5 sequndos), debido a la corta duracién del flujo y alta velocidad del
fluido en los canales. Al igual que en la camisa de media bobina el flujo es uniforme. Debido a que la camisa opera a
temperatura constante las oscilaciones de temperatura en la entrada vistas en otras camisas estan ausentes. Una
caracteristica de este tipo camisas es que se puede controlar el flujo de calor de una forma muy precisa lo que permite
un mejor control de la velocidad de reaccién para la deteccion de puntos finales, ademas de los rendimientos, etc.

A continuacion se procedera a desarrollar el modelo matemético de un reactor tanque agitado discontinuo en el que
se lleva a cabo una reaccion en /ase homogénea.

Un reactor tanque agitado
discontinuo es un sistema cerrado,
que funciona por cargas, en el que, si  (ca) m
la agitacion esta bien disefiada (por productos
tanto con la relacion H/Dr, Da/Dg,
tipo de agitador y potencia de
agitacion  adecuados), sigue el
modelo de flujo ideal de mezcla
perfecta. En €l se carga una cantidad
de reactantes (V°=volumen inicial de
fluido’, n°=moles iniciales  del (co) e
componente j, c’=concentracion del t
componente j a t=0) y se deja evolucionar con el tiempo (V=volumen de
reaccion, n=moles de componente j, c=concentracion del componente |
a t>0) por lo que si sigue el modelo de flujo de mezcla perfecta la composicion y temperatura en el sistema es uniforme pero
variable con el tiempo.

reactantes

v

El balance macroscépico de materia del reactante limitante (que es el que se agota antes dadas las condiciones
iniciales y la estequiometria) en el reactor donde transcurren R reacciones (1,2,...,i,...,R) es el siguiente:

* Para los sistemas de una fase, V se refiere al sistema reaccionante que no es necesariamente el volumen del reactor. Asi por ejemplo, para
reacciones en fase liquida se requiere un espacio adicional en cabeza.
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an
7; =R, = IZVA/R/

Dada la definicion de conversion porcentual de reactante, Xa, la de velocidad extensiva de la reaccion, R, la de la
velocidad intensiva, r, asi como la relacion entre ambas

0_

x, =1 n=dvai  n=fTc) R=[ aV/=(sMP)=rV

1, 7

se tiene

-n, % = ZerJ/ =ry

cuya integracion proporciona la siguiente expresion denominada ECUACION DE DISENO DEL REACTOR DISCONTINUO DE
MEZCLA PERFECTA

;:an'“L: HZJ.XA W | (2.1) 1(-raV
? _ZV/'A/;'V r /
/

Dicha expresion permite conocer el tiempo necesario /x,
para obtener una conversion dada y de la que cabe destacar tn%
que —Ta(Xa,T) y V(n,T,P) pueden ser o no ser constantes con el
tiempo. Esta ecuacion es, pues, totalmente general. La >
interpretacion grafica de esta ecuacién se presenta en la Figura Ka
2.1. Figura 2.1: Interpretacion gréfica de la ecuacién de disefio (2.1)

La ecuacién de disefio puede simplificarse en los siguientes casos:

i.  Volumen constante: situacion que suele encontrarse para muchos sistemas de reaccién liquidos de densidad
constante y para gases a presion constante o sin cambio en el nimero de moles en la reaccién. La interpretacion
grafica en este caso se muestra en la Figura 2.2.

A
/7;; Ay dXA ﬂj J‘/‘/A O,XA OJ‘XA d)(A
= ~~ =75, — = - 1/(-n
vse _ZV/A/;‘ Vie —r, Mo =1y e
-
n,—n, Voc,—lc, 0 c,
Ny=——A= oo =V =V)=1-=4
1y G4 G4
e _ U, -
A= 0 >
CA CA o
fe [ a, (a dc,  (adc,
=-), = =) —ZV- . -, p Figura 2.2: Interpretacion grafica de la ecuacion de disefio (2.1) para
AT A
i

i. ~ Volumen variable de manera proporcional a la conversion: la mayoria de los sistemas de reaccién en fase gas en los
que hay variacion del nimero de moles por la reaccion y/o presion variable y/o temperatura variable

En un sistema discontinuo con reaccion en fase gas, las concentraciones de los componentes se pueden
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expresar en funcion del volumen a través de la ecuacion de estado PV = znAT .
cualquier tiempo de manera que PV’ =z°n°RT°

Esta ecuacion valda para
t=0 y PV=2znRT t>0. En concreto, el cociente

entre ambas expresiones proporciona la variacion del volumen del sistema con la presion, temperatura y

composicion 1/ =V° )2~
P NTe Nz )\ n°

=+ (L)~ WA,

; Us

variacion del volumen permite deducir que

7

(55

_ n
se tiene que —
no

|

1+

z

ioj 1+ (-0,

j. Por otro lado, si el numero total de moles es

vy y ,
—/)—1)—f;)( ,, ecuacion que combinada con la de la
n

; Uy

o

~v, n

Asi pues para la mayoria de los sistemas gaseosos en los que la compresibilidad apenas varia con la presion y la

temperatura, la expresion resulta

(2.2)

v, n°
Donde 5/;(2(—’)—1)—? (2.3) es el
~v, n
denominado  coeficiente  de  expansion
volumétrica.

En el caso de un reactor a presion y
temperatura constantes la ecuacion de disefio resulta
ser

o,

f:/’]_AJ«)(A d)(/] ZCZJ'XA
o —r(1+&4,)

Veie —r(i+g,4,)

Y la interpretacion grafica se presenta en la Figura 2.3.

1/(-I’A)(1 +8AXA)

/
Y

t/c%

v

X

Figura 2.3: Interpretacion grafica de la ecuacién de disefio en el
caso de volumen variable. pero presion v temperatura constantes

En las reacciones en fase liquida, el efecto de los cambios en la presion total, aln si son relativamente grandes,
sobre el volumen, y por tanto sobre la concentracion, es insignificante. En consecuencia, podemos hacer caso omiso del
efecto de la caida de presién sobre la velocidad de reaccién al dimensionar los reactores en fase liquida.

En la ecuacion (2.1) aparece la velocidad intensiva de generacion de A, la cual es funcién de la temperatura. Segun
el modo de operacion del reactor sea isotérmico o adiabdtico el balance de entalpia es distinto y se requiere con una finalidad

diferente.

2.2.1. Régimen isotermo.

En ciertas circunstancias es conveniente mantener el reactor en condiciones isotermas, ya sea la reaccion exo o
endotérmica ya que, en ausencia de control de la temperatura, ésta puede ser demasiado alta para la estabilidad del producto
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o demasiado baja para la velocidad de reaccion. En caso de requerirse control de la temperatura se instala un serpentin o una
camisa de intercambio de calor.

En este caso al trabajar a T=cte en el reactor, el balance de entalpia se requiere para determinar el caudal de calor
a eliminar en funcion del tiempo de operacion.

El balance macroscépico de entalpia aplicado al sistema

de reaccion (el fluido reaccionante) con temperatura y composicion
uniforme, tiene la siguiente forma

n°,-, V°,nj, v
n (kg), € (/(kgK)

dH—H')
at

m

=S (A-H),w, —ZAH /?+Q+I/l/+d(;y)

W = —P == = trabajo de expansion
at

Fuesto que el sistema es cerrado se simplifica de la siguiente forma

dH-H)
dt

=—>AH"R, +o+r2¥P)

Asi mismo, cuando el sistema es liquido o gas a presion constante el dltimo termino es nulo, para gas ideal es nulo y
para gas a volumen constante es muy pequefio y por tanto despreciable, por lo que el BME resultante es

d(H—-H)
ot

== AH"R +Q|(24)

Y si el sistema es isotermo y sin cambios de fase el primer termino de la ecuacion anterior es nulo por lo que el flujo
de calor a retirar es el generado por la reaccion.

d(H-H)
ot
0= A" R|(25)

=0

Resultando que la relacién entre el flujo de calor y la conversion, en el caso de una sola reaccion, es la siguiente

G=ADR=nf e Y _ A e 4 (26)
v, Vv, e v, dt

por lo que el calor total intercambiado sera

Q= j@ ()t = Aﬁjﬁdr Aﬁjrl/dr Af/j £ Vo’l AH jll%df_ﬂ ", =
VA

AH L AAA,

Vy V4
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Dicho flujo de calor proviene de un intercambiador de calor por el que circula un fluido con un caudal (wc ) y una
temperatura (Tc). Por tanto del balance macroscépico de entalpia a dicho fluido se tiene que

QZW{Z(/;}CZ_ﬁ*)_wﬂ(f?ﬂ_/LA/*):WCCA"pfAC }//0 Wcﬁ’c
y de la ecuacion de disefio del mismo se tiene que

Q=UA[T.-T)], o AUT.-T)], o UA[(7.-T)]

ml ml

Como puede observarse las variables en el disefio del intercambio de calor son: T, A y w.. Puesto que el reactor es
discontinuo sera necesario que uno o varias de dichas magnitudes sean variables en el tiempo.

2.2.3. Regimen adiabatico

En este caso el balance de entalpia se requiere para encontrar la relacion entre temperatura y conversion ya
que la constante cinética depende de dicha temperatura. Retomando el balance macroscopico de entalpia (ecuacion 2.4)
en el que se considera Q=0, en unidades masicas para que asi la cantidad de materia, n, sea constante o en unidades
molares si © =0, y considerando que la capacidad calorifica del sistema es constante o bien tomando un valor medio
de la misma, se tiene que para gases y liquidos a presion constante es valida la siguiente expresion [el balance
macroscopico de entalpia estd deducido en unidades molares, por lo que al combinarlo con los presupuestos anteriores
es necesario tener la precaucion de mantener las unidades de forma coherente]:

dH-H) ., dI & .
= nl,—=-> AHR
dt Pt Z,:‘ Y

que en el caso particular de una sola reaccién se simplifica a

né, % ——AH'R

Combinando la definicion de velocidad intensiva de la reaccion, conversidon porcentual de un componente,
velocidad extensiva y caudal de generacion, del balance macroscopico de materia de A se tiene que

A
v, dt

_ 1 dﬂA X =(”A?_/7A)

r,= : R,=v R, F=|rdV =>F=
VA n’ A= V4 j

con lo que el balance de energia queda como

ﬂfpil—r:—Af?* _ My |\ _AH ny dby
4 v, dt v, a

AH'nS

né,dl = o,

v,

de donde por integracion y suponiendo la entalpia de la reaccién constante respecto a la temperatura, se obtiene la
expresion de una recta que es la denominada adiabatica de la reaccion
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AH'
— 79 A 0

7T=7°+ (X, = X))| (2.7)

V,nc,

A . L. A . L

Esta relacion lineal permite Xa AH" >0 endotérmica X AH" <0 exotérmica
sequir la evolucion de Ila irreversible irreversible
t?mperatura -con la converspn 0 Lugar geométrico de la evolucion del reactor
viceversa, siendo la pendiente ptoe v, :]
Pos't'_Vf'" 0 negativa ,>egun la reversibl AHR reversible
reaccion sea  exotérmica 0 o cal
endotérmica. La Figura 2.4 muestra capaciaad car.
la representacion grafica de la calor liberado X, =1 .
ecuacion (2.7) en el caso de una T T To T

reaccion irreversible e reversible.

Figura 2.4: Representacion grafica de la ecuacion (2.7)

2.3.  Reactor continlio de mezcla perfecta.

Los reactores continuos tanque agitado se usan normalmente para llevar a cabo reacciones en fase liquida,
tanto en el laboratorio como a escala industrial. Sin embargo, también se usa para llevar a cabo reacciones en fase gas
sobre todo cuando son reacciones catalizadas por un sélido y para sistemas de reaccién solido-liquido-gas (S-L-G).

Sea el siguiente reactor tanque agitado que sigue el
W=QeCan Gz, T, modelo de flujo de mezcla perfecta, por tanto con la relacion
Xon H/Dr, Da/Dg, tipo de agitador y potencia de agitacién adecuados.

W1=Q1C1A,Cp1, Ty,

e

T:Tz

En las unidades continuas interesa la operaciéon en
estado estacionario, por tanto se disefian para ello. En
consecuencia la ecuacion de disefio que se deducira sera valida
para dicho estado estacionario, no siéndolo ni para la puesta en
marcha ni para la parada.

[ =

Vica=0on

2.3.1.  Ecuacion de disefio.

En estado estacionario el balance macroscépico de materia para el reactante limitante es el siguiente:

OZZT:W”]YA+/?A

m=1

Puesto que el reactor sigue el modelo de flujo de mezcla perfecta, esta perfectamente homogeneizado, la
relacion entre el caudal de generacion y la velocidad intensiva es la siguiente:

4 4
R, =j0 rdv :rAjo A =r)
con lo que el balance es:

_iwm,/l =R,=rl= V[ivﬂf/]

m=1 /=1
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La definicion de conversion porcentual de un componente en un sistema continuo es

w, —WwW
_wy 4 _
Ny=—=2 = w,=w,(1-4,)
w,

0
Cuando la corriente de alimento esta exenta de producto de la reaccién wa,es way, Sin embargo, si el alimento
lleva producto es necesario referir la conversion de dicha corriente, como la de la salida, a un mismo punto de manera
que:
Wy =W4(1=Xy)

Wy =W, (1= Ay)

donde wy es un caudal de alimento libre de producto que se calcula de acuerdo a la estequiometria. El balance
resultante es

W o ( Xy = Xop) =—w, ,AX, =V (1)) s 4

Pto. de operacion

— = = = R (1/'rA)5\'tema _______ : _________
Wi 9o =1y _( vor ] ! . ]
AT ] . 1
i=1 ! ,—'——|| > AREA=0/cx,
Y AX i i
0= C,—2=c, - (2.8) : L,
’ Xia Xao  Xa

Figura 2.5: Interpretacion grafica de la ecuacion de disefio (2.8)

Si el alimento no esta parcialmente convertido (Xia=0) se tiene que go=q1 y co=car. El cociente V/gq, =80

tiene unidades de tiempo y recibe el nombre de #empo espacial. Dicho tiempo representa el tiempo necesario para
tratar un volumen de alimentacion (V) medido en las condiciones del alimento. La inversa del tiempo espacial recibe el
nombre de velocidad espacial. El tiempo medio de residencia es V/q, 'y representa el tiempo que estd en el reactor
cada elemento de volumen. Ambos tiempos solo coinciden cuando la densidad del sistema es constante ya que en ese
€aso Go=0p.

La ecuacion (2.8) en el caso concreto de un sistema de densidad constante queda reducida de la siguiente

forma:
tho 1 Pto. de
)(A — Wy =Wy — FoCa0 — 94 — ) aneracion
WAo qz?CAo _______________ .
c, —C ' |
= = Cfe - = = = = Ao A : ’ :
(p QO (Z1 QZ q) » > : : > AREA=0
o=t ¢ WA _ % Z
- Ao - i |
° l (2.9) c L »
_ (=6 =6 =C) _(€u=6C) Can CiA Ca
' ' J Figura 2.6: Interpretacion grafica de la ecuacion de disefio (2.9)
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2.3.2. Régimen isotermo.

Se define régimen isotermo en un reactor tanque agitado
continuo de mezcla perfecta cuando existe intercambio de calor entre el
sistema reaccionante y el entorno. El balance macroscdpico de entalpia
para un reactor continuo tanque agitado en régimen estacionario y sin
cambios de fase se reduce a:

lecph Tl

WZycp21 TZ

0= (7, T W, — > AR +Q

si solo existe una entrada y una salida, si wi=w, en unidades molares ya que 0 = 0 o se trabaja en unidades masicas y ¢, se
suponen constante:

(7, =T, ==3 MR +Q|  (210)

Esta ecuacion relaciona la temperatura de salida del fluido, y por tanto la del reactor, con el caudal de calor a eliminar del
reactor. Si solo se tiene una reaccion la ecuacion anterior se reduce a

(7, =T e, = ~AH R+Q
la cual junto con el balance macroscopico de materia y la conversion de A

O=wy, =Wy +Ry=w =, + VR =w, (X, = X,)+V,F

R=-w, A
Vy
proporciona la siguiente ecuacion:
AH' ,
To=T | M ny @0
Ve, we,

Como ((AA*WDA) /(vch“p)) y 0/ (Wfp) son constantes (estado estacionario), la relacion es lineal y

formalmente andloga a la obtenida para un reactor discontinuo pero representa “fisicamente” un solo punto. Puesto que las
unidades  de 0/ (Wfp) son de temperatura

((M/s)/(kg/s")/(kgK))) en realidad la ecuacion es Xon °
( v, j
N . Ny ,/, /)fe= A/;/*
4 W
A L PNy S (VT P % o
Ve, we, Ve, Kj
. X1A //
7" =T+ Q
we, >
{1
REACTORES QUIMI(

Figura 2.7: Interpretacién grafica de la ecuacioén de disefio
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(2.12)

Y su interpretacion grafica se presenta en la Figura 2.7.
2.3.3.  Réqgimen adiabdtico.

Si no existe intercambio de calor entre el sistema y los alrededores se dice que el régimen térmico es adiabatico. En
este caso Q es 0y las ecuaciones 2.10y 2.11 son

(7, =T, == AR (2.13)

AN
72=71+{ ”fM]M,, (2.14)
Ve,

Ecuacion formalmente andloga a la obtenida para un reactor discontinuo pero representa “fisicamente” un solo
punto. Es necesario sefialar que a pesar de ser régimen adiabatico en estado estacionario la temperatura de un reactor
tanque agitado continuo de mezcla perfecta es Unica: es un punto de operacion.

2.3.4, Multiplicidad de estados estacionarios (Estabilidad estatica).

En la resolucion del modelo matematico de un RCTA de modelo de flujo de mezcla perfecta, en el que el caudal,
composicion de alimentacion, y caudal de producto vienen determinados, es posible mas de una solucién. Ante esta situacion
es necesario estudiar la viabilidad de cada uno de los posibles estados estacionarios.

Para poder visualizar de forma sencilla supongamos un sistema de

Wi,Cpt, Tt W2,Cp2, T densidad constante donde se lleva a cabo una reaccion, A—B, de primer
Cia (K 'ﬂ/—\ l D (ko) orden (ra=-kcx). Si Xix=0 y la densidad es constante, se tiene que
Go=01=02, WoA=W1a Y Coa=C14, pOr lo que la ecuacion de disefio (2.8) es en

W

este caso la siguiente
4 AX, AX, AX,

AR

—=C =C =C =
Tc qo Ao _/:4 Ao —VA/' Ao /(CA
=c AXA _ (XZA_O) —
=C, = =
Q ke,(1=Xy)  k(1=A3,)
A,e 9/4 —E|RT
Ko = - ) “Fry| (219)
(1+460) (1+60Ac""™)

ecuacion sigmoidea entre Xa y T, por tanto es necesario plantear el balance de entalpia (2.11). Si el intercambiador usa un
caudal we muy elevado o un vapor que condensa se tiene que la diferencia de temperatura (T-T¢) es constante y el balance de
entalpia resulta

AHw

oA

Xog= Xy = (AY—:}AJ(WEP(@ _7;)_0) :[ ‘A/A J(Wép(c — 1)+ UA(T, _7;)

[

X=X, =[#J(w&p+mm ~(we,T,+ UAT,)) | (2.16)

WoA
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La representacion grafica de ambas ecuaciones y de las soluciones al sistema se representa en la Figura 2.8.
Segun la pendiente y la ordenada en el origen del balance de entalpia las soluciones pueden ser una, dos o tres. Como puede
observarse si la reaccién es exotérmica la solucion es multiple mientras que si es endotérmica es Unica. En el primer
caso claramente el nivel de conversién que proporciona cada una de las soluciones es distinto siendo A<B<C. Siempre
interesa que la con version sea la maxima posible, peroala  y _x
vez es necesario combinarlo con la maxima temperatura A
admisible y la estabilidad térmica del sistema. 1

Los reactores quimicos son unidades que presentan
frecuentemente grandes dificultades de control, en particular si
las reacciones son rapidas y exotérmicas, pudiendo ser
peligrosas y potencialmente explosivas. El que el fendmeno sea
controlable depende de la velocidad de produccion y de
eliminacion de calor. Si la velocidad de produccion es superior a l
la de eliminacion el reactor se ira calentando, pudiendo llegar a ( Wé T+ UA 7)
fundir y/o producirse una explosion. Consecuentemente se 7 : ‘
procedera a estudiar como es el calor producido sobre el
eliminado en cada uno de los posibles puntos estacionarios
para determinar su estabilidad (diagrama de Van Heerden)(ver
Figura 2.9).

(W, +UA)

Figura 2.8: Interpretacion gréfica de la ecuaciénes (2.15) y
(2.16)

El calor producido por la reaccion es @, = —ZAH*/?,. Si para una sola reaccion se introduce la velocidad

/

extensiva de la reaccion que proporciona el balance de materia# =c A, ,q, , se obtiene (@, = —Aﬁ*co/,)(z 49,1 (2.17).
Mientras que el eliminado es

Q, =l (T, =T)=Q=(wé,(T, = T)+ VAT, = T.) = ((wé, + UAYT, — (ué., T, + UAT,)) | (2.18).

QerZ‘ El punto A es un punto de funcionamiento
C Valor de Q, a estable pero de conversion baja. Entre Ay B el calor
conversiénptotal producido es inferior al eliminado por lo que el

reactor no puede funcionar continuamente de forma
estable, de manera que evoluciona hacia el punto A.

B En el punto B el calor eliminado es igual al

A producido, pero sin embargo es inestable ya que
»1=T> una pequefia perturbacion hara que el sistema

Figura 2.9: Diagrama de VAN HEREDEN evolucione hacia A (enfriamiento) o hacia C
(calentamiento o rumaway). Si aumenta la

temperatura se tiene que Q,>Qe y €l sistema se calentard mas desplazandose hacia C a través del correspondiente estdo no
estacionario, mientra que si disminuye evolucionara hacia A ya que se enfriara mas al ser Q,<<Qe . Es decir, entre By C el
calor producido es superior al eliminado por lo que el reactor no puede funcionar continuamente de forma estable, de manera
que evoluciona hacia el punto C. Este punto B se denomina de encebamiento o ignicion ya que es la temperatura minima a la
que debe calentarse el reactor durante la puesta en marcha para que pueda alcanzar por sus propios medios el punto estable
C de mayor conversion. En A'y C qualquier variacién de la temperatura hace que el sistema revierta sobre si mismo. El punto A
se denomina de extincion.
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La situacion de inestabilidad potencial del punto B puede convertirse en estable si se adiciona al reactor un sistema
corrector (CONTROL) que corrija las desviaciones que se produzcan, ya que a veces conviene trabajar en zonas cercanas a la
inestabilidad.

Tabla 2.2: Criterio de estabilidad estatica

El criterio de inestabilidad e estabilidad estatica, es decir, la inherente al sistema ESTABILIDAD ESTATICA

sin elementos correctores de control, puede expresarse matematicamente por las 0 dQ
desigualdades mostradas en la Tabla 2.2. La condicion implica una respuesta instantanea | \NESTABLE d—; < d—;

del reactor a la temperatura, lo cual no siempre ocurre asi. La estabilidad desde un punto
de vista estricto y riguroso tiene que estudiarse desde el punto de vista dindmico ESTABLE ﬂ > ﬂ
(ESTABILIDAD DINAMICA), resolviendo el modelo matematico en estado no estacionario y ar dr

observando las trayectorias de evolucion del reactor con el tiempo.

Variando la temperatura, la composicion del alimento y/o el calor eliminado la posicion de los estados estacionarios
se modifica. A continuacion se presenta la influencia de dichos pardmetros.

i.  Influencia de la temperatura del alimento (T+) (ver Figura 2.10)

i.  Influencia de la presencia de inertes en el alimento (ver Figura 2.11)

i.  Influencia del calor eliminado: varia la pendiente y la ordenada en el origen del BE
Xa=Xon Xa=Xon

1 M L./ /

et e b w, M pre Cantidad de inertes

Ti creciente creciente
> >
([ (we1+0ar) =T _((ne+0Ar) =T
(W, +UA) N
Figura 2.10: Influencia de la temperatura del alimento en Figura 2.11: Influencia de la cantidad de inertes en el
los estados estacionarios alimento en los estados estacionarios

El la figura 2.10 el BME amarillo corresponde a la temperatura del alimento por debajo de la cual sélo existe un
estado estacionario de baja conversién, mientras que el BME verde corresponde a la temperatura del alimento por encima de
la cual sélo existe un estado estacionario de elevada conversion. Entre ambas existen 2 o 3 estados estacionarios.

Se puede demostrar que para R reacciones independientes
exotérmicas pueden existir como maximo 2R+1 estados estacionarios XA:‘)EZA
de los cuales R son inestables (ver Figura 2.12).

Para reacciones exotérmicas reversibles se presenta una
casuistica idéntica (ver Figura 2.13). En este caso se observa que hay
una temperatura Optima de operacién en la que la conversion es
maxima para un valor de 6 dado. Por encima o por debajo de ésta Tn,
la conversion disminuye.

» =T,

En el caso de reversible endotérmica podria haber 3 estados Figura 2.12: Numero de estados estacionarios para R
estacionarios, pero no es normal empezar a una temperatura elevada. reacciones independientes exotérmicas

De la ecuacion (2.17) combinada con la ecuacién de disefio se deduce que Q, s funcién de la energia de
activacion de la reaccién de manera que cuanto mayor es ésta menos abrupta es la funcion Qy(T). De igual forma se deduce
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que también es funcion del tiempo espacial como se muestra en la Figura 2.14.

Xa=Xan
A ) / -
1 . Demasiadgor Calor producido,
calor prodjucido insuficiente, / concgnfracién de inertes
concentragion de inertes excesiva Pﬂja

.-~ Temperatura demasiado

Temperatyra denmasiado baja, ,/
alta, conversion baja

conversior baja

v

) T T=T
((we, 7+ 1A) ’
(e, +UA)
Figura 2.13: Estados estacionarios para una reaccion reversible
exotérmica
Q Q
A A
-E -0
+E, +0
! =T, » T=T,

Figura 2.14: Dependencia del calor producido con la energia de activacion y el
tiempo espacial

2.4.  Reactor de flujo en piston. Ecuacion de disefio. Régimen isotermo. Régimen adiabatico.

Los reactores tubulares se usan para llevar a cabo reacciones en fase liquida y en fase gaseosa, tanto a escala de
laboratorio como a escala industrial. Si dichos reactores estan disefiados de manera que la razén L/D cumple con los criterios
establecidos(>50, Rase H.F. 1977), se pueden comportar como reactores de flujo en piston.

pTT e wWi= C,CyT7
L Wo=GoCor Coy T, o X11A G1CiaCpty 11 ( ’ p W2=(aCoACp2s T2,
. | —’< ( ( ) Xaa

dv

En un reactor de flujo en piston la concentracion varia a lo largo del mismo. No se puede suponer que la
concentracion es uniforme y por tanto tampoco r; es uniforme. Por consiguiente:

Ro=[ raver[ av

El modelo de flujo supone sélo la existencia de gradientes de concentracion en la direccion del flujo (axial),
siendo radialmente uniforme. En consecuencia, para un volumen suficientemente pequefio la composicién puede
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suponerse practicamente uniforme verificdindose: af, = r,dV .

En cuanto a la temperatura es necesario sefialar que radialmente es uniforme y que longitudinalmente depende de
como se lleve a cabo la operacion.

2.4.1. Ecuacion de disefio.

El balance de materia del reactante A en el diferencial de volumen en estado estacionario es:

O=w,—(w,+dw,)+dR
A ( A A) A (21 9)
aw,=dR,
dada la definicion de conversion w, =w, (1— X,), se tiene
aw, =—-w,aX,=rdV| (2.20) 4
1/(-ra)=f(Xa,T)
w_d, /

R
Wy =14 _( ij
AT e
/ : x

vavy o credk, VoV

@ AV _ v 0/co=V/ro

0 N Xy —
WAD M rA WAD qDCAD

»
»

Xia Xon
0=c r“% (2.21)
Odn. —r ) Figura 2.15: Interpretacion grafica de la ecuacion
d de disefio (2.21)

La ecuacion 2.21, 6 ecuacion de disefio del reactor continuo de flujo en piston, es una ecuacion general valida tanto
si la densidad del sistema es constante como si no lo es, asi como para cualquier régimen térmico. Cabe también resaltar la
analogia de esta ecuacion con la del reactor discontinuo de mezcla perfecta.

Para densidad constante, p=cte, la conversion del
A
- C , ;

reactante limitante resulta ser X, =1——2-. Por lo que cambiando M)

CAa

de variable, @X, = e , la ecuacion (2.21) se simplifica de la
CAU

siguiente manera

{7

0= CAOJ‘XZA% =c DJ‘C“—_OIC*’ =

o —/‘A Cig (_rA)CAo B

v

(2.22) C e

24 —dCA Cia dCA
S = I Figura 2.16: Interpretacion grafica de la ecuacion
m =/

A

@ (=r,) de disefio (2.22)

Obsérvese que, para una cinética de velocidad creciente frente a la concentracion, las areas correspondientes a las
ecuaciones 2.21y 2.22 son inferiores a las de un RCTA para los mismos niveles de conversion.
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2.4.2. Régimen isotermo

El objetivo de este régimen térmico es conseguir la v
misma temperatura en todo el reactor, y para ello se realiza un e
intercambio de calor. El balance de entalpia en el diferencial de volumen T, w, ¢, T+dT, w, &
con los condicionantes anteriores (ver apartado 2.3.2) resulta ser: — ¥ >

0=(7 =7 Jwc,—(T+dl =T )ch—ZAH, aR, +d@ ﬁ
o T T
0=—ué,dl =D AH dR +dQ
7 dQ=UdA(T.-T)
we,dl = —(ZAH, n)dV +U(T.-T)dA (2.23) Cteen el
diferencial

Para una sola reaccion y combinando con el balance de materia (ec.(2.20)) se obtiene

" N * W
e, 0T =(AH' )=, + U7~ T)H| (224
A

Lo cual para régimen isotermo (dT=0) y para U y T constantes

Q=UAT —T)=—(AH Y22 AX,| (2.25)
Vy
SiTcvaria entre Tty Tep, entonces
Q=UAT.-T), =—(AF )22 Ax,| (2.26)
Vy

En el caso general es
necesario realizar una
solucion numérica.

Si Uy AT son ctes. SiUes cte.
Q=0 ~T)A

Qz - UAA];:/
_AT-AT |

i =
SiU=a+bTy AT no son ctes. - | AT
n

AT
UAT, —UAT, )
G = A = at——— L si A7, yAT, sonsimilares A7 ~AT

6l A7 = N7 20 elemones Sl

Un reactor de flujo en piston isotermo es muy dificil de conseguir. Se puede conseguir si la entalpia de la reaccion es
muy pequefia o el grado de conversion muy bajo. Si no es asi hay que poner un dispositivo de intercambio muy complejo. El
coeficiente global de transmision de calor, U, puede suponerse en muchos casos que varia poco a lo largo del reactor. Sin
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embargo, Tc es dificl de mantener constante a lo largo de todo el reactor. Podria ser constante cuando se utiliza vapor
condensable como calefactor, caso en el que habria que variar el caudal de dicho condensado.

Los dispositivos habituales empleados para llevar a cabo el intercambio de calor son los encamisados y el reactor
multitubular. Dichos dispositivos industriales resultan ser no isotermos-no adiabaticos.

Una opcién de disefio para solventar problemas de intercambio de calor, cuando me interesa el control de la
temperatura para maximizar la respuesta atendiendo a factores cinéticos y termodinamicos, es la de reactores tubulares
adiabaticos con refrigeracion intermedia. Cuando se requiere controlar la temperatura sélo por razones cinéticas la opcion de
disefio valida es la de tanques en serie con refrigeracion intermedia.

2.4.3. Régimen adiabatico

En régimen adiabético no se realiza intercambio de calor alguno con el exterior, consecuentemente @ =0
y la ecuacion 2.24 se convierte en
WAo

we,dl =(AH" )2,

VA
cuya integracion proporciona

AH
L=T+= 2w ax | (227)
Ve,

Esta expresion es idéntica a la obtenida para un reactor adiabatico RCTA, pero su interpretacion fisica es distinta.
Aqui se obtiene la variacion de temperatura (perfil) en funcion del incremento de conversion producido en el reactor, por tanto
debe introducirse en la ecuacion de disefio para poder resolverse. En el RCTA la T es la temperatura uniforme del reactor en
funcion del incremento de conversion entre la entrada y la salida y/o el sistema.

Para resolver el modelo matematico del reactor tubular adiabatico es necesario introducir la ecuacion (2.27) en la
ecuacion de disefio (ec. (2.21)).

2.5, Distribucion 6ptima de temperatura.

La eleccién de las temperaturas de trabajo es vital para el buen funcionamiento del reactor. En ausencia de
problemas de selectividad, el mejor disefio sera el que implique el menor volumen o tiempo espacial dado un caudal. Para ello
hay que tener en cuenta que para una conversion hay una temperatura a la que la velocidad de reaccion es maxima. Por
tanto, la distribucién 6ptima de temperatura es aquella que conduce al (V/Wao)min O (8/Cao)min. Para alcanzarlo, teniendo en
cuenta la ecuacion de disefio (ecs. (2.21) y (2.8)), es necesario tener la velocidad maxima posible en todo punto del reactor.

Por tanto, para hallar el volumen minimo (o el tiempo espacial minimo) en un reactor de mezcla perfecta se debe
hallar el punto de operacidn que proporcione la maxima velocidad. Sin embargo, en un reactor discontinuo o en un reactor de
flujo en piston habra que llevar la reaccion por la senda que implique utilizar las mayores velocidades para cada nivel de
conversion. Dicha trayectoria depende de las caracteristicas de la reaccion (cinética y equilibrio). Asi, si la reaccion es:

. Irreversible (endotérmica e exotérmica), el diagrama conversion-temperatura en este caso se muestra en la Figura
2.17.

Este diagrama representa la cinética de la reaccion de forma paramétrica, rn=f(Xa,T). En él se observa
claramente que a mayor temperatura para cada conversién la velocidad de reaccion es mayor. Consecuentemente
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trabajando de forma isoterma a la maxima A
temperatura permisible (fijada por la resistencia de los ~ Xa Xa=1
materiales y las reacciones secundarias) se tiene
siempre la maxima velocidad posible. -

. s . TNt . r
IIl. Reversible endotérmica: es idéntico al punto anterior l
+

lll. Reversible exotérmica: en este caso hay dos factores
en oposicion, al aumentar la temperatura aumenta la
velocidad pero disminuye la  conversion.  En
consecuencia existe un maximo de velocidad de
reaccion respecto a la temperatura. La funcién que
une dichos maximos se denomina “/ugar geométrico

v

T max.

Figura 2.17: Diagrama conversion-temperatura para una
reaccion irreversible endotérmica e exotérmica

de las velocidades maximas’, y se determina de la siguiente manera: M =0=>AX,(7)=0 de
Xy=cle

donde para cada temperatura se obtiene la conversion del maximo. Por ello cuando el sistema esta lejos del
equilibrio resulta ventajoso emplear la maxima temperatura posible para tener elevadas velocidades, pero cuando se
acerca al equilibrio la temperatura debe reducirse

para desplazar el equilibrio a mayores conversiones. X,
En consecuencia, la progresion dptima corresponde a

una variacién de temperatura, empezando por una
temperatura alta, la maxima permisible, hasta
alcanzar el lugar geométrico de las velocidades
maximas. Una vez alcanzado este lugar se disminuye

la temperatura para evolucionar sobre el lugar
geométrico (ver Figura 2.18).

XA:1

Equilibrio r =0

|

»
»

En general, se puede concluir que la mejor solucion Figura 2.18: Diagrama conversion-temperatura para una

para una reaccion reaccion reversible exotérmica con la progresion dptima de
temperatura

Irreversible Exotérmica: es el trabajo isotermo a la
temperatura maxima permisible

Irreversible Endotérmica: es el trabajo isotermo a la temperatura maxima permisible

Reversible Endotérmica: es el trabajo isotermo a la temperatura maxima permisible

Reversible Exotérmica: es trabajar en el camino 6ptimo.

Este camino dptimo no siempre se puede llevar a cabo. En la préctica se opta por caminos isotermos y/o
adiabaticos mas faciles de poner en marcha. En caso de optar por un camino adiabatico el problema se reduce a
optimizar la temperatura de inicio (del alimento) de manera que para un RCTA se debe operar sobre el lugar geométrico
de las velocidades maximas (Figura 2.19), mientras que para un RFP es la que permite operar a una velocidad media
mas elevada (Figura 2.20).
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A
Y RCTAMP Q=0 Y= 1 K=t
Esta
adiabatica -
alcanza el
equilibrio,
punto de r
conversion
@irior ala
eada
Esta adiabati l / \ +
atraviesa curjas .
de menor v
T alimento opt velocidad Topt | Estaadiabtica
atraviesa curvas de
mavor velocidad

Figura 2.19: Estrategia de temperatura para un
reactor tanque agitado contindo de mezcla perfecta
adiabatico

Figura 2.20: Estrategia de temperatura para un reactor tubular de
flujo en piston adiabatico

En el caso de trabajo isotermo para el RCTA-MP debe optimizarse la temperatura del alimento y/o el flujo de
calor a retirar para que el punto de operacion se sitlie sobre el lugar geométrico de las velocidades maximas. En el caso
de FP isotermo consiste en lo mismo que si es adiabatico pero el BME es vertical.

Puesta en marcha de un reactor tanqgue agitado continuo.

Esta operacion no se realiza con mucha frecuencia, pero es inevitable. La operacion en estado estacionario es lo que
interesa para la produccion, pero es necesario estudiar como y en cuanto tiempo se llega a dicha situacion. Para ello es
necesario plantear los correspondientes balances macroscopicos de materia y energia, balances en los que légicamente el
termino de acumulacion es no nulo. Por otro lado, la manera de iniciar una puesta en marcha no es Unica y consecuentemente
debe quedar reflejado en los balances.

En cuanto al balance de materia tendra caudales de entrada o de entrada y salida dependiendo de si el reactor esta
lleno o no. Si se empieza con el reactor vacio, mientras no se llene, existird una corriente de entrada y ninguna de salida. Por
otro lado, el volumen de reaccidn sera variable y la concentracion en el reactor variara tanto por la reaccién como por el
cambio de volumen. En el momento en el que se llene el reactor, éste rebosara y aparecera una corriente de salida. A partir
de este momento se inicia un nuevo estado no estacionario que evolucionara hacia el estacionario.

Asi pues, el balance macroscdpico de materia de Ay el global seran:

y el de energia
7 R
%(H—H*):ZWM(HW —H) =D rVAK +0+M/+#
m=1 /=1

N

formando un conjunto de tres ecuaciones diferenciales a resolver con unas condiciones de contorno concretas (el
reactor puede estar lleno con diferentes composiciones o vacio) que llevaran a trayectorias respecto al tiempo
diferentes. Los posibles caminos hacia el estacionario, es decir los estados no estacionarios, se denominan transitorios.
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Aunque la resolucion numérica del sistema de ecuaciones permite encontrar la variacién con el tiempo de
concentracion y temperatura, se suele trabajar con la dependencia temperatura-concentracion que se denomina plano
de fases. Este plano de fases permite visualizar si en algin momento en el proceso de acercamiento al estado
estacionario se superan limites de concentracion y/o temperatura, factor que podria inducir la descomposicién de

productos o generarse una situacion de peligro.
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Reactores tangue agitado de mezcla perfecta semicontinuos.

Un reactor semicontinuo es una variacion de un reactor discontinuo. Un reactor se considera semicontinuo en
una gran diversidad de circunstancias, puede tener algunos elementos en continuo y otros en discontinuo. En este tipo
de reactores un reactante se afiade de forma intermitente o de forma continua a otro es afiadido por cargas en el
reactor, o un producto puede ser eliminado de forma intermitente o continua del reactor a medida que la reaccion tiene
lugar. El sistema de reaccién puede ser homogéneo o heterogéneo, es decir, de una sola fase o multifasico. Como
reactor discontinuo, su operacion es inherentemente no estacionaria y generalmente caracterizada por un ciclo de
operacion, aunque mas complicado.

Por ejemplo, en un fermentador se carga un reactante que produce por reaccion dioxido de carbono el cual se
retira continuamente. Otro ejemplo se halla en las reacciones gas-liquido, como las reacciones de cloracion, en las que
se hace burbujear el gas de manera continua sobre un liquido cargado.

También es un reactor en el que una fase se alimenta continuamente, fluye de manera continua a través del
reactor, mientras que la otra fase se halla cargada en el reactor. Esta operacion es no estacionaria respecto a la fase
cargada y puede ser estacionario, como por ejemplo en un reactor catalitico de lecho fijo, 0 no estacionario respecto a la

fase que fluye, como en un lecho fijo con sélido reactante.

Este tipo de reactores presenta una gran cantidad de variaciones, por lo que es muy dificil generalizar el disefio
o el andlisis. Consecuentemente, a continuacion se van a tratar ciertos modos de operacién, que denominaremos
reactores semidiscontinuos y reactores semicontinuos.

La figura (a) muestra un reactor semidiscontinuo en el que se lleva a cabo una reaccién homogénea del tipo
A+B—Productos. Inicialmente el reactante A se ha cargado en el reactor y el reactante B se afiade con un caudal
determinado. Pueden darse situaciones en las
que se retire un producto y en las que no.

La figura (b) muestra un reactor
semidiscontinuo en el que se lleva a cabo una
reaccion heterogénea gas-liquido (G-L) en la
que se forma un producto gaseoso que se retira
a medida que la reaccion evoluciona, un ejemplo
es la eliminacion del vapor de agua en la
reaccion de esterificacion.

La figura (c) muestra una combiancion
de los dos casos anteriores.

La figura (d), (e) y (f) muestran

reactores  semicontinuos. La  figura  (d)
corresponde a un reactor gas-liquido, como por
ejemplo la fermentacion anaerdbica en la que se

Lecho

catalitico AN £oN
N\ N\

(€) L alimenta O, o aire continuamente al substrato
liquido (produccion de penicilina). La figura (e)
muestra un lecho fijo catalitico en el que el solido
catalitico opera en discontinuo mientras que la
fase fluida lo hace en continuo. Un lecho fluidizado
(f) puede operar en una manera similar. Un reactor

/N
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de deposicién quimica de vapor también opera de la misma manera, aunque el gas fluye continuamente sobre un sélido en
forma de superficie. Este tipo de operacion es adecuada cuando el catalizador no se desactiva o se desactiva muy lentamente.
Si el catalizador se desactiva se usa la configuracion mostrada en la figura (f), dos lechos fijos en paralelo que operan de
forma alternada combinando reaccion y regeneracion.

El reactor semicontinuo es probablemente el tipo de reactor mas frecuente en la industria quimica,
especialmente en la de quimica fina, en los laboratorios de quimica organica y en los procesos biotecnoldgicos. Los
motivos por lo que ello sucede son los siguientes:

1. Permiten controlar las concentraciones y con ello mejorar la selectividad del sistema de reacciones.
2. El control de la temperatura, sobre todo en reacciones exotérmicas.

4., Evitar la toxicidad de sustratos para producir organismos o enzimas aislados.

5. Eliminar el producto permite aumentar la conversion y la selectividad.

6. Evitar la acumulacion de reactantes propensos a la descomposicion térmica.

7. Simular la produccién continua especialmente para pequefia escala.

Como desventajas: (1) al igual que en el reactor discontinuo, la produccion se ve limitada por la naturaleza ciclica.
(2) el coste de operacion puede ser elevado. (3) el disefio y el andlisis de operacién es complicado por ser estado no
estacionario (4) un dispositivo como (f) requiere un sistema de tuberias y de valvulas complejo.

En un sorprendente contraste, la descripcion de la operacién del reactor semicontinuo es la menos cubierta. La
razon principal de esta discrepancia es la dificultad en obtener soluciones analiticas de las ecuaciones diferenciales que
la describen. Ademas, generalmente todo varia: concentraciones, temperatura y volumen

Disefio

El disefio de este tipo de reactores es en estado no estacionario. Sin embargo, en algunos casos es posible
simplificarlo realizando ciertas aproximaciones. Asi por ejemplo, en el caso (f), si el flujo de gas continuo es suficientemente
elevado puede considerarse que su composicion no varia; también en el caso (e) cuando el catalizador se desactiva
lentamente.

Caso 1

La reaccion en fase liquida A+B—C, se lleva a cabo en un reactor tanque agitado ideal (de mezcla perfecta) en el
que se ha cargado el reactante Ay el reactante B se afiade lentamente. El BMM sobre A es

)
%: S, 4R =0+ S VR =—R=—rV

1
Iy _ —rV = Vﬁ+qﬂ
at at at

El BMM global en unidades masicas es

an < 3 avp
—=)w,+) R =w+0= =——
dl‘ ; m = J 1 q1p1 dl‘

si la densidad del sistema es constante
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av
=—=V=V"+
g, a g

con lo que el BMM de A resulta

—fl/=(l/ +q, )0(; +c,9,

ay V-,
a  (V°+qt) (v +q¢)

Por otro lado el BMM de B es

dn, & eV dac
—Z Z 5T Rs _W1B+ZVB//?/ 9¢s—R=qC 5~ V:df‘ (V 4 )7"'(5‘71

0 dc
gcs—1V= (l/ + W)T;+ 59,

d
95— Coy =1V = (Vo +‘71f)% = ‘71(51,5 _Cg)_fy

ﬁ: q1(cw,3_55)_fy _ q1(c1~5 _CB) _
dt (v +q¢) (v +q¢)

Expresado en funcion de conversion deben debe implementarse las siguientes ecuaciones:

—r(l/” +q11‘) g =G5~ r(l/" +q1z‘)

an
nA:nj“_)(A);nB:ng_i_ﬁ)(An: —= o

v, at

Evidentemente, como en los casos ya estudiados, el modelo matematico requiere también del balance macroscopico
de entalpia

7 . n R
%(H—M):ZWW(HW—HW)—Z VAH; +0+M/+d(zy)
m=1 /=1

Cuyos términos se concretaran segin el tipo de reactor semicontinuo y del régimen de operacion, isotermo o
adiabatico. Es necesario sefialar que el drea de intercambio de calor también puede ser variable. En este tipo de reactores, al
igual que en los discontinuos, el disefio del intercambio de calor puede ser complicado y determinante. Por otro lado, la
densidad y el calor especffico pueden ser constantes o variables. Si el orden de la reacciéon no es ni cero ni uno, y/o la
reaccion es no isoterma la resolucion de este sistema de ecuaciones debe ser numérica.

Operacion optima v estrategia de control

1. Tiempo 6ptimo de operacion
2. Variacion optima de temperatura para minimizar el volumen del reactor
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3. SELECCION DEL TIPO DE REACTOR IDEAL PARA UNA SOLA REACCION.
3.1.  Criterio de ptimo: tiempo espacial minimo.

En el disefio de plantas quimicas frecuentemente es necesario determinar que tipo de reactor, 6 modelo de
contacto, es el adecuado para un sistema reaccionante y unas condiciones de trabajo determinadas. Los factores a
considerar son numerosos, tantos que no es posible dar una férmula directa para responder la pregunta.

Entre los factores a considerar figuran:

w Tipo de reaccion: Reaccion Unica o reacciones multiples

W Escala de produccion. Coste de aparatos, de funcionamiento y vida Util de los aparatos.
W (aracteristicas de operacion. Sequridad. Estabilidad. Flexibilidad.

W (onvertibilidad a otros procesos

El disefio mas adecuado se logra en base a la experiencia, el criterio técnico y un profundo conocimiento de los
sistemas de reactores. Sin embargo la respuesta final viene dada por la economia global de proceso. Este criterio determina
por ejemplo, que para grandes producciones se utilicen sistemas continuos y para pequefias producciones se emplee el
discontinuo. Los sistemas continuos son mas seguros pero los discontinuos mas flexibles, de manera que los sistemas
discontinuos quedan restringidos a pequefias producciones y situaciones multiproducto.

Para REACCIONES SIMPLES (una sola expresion cinética describe el curso de la reaccion) el criterio es el de maxima
productividad ya que no tiene sentido hablar de selectividad. Por tanto, para un volumen de reactor dado se busca la maxima
conversion ¢ produccidn (caudal x conversion), mientras que para una conversion fijada se busca el minimo volumen de
reaccion.

En este capitulo se mostrara que para cada reaccién tenemos un modelo de flujo mas eficiente, dependiendo del
tipo de cinética y de la conversion exigida.

3.2.  Reactor de flujo en piston con recirculacion. Ecuacion de disefio. Razén de recirculacion éptima.

En determinadas situaciones es interesante dividir la corriente de salida de un reactor de flujo (RFP) en piston y
retornar parte de ella a la entrada del mismo. Con esta disposicion es posible que un RFP globalmente adquiera
caracteristicas de reactor de mezcla perfecta (RMP). Esta situacion se presenta con frecuencia en el disefio de reactores
cataliticos. Esta opcién se utiliza con reacciones autocataliticas, cuando es necesario mantener la isotermicidad o promover
cierta selectividad. Es muy usado en operaciones bioquimicas.

Se define la

o . W W
relacion o razon de ° o v Ve

. .z Ao A —_y —
recirculacion, R, como la Win Wo Kan =Xar=(WnoWan) o
razon entre el caudal que X'ia X2

retorna a la entrada y el que
sale del sistema. Puesto que
las condiciones fisicas de las Wi
corrientes 3 'y 4 son
idénticas se tiene que la

_ caudal que retorna a la entrada _ Wy, _ ¢

razon de recirculacion es

caudal que sale del sistema — w,, q,
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La razén de recirculacién puede variar de cero a infinito. Intuitivamente puede deducirse que a medida que R
aumenta el comportamiento se desvia del flujo en piston adquiriendo mayores caracteristicas de mezcla perfecta. Por tanto,
la recirculacion proporciona un medio para obtener distintos grados de retromezcla en un reactor de flujo en piston.

3.2.1. Ecuacion de disefio

Para evitar incongruencias en la conversion dado que se recircula una corriente con producto, la ecuacion de
disefio para un reactor de flujo en piston con recirculacion se define en funcién de unas nuevas variables, w'a, y X', las
cuales habra que especificar en funcién de las periféricas

Vo radt,

! Xy —
WAD M /;4

La ecuacion anterior es la de disefio de un FP en el que la corriente de entrada esta libre de producto. Dicha
corriente s w'ao y €S necesario relacionarla con las variables periféricas del sistema. Para ello se define w'a, como el caudal
que entra en el reactor ideal de FP si no hay reaccion, es decir, es wia. Por otro lado si se considera que no hay reaccion
Wao=Wap Y WIA=W2A=WapatW3pA= Waa+t W4AR:(1 +R) Wwaa, de manera que

w, =(1+R) w,, =(1+R)w,, =w", (3.2)

Las conversiones X' se definen sobre la anterior variable de forma que

W Wy W= Wyt Wsy) W (RN =W, (R Wy =W,y

/YI = = = = X = )(
“ W'Ao W'Ao WAU(/?+1) WAo 4A "
X = W =Wy W =Wy +Wsy)
1A~ ' - 1
w w
Ao Ao (33)

WA =W+ W R) _ Rwy—wy,) R __ K

W,(R+1) (B+tw,,  (B+)" (R4

Por tanto, la ecuacion de disefio de un RFP con recirculacion en 1
funcion de las variables periféricas es la siguiente ( l

V Yo dX [L
—=(/?+1)Iﬁ . —1(3.4) j
w, R =1

La Figura 3.1 muestra la interpretacion gréfica de la ecuacion

. . e dX, C .
anterior. La integral | » LT /, es deir, el area bajo la curva entre -
B =1y B X, » X,
y K . R+1)""
la conversion a la entrada del reactor ——/X,. y la de salida del «F~ L 3
/?+1) < L] »
reactor Xor, es el drea de color verde, cuyo valor es < R+1 >
T A —R X
(Xyr = ) Figura 3.1: Interpretacion grafica de la
—r,) R+1 )
media ecuacion (3.4)
Por tanto,
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4 1 R 1
—=(F+1)| — Nyp——=—=AX ) =X | — es el area del rectangulo rayado. El area de la parte azul del
Wy =/ media R+1 T4 media

rectangulo rayado es R veces el area de la integral I, y el area de la parte gris del rectangulo rayado es equivalente a la
integral |. A continuacion la Figura 3.2 muestra graficamente la influencia de la razon de recirculacion

= / = /

A
R=0 R pequefia
Reactor de FP
‘\
> X, >y
/? A
0 X X X
| 1 | R+l ¥ i
I g
R 1
d—b
]_V‘
- R +1
(ij R grande / [ 1 J
Iy N / —r, K
/ R=inmfinito=MP
>4 >y
R X A X = 4
ﬁ/rﬁ Re1FTTH
« d R |-
- R +1 < »

Figura 3.2: Influencia de la razén de recirculacion

Si la densidad del medio permanece constante la ecuacion de disefio se transforma en

V_ ed,
q'o i _rA
,ow',  (1+Rw,

g, =" WL 5
CAo CAa

p =m0~ Cu
Gy~ Coy

VC ChothRcoy 0’C

L =(R+1)| 1 —4 (3.6)

WAo o _rA
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3.2.2. Razon éptima de recirculacién para un volumen minimo

Al observar la variacion grafica que produce la razén de recirculacion se deduce que existe una razén 6ptima para
la cual el volumen del reactor es minimo. Dicha razon éptima depende de la forma de la curva cinética y del grado de
conversion a alcanzar.

» Sila curva cinética (1/-ra) vs. Xa es creciente (reaccion irreversible orden n>0) la razén de recirculacion
ptima es R=0. Por tanto el reactor a emplear es uno de flujo en piston sin recirculacion.

» En general, un RFP con recirculacién es Util cuando la cinética presenta un maximo, es decir, cuando la curva
(1/-ra) vs. Xa presenta un minimo. Esto sucede para fermentaciones microbianas, reacciones adiabaticas
exotérmicas y para reacciones autocataliticas.

Como norma general, la razon de recirculacion 6ptima 1
puede determinarse derivando la ecuacion de disefio respecto a R e (JA /
4

igualando a cero. Sin embargo, a veces, resulta mas facil deducirla
graficamente. Se puede comprobar que el dptimo se tiene cuando
Inverso de la velocidad Inverso de la velocidad
en la entrada del reactor media en el reactor ( 1 j @
” H
Aur d)(A (37) meda
1 X
Iy )£ _r Ly
e X R+1XAF P p X, A
(R+1) "
Ello ocurre cuando las éreas sefialadas en la gréfica son Figura 3.3: Determinacion de la razon de
iguales. (Demostracion matematica Levenspiel, 0. Pag 167. Ed recirculacion 6ptima
Reverté)

3.3. Sistemas de un solo reactor.

La relacion de tamarios entre los reactores de mezcla perfecta y los de flujo en piston, para un fin determinado,
depende de la extension de la reaccion, de la estequiometria y de la forma de la ecuacién cinética.

Como muestra la Figura 3.4, para las reacciones en las que la velocidad aumenta con la concentracion (irreversibles
con n>0) se obtiene que el RFP requiere siempre (también con recirculacidn) un volumen inferior al del RMP. Existen
gréficas generalizadas (Levenspiel pag 140) que comparan dichos volimenes para diferentes n y factores de expansion (€a).

La variacion de la densidad durante la reaccion afecta al disefio. Sin embargo, su importancia es pequefia
comparada con la influencia del tipo de flujo. La expansion (disminucion de densidad) hace que disminuya la eficacia de un
reactor MP respecto al FP. La contraccion actua en sentido contrario.
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Vip/Wao

v

Xa

reacdon irreversible

Xe =0 Vo /\ =1
YT (o d)
Vo /o (o)

&, >0 (expansion)

&, <0 (contracdon)

Fiqura 3.4: Tamario del reactor sequn el modelo de fluio para cinéticas irreversibles

Para ecuaciones de velocidad con un maximo, el mejor modelo de contacto (o mejor reactor) depende del nivel de

conversion deseado (ver Figura 3.5)

TN
|
Y
~
| -
>

Viup/Wao

VEp/Wao

4 ) meda

Ke (X)

m

Vep/Wao

Vip/W aq

Vup/Wao

Vip/Wao

(Xa)m = Valor de X para el que (-ra) es maxima y
por tanto (1/-ra) es minimo

a) Conversion < (Xa)m = MP
b) Conversién > (Xa)m y grande = RFP
c) Conversion > (Xa)m pero intermedia = RFPR

= (Comprobar en cada caso
= No descartar de entrada el RFPR

g

Figura 3.5: Tamafio del reactor segiin el modelo de flujo para cinéticas con un maximo

3.4. Sistemas de mas de un reactor.

3.4.1. Reactores continuos tanque agitado conectados en serie.

El reactor de flujo en piston es mas eficaz en los sistemas en que la velocidad aumenta con la concentracion. Sin
embargo, en ocasiones el flujo en piston es dificil de mantener por lo que es necesario optar por otras soluciones. Una de
tales situaciones es el manejo de reacciones exotérmicas ya que resulta dificil mantener la isotermicidad junto al flujo en
piston. En este caso una buena solucion es una serie de reactores mezcla perfecta del mismo volumen y con refrigeracién
intermedia.

Considérese un sistema constituido por N reactores MP conectados en serie. Aunque la concentracion es uniforme
en cada uno de ellos, hay una variacion al pasar de un reactor a otro. Al aumentar en numero de reactores el
comportamiento de la concentracion se aproxima cada vez mas al flujo en piston (ver Figura 3.6). Es decir el perfil de
concentraciones a lo largo del sistema se aproxima mas al perfil en el interior de un reactor de flujo en piston.
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Wo=00oCoArCpor oy W1=q1Cia,Cpt, T1y W2=02C2A,Cp2, WN-1=ON-1CN-1A/CPN-1, TN- WN=GNCNA, CpN,
Xoa Xia To, Xaa 1 K14 Tn, Xna

N

cA,entrada

\ N=2
S - N=4
N\
-
CA,saMda primer reactor \
' *
! AN
1 . .,
: ~ Perfil de Ia”
'
CA,saHda segundo reactor : 1§ ~ concentracion en un
1 : . ~ FP
| ' '~
: :“ T~
l \4
b oo Y >

Volumen del sistema

Figura 3.6: Perfil de concentraciones en una serie de tanques agitados

Supongamos que la serie de N fanques agitados de mezcla perfecta (puq;stg plug. son_ rpactores ideales, Ver
tienen todos el mismo volumen, V, todos trabajan a la misma temperatura, el tema's).
sistema es de densidad constante y la reaccion es de primer orden. Si la densidad =~ P = € =9 =¢1 ==y
es constante el caudal volumétrico también, por tanto, el tiempo espacial es el 6=0,=..=0,
mismo para todos los reactores y ademas es igual al tiempo medio de residencia p=de+MP=0=TF
Para cada tanque /de la serie la ecuacion de disefio es

=l=..=T,
6 = Z =c, AX, =c, (Xa) =(Xa)iy — (,0 — Cl‘e) — Croin —Cin — Cioin —Cin
q (=), (=1, (=), ke,
c (3.8)
A =1+ 46,
Cin

Por otro lado la conversion global del sistema, con densidad constante, se puede escribir de la siguiente manera

c c . y .
X, = — ot " _1_ M. de donde combinando con la ecuacion (3.8) se tiene
CDA CUA

CoA — 1 _ CaA C]A CZA C/V—LA — (1+/(9 )/V (3 9)
—_— == : .
Cu 1_)(/v Cia Gy Gy Cu

Considerando el sistema como un todo su tiempo espacial es
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iy - y , o 1 ¢
expresion cuyo limite para N—oo se transforma en la ecuacion para flujo en piston isotermo 6, = —In—4=6,,.

NA

Existen figuras que comparan el volumen de una serie de tanques agitados de MP con un reactor de FP (Figura 6.5
pag 151 Levenspiel).

Para reacciones de segundo orden del tipo A—(C+D o A+B—P+Q con alimento equimolecular, es decir la
ecuacion cinética es (-ra)=kca?, la ecuacion de disefio para un tanque cualquiera de la serie es

Ciia=Cry Crig—C
g =44 =4 14 de donde se deduce que la concentracion es
(_/;1)/ /(C/%I
—1+J1+4k6c,_
C, = T2 1(3.10).
246,
—1+ 1+ 440
Por tanto, en el primer tanque es ¢,, = L
246,
A+ 1+ 44b.c —1+ —1+21/1+4k0,co
en el sequndo es ¢, , = 70 AL \/ %0 <,

—1+/1+440c, , B _1+\/‘1+2\/_1+2<“+4/“9/Q,A

246, 246,

en el tercero es ¢, =

En general para el enésimo tanque sera

—

N
(3.11).

i I 4G, —1+\/—1+2\/—1 T NERN Ty
C/VA = =
246 7

2

Las ecuaciones (3.10) y (3.11) permiten relacionar el volumen de cada tanque con las concentraciones de entrada
y salida (o las conversiones alcanzadas en cada tanque) y por tanto caracterizar el sistema.

El limite de la ecuacion (3.11) para N—oo se transforma en la ecuacion para flujo en piston isotermo

¢

_ oA
kO,
TAOC,

La Figura 6.6 de Levenspiel (pag 152) compara los resultados anteriores.

En general, para cualquier cinética y cualquier volumen de reactor los sistemas suelen caracterizarse resolviendo la
ecuacion de disefio por procedimientos grdficos. Asi por ejemplo, para:
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i. Determinar 01, ©; y 03 de una serie fijados Xia, X2a y Xaa (Figura 3.7)

1/(-ra)

A 03/Con
e2/COA (D
9 1 /CoA (w %

Figura 3.7: Combinacion de varios reactores de mezcla
perfecta .Determinacion grafica del tiempo espacial
dadas las conversiones

X

Xia Xon Xa

»
LaAY.)

ii. Calcular la conversion de un sistema dado conocido el volumen, y por tanto 6 (Figura 3.8).

A

(‘rA) PteZCoA/91

Pte= CoA/ 0 3

() :% ( Ay _)671,4)

7

Figura 3.8: Combinacion de varios
reactores de mezcla perfecta.
Determinacion gréfica de la
conversién dado el tiempo.

Xa=0  Xia Xaa X3

v

iii. Determinar el sistema mas adecuado (Volumen total minimo) para una conversion dada. Método de maximizacion de

rectangulos.

La mejor distribucion de tamafios en una serie de tanque perfectamente mezclados se obtiene por el método de
maximizacion de rectangulos. Para dos reactores el drea rayada (Volumen total) se hace minimo cuando el area del

=1y =1

rectangulo KLMN es maxima (Figura 3.9). Por tanto si A[ALMN]=X,, [L] —(LJ debe derivarse
XZA XM

respecto a la conversion en 1 e igualarse a cero.

A i = (i} —(
aXy, ),

obteniendo

L(;] _ (;J _(;]
d)(m =’y Yoa Xm =1y Yon =1y Yoq

(3.12)

ecuacion que indica que cuando el drea del rectangulo
KLMN es maxima la pendiente de la curva de velocidad

U\

inversa en Xia (L{LJ Jes la pendiente de la
XM

diagonal del KLMN (

al [Lj —(L] ) (ver Figura 3.9)
)(1”4 4 K24 L A4

rectangulo

_j —X, L(Lj =0
4 X4 d)(m 4 X4

A
1/(-ra)

K L

N
_pez/coA
eW/COA

LXA
Xia Xaa

Figura 3.9: Combinacion de dos reactores de
mezcla perfecta .Determinacion grafica del
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En general, la relacion dptima de tamafios para dos reactores de mezcla perfecta en serie, depende de la cinética
de la reaccion y de la conversion exigida. Para el caso de reacciones irreversibles de orden:

> n>1 debe situarse primero el reactor mas pequefio
> n=1 ambos reactores deben ser del mismo tamafio
> n<i debe situarse primero el reactor mas grande

No obstante, es muy pequefia la ventaja de usar un sistema de volumen minimo respecto a usar reactores iguales
(<10%). Por ello, desde un punto de vista econdmico se utilizan series de reactores de igual volumen.

El método puede generalizarse a mas de dos reactores como sigue (Figura 3.10):

Se supone Xia e A
Se encuentra la pendiente en A
Se localiza C (pte BC=pte A)

Se encuentra la pendiente en D y asi ¢
sucesvamente . S
5. Si no se llega exactamente a la Xar T D
deseada con el nimero de reactores
supuestos hay que volver a empezar ¥
suponiendo una nueva Xia i

Hwn =

Figura 3.10: Combinacion de mas de dos reactores de mezcla
perfecta .Determinacion gréfica del volimen minimo

3.4.2.  Combinaciones de reactor mezcla perfecta y flujo en piston.

En este caso se pueden extrapolar los métodos empleados en el apartado anterior: Sea la serie de reactores
indicada en la figura

R

X]A XZA

WoAXoA
Vo

Las ecuaciones de disefio que describen estos reactores son

Y Kty B pad,
WAo

W 4o (_fA)1 Y =ry Wy, (_fA)g

1. Para determinar las conversiones conocidos los volumenes se utiliza el mismo método grafico que en el
apartado anterior teniendo en cuenta siempre que tipo de modelo de flujo sigue cada reactor.

2. Para determinar la produccién del sistema, o lo que es lo mismo el caudal a tratar, conocida la conversion
final y los volumenes, debe
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|. Suponerse Xia y Xoa

IIl. Hallar las respectivas areas
IIl. Comprobar que las areas guardan la proporcion con los volumenes
IV. Ysies asi, de las areas (Vi/q) se determina el caudal, g.

En el caso de que las curvas cinéticas presenten un maximo o un minimo la solucion depende de la curva, de la
conversion exigida y de las unidades disponibles. A continuacion se presentan algunos ejemplos en los que se fija la
conversion del sistema (Figura 3.11): en caso de que la curva cinética presente un maximo, los dos reactores de
menor volumen total posible deben disponerse como se indica el la figura, y en caso de que la curva cinética presente
un minimo el oren debe ser siempre FP seguido de MP, con la conversién intermedia indicada en la figura.

= =k

Posible rivalidad , /\
con un RFPR
Omp/Cro
Orp/Cro Orp/Cro
Oup/Cro
> ), >/,
/YM XZA )(1/4 /YZA

Figura 3.11: Ejemplos de combinacion éptima de reactores para curvas cinéticas presenten un maximo o un minimo
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4. SELECCION DEL TIPO DE REACTOR IDEAL PARA REACCIONES MULTIPLES SIMULTANEAS.

En el tema anterior se ha visto que el disefio del reactor para reacciones simples depende del modelo de flujo. En
este tema se ampliara el disefio de reactores a reacciones multjples, es decir, sistemas de reaccién que requieren mas de
una ecuacion cinética para describir los cambios de composicion. En este caso tanto el tamafio del reactor como la
distribucién de producto dependen del modelo de flujo.

Las dos condiciones para el buen disefio de un reactor con un sistema de reacciones multiples son tener un tamafio
de reactor pequefio y una cantidad méxima de producto deseado. Estas dos condiciones pueden estar en contraposicion por
tanto el andlisis econémico determinard una solucién de compromiso. En general se da prioridad a la distribucion de
producto, buscando la maxima selectividad, frente al tamafio del reactor. Un reactor pequefio y barato no sirve para nada si
produce rapidamente y de forma eficaz el producto “no deseado”. De este modo, el principal objetivo en el disefio de
reactores para reacciones multiples es determinar el mejor modelo de flujo y la mejor progresién de temperaturas, de
manera que se favorezca la formacion del producto deseada frente al resto.

41.  Criterio de 6ptimo: selectividad maxima.
Las reacciones mdltiples son muy variadas pero todas ellas pueden considerarse como combinacion de dos tipos de

esquemas fundamentales: las reacciones en serie y las reacciones en paralelo. La combinacion de ambos esquemas se
denomina serie-paralelo. El esquema de estas reacciones se presenta en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1: Tipos de esquemas de reaccion

REACCION ‘ ESQUEMA EJEMPLO
SERIE A—P—R (CH3COCH3—(H4+CH.CO
2CH,C0—CH,=CH,+2C0
PARALELO A+B—P+Q IB+MeOH—MTBE
2A—R 2IB—DIB
SERIE-PARALELO A+B—P ¢ o ¢ N
A+P—Q+R (j o, 0, o
, cl \ cl

cl
cl cl
o, cl y cl
— cl

Cl Cl

(1,2,4 triclorobenceno)

producto deseado

Para el estudio de estos sistemas de reaccion se aconseja:

1. Operar con concentraciones en vez de con conversiones
2. Eliminar la variable tiempo en los estudios de distribucién de producto

Ademés es conveniente simplificar utilizando modelos cinéticos potenciales en los que se incluye la dependencia con
la temperatura segun el modelo de Arrhenius. Por ejemplo, para A+B—R la expresion cinética a emplear es

r= Aexp(—%)cjcg . Por Ultimo se despreciaran los efectos de posibles cambios de volumen (&, =0).

A la hora de realizar un andlisis cuantitativo son especialmente Utiles las siguientes reglas generales, las cuales
permiten seleccionar una pauta de comportamiento para obtener la maxima selectividad en una produccién:
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REGLA 1: Sobre el valor de la temperatura. Las temperaturas elevadas favorecen a las reacciones con mayor energia de
activacion. Las bajas temperaturas favorecen a las reacciones con menor energia de activacion. Para
reacciones de igual energia de activacion la temperatura no afecta a la selectividad. Todo ello puede deducirse
si se considera la dependencia de la velocidad de reaccion con la temperatura como se muestra a
continuacion.

Aewpl—%)
oL Aep(te ) ape

b gen Lty A
A, exp( /?7)

S E,>F, TT:exp(M)izﬁi
AT 3

S E,<E, T'F:>exp(ﬂ)1‘:>ﬁ
7 k

2

S E,=F, :>exp(£zﬁ_7 1):1:?:@#(7)
2

REGLA 2: Sobre el valor de las concentraciones. Las concentraciones elevadas, ca, favorecen las reacciones que tienen
ordenes mayores de reaccion respecto a A. Bajas concentraciones, ca, favorecen las reacciones que tienen
menores ordenes de reaccion respecto a A. Si los 6rdenes de reaccion son iguales el valor de la concentracion
no afecta a la distribucion de productos.

Cuando hay dos corrientes de reactantes el modo de introducirlas y mezclarlas da la posibilidad de mantener sus
concentraciones altas o bajas.

i.  Sistemas discontinuos
* Para cay cg altas: afiadir ambos reactantes a la vez
* Para cay cg bajas: afiadir simultaneamente pero de forma lenta
* Para caatay Cg baja: afiadir A y luego sobre el afiadir lentamente B

ii. Sistemas continuos

A
x Paracycpatas: s ¥____[D—> g@-»@—»@—»

* Paracay cg bajas:
A
B v > Conversiones elevadas, grandes
|| volumenes

N

B B
VVVVVVVVVY A
A [D—> >

REGLA 3: Para favorecer R en un esquema de reaccion en serie A—R—S. Hay que evitar mezclar corrientes de fluido que
tengan diferentes concentraciones de A y de R. En consecuencia los reactores de flujo en piston y los
discontinuos son los adecuados. A continuacién se muestran los perfiles que se pueden obtener en dos
circunstancias sin y con mezcla (Figura 4.1).

* Para Caaay Cg baja:
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Ca Gs

Cr Ca Cs

v

»
>

Figura 4.1: Esquema de reaccion en serie. Perfiles que se pueden obtener en dos
dircunstancias sin'y con mezcla respectivamente.

REGLA 4: Para combinacién de reacciones (serie-paralelo). Se analizan en funcion de sus esquemas constituyentes en serie y
en paralelo. Asi por ejemplo, el sistema

AN R—>(2)>S
A+B—>FR 1 ol 85 (1) P
pig_ss p Cluvdea ->()—>
N(Q2)>S
_ ' ' . A+B—(1)—>2R
EJEMPLO 1: determinar el mejor modelo de contacto y progresion de temperatura para el sistema N (2)—>5+7
-5+
80000
= Aexp(———=)c,c5”
. . - - RT
si el producto deseado es Ry las ecuaciones cinéticas son las siguientes
40000, o5 i

rL="4 eXP(—T)CA Cp

FPuesto que interesa R es necesario favorecer mds la primera reaccion cuya energia de activacion es mayor, de acuerao con
la primera regla es necesario trabajar a temperaturas alfas. Por otro lado €l orden de reacion de A es mayor y el de B menor,
sequn la regla 2 serd necesario trabajar a concentraciones de A altas y bajas de B. Consecuentemente el modelo de flujo

fdoneo serd
B

i

EJEMPLO 2: Encontrar el mejor modelo de contacto para maximizar la produccion de R en el sistema A—R—S con
60000 60000
A= ASp(—— )0 fy = Aexp(-—— )c? .

Del andlisis de las reglas enunciadas se tiene:
> La temperatura no influye en la selectividad
> La concentracion inicial de A deberia ser baja
> Se deberia utilizar un rector de FP (regla 3)
Aunque la temperatura no influye deberia trabajarse a la mayor posible

EJEMPLO 3: determinar el mejor modelo de contacto y progresion de temperatura para maximizar la produccion de R en el

ot A+B—>FR 1 | . i | et 30000, ,
sisteéma , as ecuaciones CIneticas son as siquientes = e ,
R+B—S 2 g f= A=)
40000

rL=A4 eXP(—T)CﬁCB
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A->()>R—>(2)>S
Desglosandbo el sistema en B — (1) — R , de las reglas 2 y 3 se deduce de la primera reaccion que es

N(Q)> S
necesario trabajar con concentraciones iniciales de A altas y reactor de FP, respectivamente. Por otro lado cualquier
concentracion ae B es buena pero si se distribuye a lo largo del reactor ayuda a mantener la ae A alta. Por dltimo el andlisis
de las energias de activacion muestra que la temperatura debe ser lo mds baja posible.

REGLA 5: Caminos 6ptimos cuando la temperatura o la concentracién ha de ser minima. La solucion matematica al problema
es volumen o tiempo infinito, pero ello no tiene sentido fisico. Por ello se fija un volumen maximo permisible o
un tiempo minimo variando la temperatura. El andlisis es complicado pero existen algunas generalizaciones
cualitativas Utiles:

A->()>R
N(2)> S

Cuando el producto deseado es R, fijado 8 o t cuando los ordenes de reaccion respecto A son iguales si

i. Reacciones en paralelo

» E1=E; se puede operar a la maxima temperatura permisible sin problemas.

» E4<E; la mejor distribucién se conseguiria a temperaturas bajas dando 6 o t infinito. Pero
estan fijados sus valores por lo que lo adecuado es un aumento progresivo de temperatura
(Figura 4.2)

caes baja. La temperatura puede ser alta
ya que aunque la distribucién de R sea baja
se gana al reaccionar més A

T

Al empezar c, es alta, la reaccion es rapida,
por tanto, para la mejor distribucion de R la H
temperatura ha de serbaja =~ p-------£----
\ \‘femperatura media. Esta podria utilizarse
: pero con peores resultados que la
> distribucion

UoT
Figura 4.2: Camino éptimo de temperatura. Reacciones en paralelo cuando el producto deseado es R,

filado 6 o t cuando los ordenes de reaccion respecto A son iguales si E1<E;

ii. Reacciones en serie A— (1) —> £ —(2) —> S Cuando el producto deseado es R, fijado 6 o t
cuando los ordenes de reaccion respecto A son iguales si

» E4=E; se puede operar a la maxima temperatura permisible sin problemas.

»  Ei1<E: la mejor distribucion se conseguiria a la temperatura més baja posible dando 6 o t
infinito. Pero estan fijados sus valores por lo que lo adecuado es una disminucion progresiva
de temperatura (Figura 4.3).

T

i Temperatura media. Esta podria utilizarse
pero con peores resultados que la
e distribucion

Al empezar A es puro y no hay R por un
breve periodo de tiempo puede utilizarse
una temperatura alta.

~

Mfinal la cantidad de R es importante por
> lo que hay que operar a temperaturas
Oot bajas para evitar su descomposicion

Figura 4.3: Camino dptimo de temperatura. Reacciones en serie cuando el producto deseado es R, fijado
0 o't cuando los ordenes de reaccion respecto A son iguales si E1<E,

La utilizacion de las reglas anteriores (las cuales tienen confirmacion cuantitativa) puede conducir de forma clara a
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la eleccion del sistema adecuado. Sin embargo, para encontrar los valores numéricos de las variables en cuestion y para
situaciones ambiguas es preciso recurrir al estudio cuantitativo, para el que es necesario conocer las ecuaciones cinéticas.

4.2.  Reacciones en paralelo. Rendimiento fraccional instantaneo.

El estudio cuantitativo de las redes
A—> R( producto deseado) A+ B — R+ Q( producto deseado R)
0

NS N\ 2P

requiere la definicion del rendimiento fraccional como

. moles de producto formado o ( R j

moles de reactante consumidos A

y rendimiento fraccional instantaneo, ¢, al rendimiento fraccional en un momento dado

R moles de R formado dc
— | = = =cle; = ——F 7—,C yore 41
(p( ,4) (moles de A consumidos ][ {p } dc, o7 o) (A1)

Este rendimiento fraccional instantaneo permite encontrar dptimos operacionales para reacciones de una etapa y se
obtiene a partir de las ecuaciones de velocidad como muestra el siguiente ejemplo.

A— R( producto deseado) r, =, =3¢
wpLo; * AP ) 1n=h=3
AALS
(ﬁ}__ﬁ_ deg _ ndt v n 3¢, 1
4 dc, —dc, -rgdt -r, -U, -V, F+5 3¢, +6¢; 1+2c,

Para poder contestar cuanto producto se ha formado en un reactor es necesario realizar la siguiente integral

R
dc, =—¢ (;j dc,

para lo cual es necesario conocer no sélo la funcién rendimiento fraccional instantaneo sino también el modelo de flujo del
reactor. Asi pues, para

Qr Q4 /?
i, Unreactor de flujo en pistén: [Ac, =(¢,p —Cig) :I dc, :I —(o(g)d@, (4.2) (ver Figura 4.4a)

il Un reactor de mezcla perfecta, puesto que las condiciones del sistema son uniformes ¢(R/A) es un valor fijo

2] I"? /? I"?
Ac, = (CZ/? - Cw) = LA —@ (;jd@l == (;j(cm - CM) = (P(zj(cm _CZA)

—_

4.3) (ver Figura 4.4b)

R
ii. Una serie de N reactores de mezcla perfecta (ver Figura 4.4c)| Ac, = Z(p(;) (C,H = CNA)
N N
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o Acr ol b Acy PR

SN
batatatet it

Can CiA Ca

Ca

Figura 4.4: Rendimiento fraccional instantaneo para reacciones en paralelo: a) un reactor FP, b) un reactor MP, c) una serie de N
reactores MP.

Siguiendo el criterio de dptimo, es decir, para la maxima cr, la eleccion del modelo de contacto depende de la forma
de la curva de rendimiento fraccional instantaneo. Asi, para

i. Un solo reactor si la curva ¢(R/A) es monétona creciente el mejor reactor es el de flujo en pistén. Pero
si @(R/A) es monatona decreciente el mejor reactor es uno de mezcla perfecta (Ver Figura 4.4a).

i. Una combinacion de reactores si la curva ¢p(R/A) presenta un maximo o un minimo es mejor que un
solo reactor. Si presenta un maximo la mejor combinacion es un reactor de mezcla perfecta seguido
de uno de flujo en piston. Pero si ¢(R/A) presenta un minimo la mejor combinacién es un reactor de
flujo en piston seguido de uno de mezcla perfecta (Ver Figura 4.4b).

o(R/A)

RIA
o(R/A) P MP o(R/A) VP

e
)
5

50N
.
3
alel
525

FE
ey
aieretete
Sy

5

L

BEBE:
T
55

v

v

C3A Caa CiA Ca Cs Con CiA CA
a calcular

Figura 4.4: Eleccion del modelo de contacto de acuerdo al criterio de dptimo segn la curva de
rendimiento fraccional
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4.3, Reacciones en serie.

Se considerara el siguiente esquema de dos reacciones irreversibles de primer orden
A—(1)> R —(2)—> S enel que interesa el producto intermedio R, en condiciones isotermas (con ello se simplifica el

tratamiento matematico y no hay que resolver BM y BE recurriendo a métodos numéricos). Las ecuaciones de velocidad para
cada reaccion se consideran 7, = kc, r, = k,_, por lo que las velocidades de generacion por unidad de volumen son:

ry=—kCy  Lr=key—hke . rg=kC .

4.3.1. Reactor de flujo en piston o discontinuo.

Cay CRy Cs
Yo —»( V \—
Choy CRo:CSo:O

En un reactor de flujo en piston como el mostrado en la siguiente figura, las concentraciones ca,Cr y Cs varian
con el tiempo espacial, @=V/q, . Sin embargo, el que interesa saber es cuando tendremos la mejor selectividad respecto

a R. Para poder responder es necesario plantear los balances de materia para A, Ry S. Asi pues, para un diferencial de
volumen de reactor, dV, se tiene

Balance de matenia respecto A

dV (p=cte) 0=qg,.c,—9q,(c,+dc,)+rdV
Qo —»D—» dea O0=—q,dc,+rdV
Cay CR, Cs der v
des de,=r,d [—j = 1,d0=—kc,d0
75
“da__y | "d0
Cho CA 0

“h = exp(—46)| (4.4
CA

0

Balance de materia respecto R.
0=9,6, = q,(cp +dcg)+r,dV
0=—q,dc, +r,dV

dc, =r,d (1] =r,d0=(kc,—k,,)dO0=kc, exp(—k0)—kc,)dO

ales/ ) k(S = k exp(—4.0)
ao ¢y

0

Cr A,

ecuacion diferencial cuya solucion es p [exp(—40) —exp(~4,0)]| (4.5)

¢y /(_1

0 2

Finalmente atendiendo al invariante de la reaccion ¢,, = ¢, +¢, + ¢, se tiene que
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S -8 %y

CAo CAo

k exp(—k.0)— k exp(—k,0)
k —k

(4.6)

Las expresiones (4.4), (4.5) y (4.6) permiten hallar la variacion de las concentraciones con el tiempo espacial,
por tanto para encontrar el maximo valor de la concentracién del producto deseado, cr, debe derivarse la ecuacion (4.5)

respecto a 0 e igualarla a cero. Asi pues se tiene

c "k, ok —k

Ao ml
Es conveniente sefialar que en este punto también la velocidad de formacion de S es maxima( r; = 4,c ).

2

k, —k, 1 In(4, [ &,
Ehmar ={£] (4.7) donde |6 -1 Ik /A) (4.8)

La Figura 4.5 muestra como depende crmax del parametro ka/ks, siendo tanto mayor cuanto menor es k>
respecto a ki, asi como que cuanto menor es ko/ki mayor es la conversion de A para Cg max.

\
~

o
e
\
\
\
\
\
\
]
=0
W

CrlCho
<
[ e

I:I E—— kel
0 2 4 2 8 10
k0
—k2/K1=0 - ke/fk1=01 ——k2/k1=05 ke/k1=15
—k2/k1=t —k2/K1=10 = = Rmax
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N
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A
ke/k1=0.1 —k2/k1=05
—k2/K1=15 —k2/K1=5
—k2/K1=10 - — Rmax

Figura 4.5: Curvas concentracion-tiempo y concentraciones relativas de componentes para un sistema de reaccion
monomolecular en serie ( 4 — (1) >hF-> (2) —> S )dentro de un reactor de flujo en piston

Todas estas conclusiones pueden extrapolarse a un reactor discontinuo cambiando el tiempo espacial por el
tiempo.

4.3.2. Reactor de mezcla perfecta.

Bajo las mismas condiciones de alimentacion

Balance de matenia respecto A

do 0= Co —G,Ch + fAV

C
Chos T\%; O=c,—c,+r0=c,—c,—kc,0
CRo:CSO% cs c 1

A = (4.9)

¢, 1+k0O

Balance de materia respecto R
0=¢q,cq —q,Co + 1V
0=—g,c, +(kc, —hCp )V
O0=—(q, +&V)c, +kcV
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G KO (4.10)
(1+40)(1+k0)|

CAo

Finalmente atendiendo al invariante de la reaccion ¢,, = ¢, +¢, + ¢, se tiene que

Cs kk,0°
S 411
G xo) (o) |

Ca

0

Por lo que la concentracién maxima de R es

c 1
Ao = | (4.12)
CAO /( %
1+ 2
k

60, =———| (4.13)

para

1 1
\ __..--'/-—-.
||8_ \ = e 7] Cl:g
U \\ / = == £ 0|7
qo: 0,0 = = = Ue
J-';-: 0.5 \/ 2 . 05 L‘J%
04 L N2 04
0.3 / KA T\.\\ 0.3
;
- Iy ] \_______ .
! = ] I_\ T — U:"—'
/ I
i 1 K \--__ ~'--.‘_~____-__ 0 1
i T _—'-——-_..________ —— 1
0 ]
0 2 4 6 8 10
k,0
—k2/k2=0 : k2/k1=0.1 — k2/k1=05
—k2/K1=15 — k2/K1=5 —k2/k1=10
- — Rmax
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Figura 4.6: Curvas concentracion-tiempo y concentraciones relativas de componentes para un sistema de reaccion
monomolecular en serie ( 4 — (1) > R—> (2) —» S )dentro de un reactor de mezcla perfecta

Por comparacién de estas figuras con las del apartado
anterior, puede deducirse que:

09
308
1. Excepto si ki=k, el tiempo espacial necesario para alcanzar % 7
Crmax €S Siempre menor en el flujo en piston ¥
2. Crmax que puede obtenerse en un flujo en piston es siempre %‘ oo
mayor que en un RCTA g 05
3. Dada una distribucion de productos (ca,r,Cs), ko/ki puede 3 04
obtenerse por comparacion de las gréficas < 03
4. El rendimiento fraccional medio o global es siempre menor =~ & 02
en un RCTA para cualquier conversion (este comportamiento 0,1
justifica la Regla 3 del estudio cualitativo) (Ver Figura 4.7) 0
Todas estas conclusiones pueden extrapolarse a un %

reactor discontinuo cambiando el tiempo espacial por el tiempo.

—— Hujo en piston Mezcla perfecta

Figura 4.7: Comparacion de los rendimientos fraccionales de R
en reactores de mezcla perfecta y flujo en piston para una
reaccion monomolecular en serie.
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4.4,  Reacciones en serie-paralelo.

Considérese el ataque sucesivo de un compuesto por un reactivo
A+B—>(1)> R
R+B—(2)—>S$

S+B—> (fFIujo en piston  21C
) Mezcla perfecta
O bien P

m @ 6

A3R 355 .

+8 +B +8

donde A es el compuesto a atacar, B el reactivo afiadido, y R,S,T,... son los productos polisubstituidos formados
durante la reaccion. Este tipo de redes de reaccién son frecuentes en la industria organica. Como ejemplos cabe citar
reacciones de cloracion, nitracion o adiciones de 6xidos de alqueno.

+,

CHy+ 0, — CHO—CH, T, — .. —> (0,
+(, +(, +0,
CH, + 0, — CH,(—3CH,(, —CH, (0,

O
/N

O
O /N
NH, + H,C—CH, —> NH,CH,(H,0H M= Cha i (CH,CH,0H), BLECHay W (CH,GH,0H),

O /\
NH,+  w.C—CH, — OHCH,CH,04 2SS s on( a1, cH, 00O (CH, CH,01)OH

Estos procesos son frecuentemente bimoleculares e irreversibles, y ademas, cuando se efecttian en fase liquida
transcurren practicamente a densidad constante.

Si la relacién molar de A a B es elevada sélo transcurren en extension apreciable las dos primeras reacciones,
quedando el siguiente sistema

A+B—>FR r=kcc,
R+B—S =k,

Iy =—KC,Cs
Iy = —KCyCp — KChCp
Ie = KCyCp — KyChCy

Is = K,ChCy

4.4.1. Reactor de flujo en piston y reactor discontinuo.

dV (p=cte)
: Cp, CB, CR, C
o ; j As CB, CR, CS % deg
CAO'_CBO _ CAs CB, CR, CS der
CRo=Cs0=0 dcs
deg
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Los balances de materia en un elemento diferencial de volumen son

dc,=r,d0=—kc,c,d0

de, = r,d0 =(—kc,c, — kicyc, )dO
de, = r,d0 = (kc,cz —kycycy ) A0
dcg =ryd0 = k,coc,dO

por lo que p T _ (K5~ kests) L7

dCA g _/‘/16/4(5 /‘/16/1

lo cual integrado para las condiciones limite de ¢,, =0y ¢,, = ¢, proporciona las siguientes ecuaciones

&

Cp 1 oV ¢, | &
£ = 4| -4 —=#1
Cio K (CAJ ol K

—_c o 1

(4.14)
p _

=—1n
CAD CA

0

Cho k

0

2
Gk

donde la concentracion de R queda en funcién de la de Ay de las constantes cinéticas. Por tanto para maximizarla se realiza
la derivada de cr respecto a ca y se iguala a cero, lo que proporciona

CAa max /(Z /(1
a) 1k,
CAU max € /(1

Sumando los balances de A, Ry S se tiene

d(c,+c,+¢5)
ao
CpptCoytCo,=C,+Co+c. =0

(CA_CA0)+(C/?_CR0)+(CS_CSG):O

Ac,+Ac, +Ac, =0] (4.15)

ecuacion que permite conocer cs en funcién de cry ca.

Por otro lado, sumando los balances de B, Ry 2 veces el de S

d(cs+cy+2¢5)
ao

=0
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se obtiene Acy,+Ac, +2Ac; =0| (4.16)

ecuacion que permite conocer cg en funcion de cry cs.

La integracién de los balances permitira finalmente relacionar las concentraciones con el tiempo espacial. La
Figura 4.8 muestra la representacion grafica de la solucién.

Dada la cinética B influye de igual manera sobre todas las reacciones, por consiguiente en la grafica anterior se
lee la informacion sobre la distribucion de productos igual que en las gréficas de las reacciones en serie.

4.4.2. Reactor de mezdcla perfecta.

Los balances de materia de A, B, Ry S son
0=c,, —¢, —kc,c50

Jo _
o, C — O0=cy—C5— (/‘/15/165 + /\’ZCBCH)H
09 0
_ —Er—> _
CRo=Cso=0 v e O=cp—Cpt (A/ICACE — kyCsCp ) 0

o=n
N 0=cy,—Cs + ko0

por lo que
Cro —Cx — —KiCyCs + KCoCy =1+ Koy
Cao €4 /QCACB /ﬂcA
lo cual separando variables lleva a
c,(c,—c¢
o= AC) (4.17)

k
¢, +??(CA0 -c,)

con
Ac,+Ac, +Ac, =0

(4.15) (4.16)
Acy+Ac, +2Ac, =0

e igual que en el apartado anterior derivando se obtiene

c 1
Ao — (4.18)

El tiempo espacial se calcula con el BMM, donde las concentraciones se calculan a partir de las ecuaciones 4.15,
4.16,4.17 y 4.18. La Figura 4.9 muestra la representacion grafica de la solucion.
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0,9

0,8

[=]
O i | .
= cantidad consumida de B
) -
0.5 Acglegg=0.2

/

Figura 4.8: Distribucion de las sustancias para las reacciones elementales en serie-paralelo en
un reactor discontinuo o uno de flujo en pistén

A+B—>FR r=kc,cg

R+B—>S =k,
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0,9 | A, /
0.8 i 0.8 /’J\ 12

’4"'?_:-'h'\
70061~
| || . . - 5 /
0,6 0.4/ ; ,//-\ \ 1.4
1 | 4 | 2, Ut/ N l '
g . i Y | T e T 71" Fls \
-] I’ = AW ~
= cantidad consumida de B 71271 J0157 1/ \\ l‘
O A Jer =02 IR . L P A i
0!5 | =B A ."- [/ .:_ ,IV/U“{‘: x| \ 1‘
LA / %
b \
0,4 \ .
0,3
0,2
7 - £y
| ,,’f’__...-t’"?l?_""'
e - - L
031 J“‘ _;—04-’-. o
210 JoT /[~
0 Jlma==a=fT” f i
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

XA

Figura 4.9: Distribucion de las sustancias para las reacciones elementales en serie-paralelo en
un reactor de mezcla perfecta

A+B—>FR r=kc,cy

R+B—S r=kcy,

Respecto a la reaccion en serie A-R-S, esta figura y la anterior, dan la misma informacion sobre la distribucién
de producto que las graficas del apartado 4.3 ya que por la cinética B influye por igual en las dos reacciones.
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5. REACTORES NO IDEALES.
5.1.  Desviaciones de los modelos flujo y contacto ideales. Escala y tiempo de mezcla.

En los capitulos anteriores se ha modelizado el denominado reactor ideal, en él se ha considerado que el flujo
es ideal (ya sea mezcla perfecta o flujo en piston), que no habia agregados moleculares (y por tanto de una sola fase),
asi mismo se considera que el tiempo de mezcla de los reactantes al entrar en el reactor es nulo.

Los reactores ideales son interesantes ya que generalmente uno u otro suele ser el dptimo y porque las
matematicas que conllevan son relativamente sencillas.

El modelo matematico de un reactor consta de

»  Laecuacion de disefio (Balance del componente limitante) la cual a la vez se obtiene teniendo
en cuenta la ecuacion cinética, el modelo de flujo y el modelo de contacto

»  Elbalance de entalpia

»  Elbalance de energia mecanica

Dicho modelo sirve para simular, y por tanto predecir el comportamiento del reactor. Los reactores reales no se ajustan a
la situacion idealizada. Presentan desviaciones que llevan a resultados diferentes a los predichos por la idealizacion,
aunque siempre limitados entre los dos extremos ideales. Consecuentemente es necesario considerar el modelo de flujo y
contacto real para poder tener el modelo de reactor realque permita hacer predicciones correctas.

En el modelo de reactor real el modelo de flujo real se define a través del grado de macromezcla, la cual esta
entre los dos extremos ideales de flujo en piston y de mezcla perfecta. Las principales desviaciones del modelo de flujo

real respecto al ideal son .
- canalizacion
? cortocircuito
| / ;
020

S

las zonas muertas
los cortocircuitos
y las canalizaciones.

b

-—

-

“
Zonas muertas

Mientras que el modelo de contacto real se define a través del grado de micromezcla, el cual
puede estar entre el microfluido (fluido no segregado, es decir, el fluido estd formado por
moléculas individuales. Por ejemplo, gases y liquidos ordinarios no viscosos) y el macrofluido

(fluido segregado, es decir, formado por fléculos, grupos o agregados de moléculas. Por ejemplo,
goticulas, particulas de sélido y liquidos ordinarios viscosos). Por ultimo se ha de considerar el
tiempo de mezcla de los elementos de fluido, en particular si el tiempo de reaccién es grande
comparado con el tiempo de residencia. Este factor tiene poca importancia para una sola corriente
de alimentacion, pero puede ser importante cuando hay mas de una corriente de alimentacion.

En el resto del tema el estudio se considerara una sola corriente de fluido y un tiempo de reaccién moderado y
lento comparado con el tiempo de mezcla de forma que el tercer factor tenga una influencia despreciable.

5.2.  Balance de poblacion.

Un tratamiento riguroso requiere conocer los perfiles de concentracion, velocidad y temperatura. Dicho
conocimiento permitiria describir con todo detalle el comportamiento del reactor. Mediante balances microscépicos y

modelos de fenémenos de transporte se podria caracterizar determinadas regiones del reactor y con una posterior
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integracion determinar el comportamiento del reactor. Sélo en determinados casos con una geometria particular y
en régimen laminar es posible es posible este tipo de tratamiento. En general no es posible este enfoque por
desconocer los perfiles y/o los coeficientes de transporte. En consecuencia, es preciso tratar el problema de otra
forma, en concreto mediante métodos estadisticos..

Para obtener informacién de la macromezcla es suficiente conocer la permanencia de las moléculas dentro
del reactor, es decir, la distribucion de tiempos de residencia de la corriente de fluido. Dicha informacion estadistica

es manejada en los balances de poblacién, introducidos en el campo de los reactores por Danckwerts (1953).

Los conceptos que intervienen en el balance de poblacion aplicado a reactores son:

e Elemento de fluido: toda porcién caracterizable de fluido con propiedades fijas en el recipiente

& Edad: tiempo transcurrido desde que un elemento entra en el sistema hasta el instante
considerado

3 Tiempo de residencia: tiempo empleado por un elemento de fluido en recorrer el sistema desde la

entrada a la salida.

5.2.1.  Funciones residencia-tiempo.

Es fisicamente imposible conocer completamente y con detalle el modelo de flujo del fluido a través del
recipiente. Sin embargo, con vistas al disefio, es suficiente en muchos casos conocer el tiempo de permanencia de
los elementos de fluido en el recipiente. Aunque el flujo total no presenta variacion alguna, no todos los elementos
de fluido permanecen el mismo tiempo. La distribucion de estos tiempos de residencia se describe mediante las
funciones de distribucion que se describen a continuacion.

5.2.1.1. Funcién E(t) o de densidad de distribucion de tiempos de residencia (de la
corriente de salida)

La funcién distribucién del tiempo de residencia del

fludo (DTR) se define, de acuerdo con la teoria de  E(t)

probabilidades, como /a frecuencia de distribucion de edad de  min- %
los elementos de fluido que abandonan el recipiente. Tiene las

dimensiones de fraccion de edad por unidad de tiempo. Asi, la

fraccion de material de la corriente de salida que habiendo

entrado a tiempo cero salen del recipiente a un tiempo //

comprendido entre t1 y t2, es igual a I E(t)dt.

t
b

Por tanto atendiendo a la definicion de E(t) debe

cumplirse .[OwE(t)dt =1/(5.1). t t+dt

5.2.1.2. Funcién F(t) o distribucién de tiempos de residencia acumulados.

v

min

La funcién F(t) representa la fraccion volumétrica de fluido que sale del recipiente y ha permanecido en el
mismo un tiempo inferior a t. Si la densidad del sistema es constante la fraccion volumétrica coincide con la masica.
Segun esta definicion, la probabilidad de que un elemento de fluido que entré en el reactor a tiempo O lo abandone
antes de un tiempo t, es justamente F(t). Andlogamente, la probabilidad de que lo abandone a un tiempo superior a t es

(1-F(t)). De la propia definicion también se desprende que

REACTORES QUIMICOS, P4gina 53



F.Cunill, M.Iborra, J.Tejero, C.Fité

F0)=0 y F(oo)=1

_[ _ar(y
F(t) = jof(f)df (5.2) E0)==r| (53)
Fy E(t)
min-
T
t,min f min

5.2.1.3. Tiempo medio de residencia, 7 (p=cte).

Se define como tiempo medio de residencia o permanencia de una corriente que circula con un caudal q a
través de un recipiente de volumen V a la relacion

t =—| (5.4) denominado nominal

Q<

siempre y cuando se cumplan las siguientes condiciones:

i. ladensidad de la corriente de fluido no varia a través del reactor
ii. el sistema es cerrado, es decir, en la entrada y salida del sistema el flujo es en piston. Ello implica que no hay

retromezcla.

Por otro lado del balance de poblacién se tienen

_ j:zf(z)dr
7 =

jo E(t)dt

= waE(f)df = rz‘@o’z‘ = ffa’/—‘(z‘) (5.5) denominado observado
0 o gt 0

Las funciones de distribucion de edad se pueden expresar de forma adimensional, introduciendo en las mismas
el tiempo reducido o adimensional 6, definido por

0=——="/(56)

nominal

Este cambio en la escala de tiempos tiene las siguientes consecuencias

1. 6 =1 si no hay ciertas desviaciones de flujo como zonas muertas o cortocircuitos.
4
0

2. F(z‘)=IOtE(z‘)0’z‘=J. E(0)d@ =F(0), la funcion F no varia ya que la fraccion de fluido en la
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corriente de salida que ha permanecido en el recipiente un tiempo comprendido entre t y t+dt o
entre 6 y 6+d6 es la misma
3. E(t)dt=E(€)d€:E(¢9)% E(0)=t,

nominal

E()] (57),

5.2.2. Metodos experimentales no quimicos para la determinacién de las funciones de distribucién
de tiempo de residencia.

La determinacién experimental de las funciones de distribucion de tiempos de residencia se realiza
experimentalmente mediante técnicas que se engloban en al grupo de las TECNICAS ESTIMULO-RESPUESTA. Se estimula,
es decir, se perturba el sistema a la entrada y se observa la respuesta a la salida, la cual es funcién del modo de fluir a
través del recipiente.

El estimulo es la introduccion (o inyeccion) de un trazador en la corriente de entrada, mientras que la
respuesta es la representacion de la concentracion de trazador en la corriente de salida frente al tiempo. El trazador es
una sustancia facilmente identificable (como por ejemplo un compuesto radioactivo, un colorante, una solucion
eléctricamente conductora, etc) la cual no debe perturbar el flujo (por lo que debe tener las mismas propiedades fisicas
que el fluido a tratar), y no debe perderse en el recipiente, es decir, no debe reaccionar, ni adsorberse ni abandonar la
fase estudiada.

Los tipos de estimulos, entradas, que pueden utilizarse son

1. Impulso .A.

2. Escalon _I"'
3. Periddica -\/\N

4, Al azar conocida h

siendo los dos primeros tipos los de mas facil interpretacion.

5.2.2.1. Entrada en impulso.

Una entrada en impulso es la introduccion instantanea de M kg o moles de trazador en la corriente de fluido
que entra en el recipiente.

Registro de la
concentracion de trazador
a la salida del recipiente

ea= I:c(t)dt

v

a(L/s)
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El balance de trazador en el sistema indica que la cantidad inyectada, M, es |¢ I:c(z‘)a’z‘ (5.8), por tanto el

M
area de la curva de respuesta es |Area(kg's | L)=—| (5.9). Comprobar que se cumple este hecho es realizar un
q

ensayo de consistencia. Si el experimento es consistente, es decir, se constata la adecuacion del mismo, la media de la
curva de concentracion a la salida es el tiempo de residensia medio observado

_ I: te(t)at

obs (5 1 O)
jo c(t)at

Si dicho tiempo de residencia observado no coincide con el tiempo medio de residencia nominal empleado

Vo - , . .
tomina = — # 4 » €l modelo de flujo presenta desviaciones de comportamiento.

Para obtener la curva de distribucion de tiempos de residencia, E(t), es preciso normalizar la distribucién de
concentraciones c(t). Para ello se divide los datos de concentracion por el valor del area bajo la curva

Area = i = J-wc(z‘)dz‘ .
q 0

ldfy dilg Area =1
C U\/\HD drea M = £(¢) (> E(UW
- t: , t:

. o . . t I . . c
Mientras que para pasar a la funcién adimensional = —— = Y es necesario considerar la ecuacion (5.7).

rnominal

Asi pues

- /4 Area =1
E(t) E(e)fnomna/E(l‘)C(f)M> E(GW
¢ > : e#

t

5.2.2.2. Entrada en escalon.

Una entrada en escaldn es la introduccion a partir de un momento dado de un caudal de trazador, w(kg/s), en
la corriente de fluido que entra en el recipiente.
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t>0w (kg/s)

Registro de la concentracion
de trazador a la salida del
recipiente

[
»

t<0 no hay trazador

En este caso el balance de materia de trazador indica que

W=C§ = Cpa =L (5.13).

De manera analoga a la del caso anterior se tiene
Demostracién: BMM trazador
h_ o =€ = G(Co =€)
df max max
max ”max t Cmax
_ [T [ ar=q| (cou =t =] " 1cc
== =—[ "] (5.14)
max C (max
dC at ﬂmax = Vadiyacmax = qJ.O de
V i 1 Cmax
activo _ _J. [olc
q Cmax 0

Entonces el area sombreada en la representacion de la concentracion de trazador a la salida del recipiente es
Area=c, 1, (5.15)

max " observado

La ecuacion (5.13) permite realizar el ensayo de consistencia.

A continuacion para obtener la funcién escalén normalizada, denominada curva F, se modifica la curva de salida
dividiendo c(t) por cmax=w/q, y posteriormente se pasa a la curva adimensional introduciendo el valor de 7 .. -

Finalmente la relacion entre las graficas E(t) y F(t) (o entre E(0) y F(B)) de acuerdo con las ecuaciones (5.2) y
(5.3) es
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Area =1

5.2.3. Funciones de distribucion de los modelos de flujo ideales.

N /

Supongamos un RCTA ideal en el que se realiza un experimento en escalon. Un balance macroscopico de

trazador conduce a

Vﬁzqc

—gc=q(c,, —¢
dl‘ max q Q( max )

J- ac fﬂ
o(c,,—¢c) ot

_|n( Cm;x _C))

max

c

t
t

L:1—exp(—é)
C t

max

F(t)=1- exp(—fé) — 1—exp(—0) = F(6)

(5.16) (5.17)

(5.18)

(0 N TPV 2% I B
E(t)= 7 a’z‘(1 exp( f—)j [—eXP( f—)
E(0)=TE(t)=exp(-0)| (5.19)
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En el flujo en pistén ideal cada elemento de fluido permanece en el recipiente el mismo tiempo, es decir, tienen
el mismo tiempo de residencia. Para una entrada de trazador en escalén, este entra y se desplaza por el recipiente en
un frente plano y sale en un tiempo igual al tiempo medio de residencia. Por tanto, la curva F(B) es una funcién escalon.

_ {F(l)=0 r<r‘}
Fit)=U(t-F)= _ t1(5.20)

FO)=0 <1
F()=U(0—1)= C oeq (520)

F(0)=
por ello
E(r):%:%uu—r‘):é(r—r‘):{: :[_f_} (5,22)
E(e)zwzi//(e—n:a(e—n:{w 9:1}(5.23)
40 do 0 91

(6=Funcién delta de Dirac)

E() A

Altura=oo
Area=1
Ancho=0

v

v

~
—

5.2.4. |Interpretacién fisica de las funciones de distribucién.
Determinacién de flujo defectuoso.

La observacion de las curvas de distribucion de tiempos de residencia, E(t), y su comparacion con las curvas de
los modelos ideales, puede suministrar informacién sobre la existencia de contacto o flujo defectuoso en los recipientes

de proceso. En las figuras siguientes se indican algunas de las desviaciones que pueden encontrarse en caso de esperar
que el flujo se aproxime a flujo en piston o un flujo de mezcla perfecta.
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Para un reactor con un tiempo nominal de determinado (V/qo) Para un reactor con un tiempo nominal de determinado (V/qo)
si se espera un flujo en piston y se obtiene la siguiente si se espera un flujo de mezcla perfecta y se obtiene la
respuesta se pueden deducir los siguientes hechos: siguiente respuesta se pueden deducir los siguientes hechos:
A
A ¢
C
Decrecimiento exponencial
Curva esbelta, sin cola larga y con el tempo medio
y con el tempo medio aproximadamente el
aproximadamente el nominal=>Flujo de mezcla
nominal=>Flujo en piston perfecta razonablemente
razonablemente bueno bueno A
- - C i
fobs = Z‘nominal >

> .
A t Curva exponencial
C desplazada=>Flujo en
piston en serie con el de
Curva esbelta, pero mezcla perfecta (alerta
. tubos de entrada y
temprana, es decir, con el 8
Co salida)
tempo medio inferior al
nominal y colas 4

C
largas=>Flujo en pistén con
un volumen muerto —
<t

obs nom

Curva temprana, es decir,
con el tempo medio inferior
al nominal=>Flujo de
mezcla perfecta con un
volumen muerto

<t

Doble pico =Flujos en o

paralelo, canalizaciones C
Un agudo pico
temprano=>Cortocircuito

A
4
¢ C

Multiples picos decrecientes ' oo

) Circulacion interna lenta

a intervalos regulares . .

Recirculacion int suguiere movimiento lento
ecirculacién interna ;

= del fluido, mezclado
inadecuado y/o efecto tubo
de aspiracion

Tiempo medio superior al
nominal =Mala medicion
de Vy/o q o trazador no

inerte

~

v
.

Y

»

v

Tiempo medio superior al
nominal =Mala medicion
de Vy/o q o trazador no

inerte
obs > fnom ry e

nommal

t

~

v
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5.3.  Modelos de flujo no ideales.

El modelo de flujo real de todo
recipiente de proceso estard ldgicamente
entre los dos extremos ideales, flujo en

piston (ausencia de mezcla) y mezcla

perfecta (mezcla completa). Como se

indica en el apartado anterior, la " Desvincon loera P Gran desinci Desuincon lcera P "
. v . €sviacion ligera ran desviacion esviacion figera
inspeccion de la curva E(t) permite N de FPy WP N

estimar el grado de mezcla de forma
cualitativa. Para cuantificar el mismo se

MODELOS DE DOS

. . PARAMETROS
usan diferentes modelos segun el grado
de desviacion que se presente respecto MODELOS
a los modelos ideales. Dicho grado de COMBINADOS

desviacion se cuantifica mediante la
varianza de la curva E(t).

MODELOS DE UN

. PARAMETRO
MODELO DE DISPERSION MODELOS DE

RECIRCULACION

MODELO TANQUES EN SERIE

Para pequefias desviaciones del flujo se utilizan modelos de un parametro. En el caso de flujo en piston se
suele utilizar el modelo de dispersion o el modelo empirico de tanques agitados en serie. Mientras que para pequefias
desviaciones del flujo de mezcla perfecta se utiliza el modelo de recirculacion.

Para grandes desviaciones del flujo, ya sea flujo en piston o mezcla perfecta, se utilizan modelos de dos
parametros que se denominan modelos combinados.

Para el caso especial de ciertos fluidos cuyas propiedades fisicas imposibilitan la formacion de un frente plano
el flujo (y por tanto es imposible el FP) se describe con un modelo especifico denominado modelo de adveccién (o

conveccion) pura.

5.3.1.  Modelo de dispersion axial.

Este modelo sirve para representar las ligeras desviaciones del flujo en piston, situacién cuya realidad fisica
corresponde a:

i.  Flujo turbulento en tubos

ii.  Flujo laminar en conducciones largas de fluidos poco viscosos
iii.  Lechos de relleno
iv.  Canales largos

El modelo de dispersién consiste en el modelo ideal de flujo en piston al que se superpone un cierto grado de
difusion axial, es decir, de retromezcla. El modelo no es aplicable si hay zonas muertas, cortocircuitos o difusion radial
(en consecuencia siempre el tiempo medio nominal coincide con el observado).
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Ensanchamiento debido
probablemente al perfil de
velocidades, a la turbulencia, a

q(L/s) la difusién molecular, etc.
> BT >
S(m?)

A
v

Para una entrada en impulso la respuesta del trazador a la salida presenta un ensanchamiento probablemente
debido al perfil de velocidades, a la turbulencia, a la difusion molecular, etc. Dicho ensanchamiento se caracteriza
mediante el coeficiente de dispersion axial o longitudinal, D(m?/s), de modo que

» D=0 La curva de respuesta es una funcion delta igual que la entrada, es decir
corresponde a un flujo en piston.

» D pequefios La curva de respuesta es una campana estilizada (alta y estrecha)

» Dgrandes La curva de respuesta es una curva muy extensa (baja y ancha)

La velocidad a la que se produce el ensanchamiento viene definida por el siguiente grupo adimensional,
denominado modulo de dispersién axial

[2) = i Pe =numero de Peclet
vl Pe

Segun el valor de dicho modulo se tiene

(Ej —0 Flujo en piston
v

(%) —> 0 Flujo de mezcla perfecta
v

Un balance microscopico de trazador un el recipiente con flujo disperso conduce a

oc oc  S6c IS¢ Oc Oc Oc
— VX__|_[/ ——|—[/z— =D 2+ 2+ 2 +/;razad0r
st \"ox oy Toz) \ox' ey oz

considerando que solo hay flujo en la direccion x y que no hay reaccién quimica

oc oc 0
o€, 2 plc
ot ox  Ox°

El coeficiente de difusion molecular,D, es de dificil prediccion en sistemas multicomponentes. Por otro lado, a
parte de la retromezcla puede existir también la turbulencia, por lo que es necesario incorporar la difusividad de
remolino. Todo ello lleva a sustituir el coeficiente de difusién molecular por un coeficiente de difusion efectivo, 2. Si
ademas solo hay flujo en la direccion x se tiene que
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oc_,0°c O¢

__[/_

St okt ox

Introduciendo las variables adimensionales

el balance queda
Sc ( Dj o’c oc

80 \u)or oz

La ecuacion anterior es de dificil resolucion, y en particular el establecimiento de las condiciones limite. Estas
condiciones limite pueden ser distintas segun el valor del modulo de dispersion (—J, y del tipo de entrada y salida al
7
recipiente (recipiente cerrado o abierto).

En el caso de que el modulo de dispersidn pequefio ((%)< 0.01 (Pe>100)), la curva de trazador es
7

estrecha de forma que pasa rapidamente (comparado con 7 ) por el punto de medida. Como consecuencia se supone
que la curva medida no cambia de forma mientras se mide, resultando una curva simétrica y gaussiana. En este caso las
curvas E y F no dependen de las condiciones de contorno impuestas al recipiente (cerrado o abierto)

40 |

35

(DL =0-00005

30

25

A este valor de (D/VL) la
curva de trazador empieza
a no ser simétrica. Este es
el limite superior para usar
la asumcién de pequefia
15 desviacion

(DAL =p.0008 ]

[ ] | | (DAL=OUE
/ : N (0=

E(0)
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En este caso la solucién del balance microscépico de trazador para una entrada en impulso es

E(t)= A xp{—([_m )] (5.24)

e
470l 4Pl v

(5.25)

B 1 [ (1=4/E7) )|
F([)E[1/;{E ETH (5.26)

B 1 [ (1-65) o
F(H)E{FI;(E\/;TJ], £, =Funcion error

Las expresiones (5.24) y (5.25) representan una familia de curvas de distribucion normal de error de Gauss
para las que la media y la varianza son:

—_

5.27)

~

~1

~

o

obs nomina/ obs

Q<

£ —
4

O-z‘z = I:(f - Z‘_ﬂomina/ )ZE(Z‘)df = J.: sz(f)df - 2Z‘_/mmina/ J.Ooo fE(Z‘)df + f_njmina/ J.: E(l‘)df =

(5.28)

= [ PE =28y + T = | CEWONE =T

nomina/ nomina/

Ahora bien como @=¢/¢ se tiene que
© _ E — _ _ ©
O-f = .[0 (etﬂomina/ )2 t— (9) tﬁomina/dg_ ! jmina/ = fnjmina/ (.[0 625(9)0’6_ 1) (529)
nominal

por lo que

2 232
o, =0,

nominal

(5.30)

Puede demostrarse que

0§=2(£)=£ (5.31) afzz(ﬂjtfj =2[ij (5.32)
) Pe vl )\ v v

expresiones que sirvan para evaluar el modulo de dispersion " con un error inferior al 5% si el nimero de Peclet
7

(Pe) es superior a 100.

La funcién E(8) tiene un tnico parametro (D/vL) que se puede calcular a partir de la curva experimental
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, . D 2
1. Calculando experimentalmente la varianza de la curva: o, = 2(—1) =
7 e

2. Apartir del valor de E(0) en el maximo: £(6),,, = 1

{2)
Vi

3. Elvalor de E(O) en el punto de inflexion: 0.61£(6)

max

4.  Apartir de la anchura correspondiente al 68% del area: 2 2(%)
7

(Ver la siguiente figura)

Z: _____ s Ec. (5.25)

Area=0.68

Punto de
0.61£(9),., inflexion
O-; = 2(2) = i
vl Pe
Area total=1
—

= ‘ - = ()
i-c, 1 1+0,

Por otra parte, mientras las curvas mantienen la forma de campana de Gauss, las varianzas y los tiempos
medios son aditivos. Es decir, si se tiene n recipientes independientes en serie se puede escribir

Iagz:O

/

> a b c n
O-a2 (o O'C2 o':
i A 8 [N
DL oL DL
2 _ 2 2 2 _
Oty = O T O +..+ 0, _Z(V— +2 7 +.+2 ¥
a b n

7 _F4F = V.Y V, (L L L
fg/oba/:l‘a+l‘b+--~+l‘n:_+—+...+—: — +| — +..4] =
q g q V), V) v),

En la bibliografia se encuentran muchas correlaciones que permiten estimar el modulo de dispersion utilizando como
variables la intensidad de dispersion (D/vd) y las propiedades del sistema (ver figuras siguientes). El modulo de dispersion se
calcula multiplicando la intensidad de dispersion por el factor de geometria, d/L.
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Gases N , [ |
It S¢=0.2 Flujo a través de
10" == - lechos de relleno  —
Construida a partir de los datos
08 11 de Bischoff (1951)
w, | [ Ly Liquidos
1 L 1 : 1 E—
01 i »
Vi
0.1 1 10 100 Re=22” 1000
)7,
100 —FHujortaminar-en-tubos-Aplicable para—1t>>3dt - L>>30dtk>>300dt
I " Cohstruida a partir de las datos de Taylor (1953-4) § | !
| | |Ans (1956) | LA
10 _T_ ._,-___._ et ] —T ’_’__._.
N =
~ ’/’
N = EE =EE = 12
— LS L 1 11al | ! L L1 111iL
v, N Regimen genetat] L
! rbelialy A
1 L LELIN HERE b g’}.._..__ e
“\\é__._,;—ﬁ_::D{- T 1
Sei (920 »7
+ ‘ + .\\i»‘\‘_“— ‘ : /.;/l .4 4 44444 Ud
i —1-1 Re&: - 3 !
01 - D
01 1 }Bﬂ \ 100 1000 10000
N

v ~

Difusién por dispersién Dispersién y2d?
D=D por D= d
conveccién 192D
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Intensidad de
dispersion

Flujo en tubos

\ == Expenemntal

; _ L etncad partr de

Tadlar

1000

100000

Re = m‘rp/
£H

1000000

s

En el caso de que el modulo de dispersién sea grande ((%) >0.01 (Pe<100)), la curva de trazador es
7

amplia y pasa suficientemente despacio por el punto de medida para que su forma cambie a medida que se mide. Como
consecuencia resulta una curva asimétrica. En este caso las curvas E y F si dependen de las condiciones de contorno

impuestas al recipiente (cerrado o abierto).

Si el flujo no es distorsionado en el proceso de inyeccién o medida el recipiente se dice que es abierto y si el
flujo es de piston se denomina cerrado. Ello proporciona cuatro combinaciones de condiciones de contorno, cada una

con su curva de respuesta.

Si el fluido entra y sale del recipiente en conducciones estrechas, el recipiente es cerrado. Si la inyeccion y la medida
se hacen en el seno del recipiente este es abierto. Tomar una muestra puntual en un recipiente a la salida es una salida

abierta.

/ZFluio en piston &\
2 MNNY NN
—> ~A “\ _:
— 5 MY ~NA —

Recipiente cerrado
E
Flujo no Fluio en Disténj
(wdiqfnrqinnadn
A" >
/‘Ef /\f \a\a _L

Recipiente abierto-
cerrado  Eac

Flujo no
@Fluio en piston distorsionaco :
%
— N A A
— " \
Recipiente cerrado-
abierto Ec

Flujo no
distorsionadn

YN
AN A

q

Recipiente abierto
Ea
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Solo en el caso del recipiente cerrado la curva experimental es propiamente la curva de distribucion de tiempos de
residencia (RDT). En los otros casos # >V//g 'y por tanto no los es. Las funciones matematicas correspondientes son las

siguientes:

1. Recipiente cerrado: En este caso no es posible la resolucion analitica del balance microscépico de trazador. Por
tanto, la curva se construye mediante métodos numéricos y de igual modo se evalda la varianza.

f =1,

nominal

_E = l‘_E/aominal :1

2 2
, O D D Vlj
ol=—t-=2( = |-2| = | [1-exp| -—=
’ l‘nozminal [V[ (V[ |: p( D

=V/g porque sino el modelo no es aplicable

Esta curvaes casi
simétrica. Para
pequefios (D/vL)
se puede usar las
“desviaciones E=as
pequefias’ i
analizadas con
anterioridad

i

Flujo .
mezclado

"
-----

Flujo
I ; .. mezclado
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2. Recipiente cerrado-abierto y abierto-cerrado: de nuevo no hay solucién analitica.

3. Recipiente abierto

JarDt 4Dt
e, = V(HZEj
vl
— D
0. =1+2—
Faa V[
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5.3.2. Modelo de tanques en serie.

Este es otro modelo de un solo parametro igualmente valido para pequefias desviaciones del flujo en piston con
la ventaja de ser matematicamente sencillo para cualquier tipo de cinética. El modelo consiste en considerar una
hipotética serie de tanques agitados iguales e ideales colocados en serie, de manera que el parametro es dicho nimero
de tanques.

Supdngase una entrada en impulso

:

El tiempo de residencia de cada tanque es ¢, =V, /g, de modo que el tiempo de residencia del conjunto de N
tanques enseriees £ =V [g=M,[g= M, .

Ademds las  escalas  adimensionales son: 6. =¢/f y @=t[f, por lo que

O.=tIE=t|(fIN=NeIF=NO,0.=N y 6=1. 3
50
La curva de distribucion de tiempos de residencia
resulta ser: 25
_ —1 t t
Para N=1 E(O)=1tE(t)=t =exp(—=)=exp(—=)
{ ! [ )
— t 2t
Para N=2 E(O)=tE(t)= Zf:exp(—f:)
2 -
— o
Para N=3 E(@):ff(f):z(éj exp(—1) Tl
2\t t
N1 N
1(¢t Nt
ParaN E(t)==| = exp(——=
(* f(f] (e |
(5.32)
— 05
,_t
0 i
N(ng)"
£0) =20 o) (530 ! " 1 & :
(V-1)! b
:_ 1
09=W 6 =1 (5.35)
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La figura 5.- presenta E(0) para distintos valores de N. En ella se observa que a medida que N aumenta las
curvas tienden a ser cada vez mas simétricas y gaussianas (se aprecia a partir de N>20). Para N>50 dichas curvas son
ya practicamente simétricas y gaussianas.

23 Al'igual que en el modelo de dispersion,
(W-1)* X a partir de la curva E(0) experimental se puede

£y = ———ew(-(W-1)= anr <% N>5 \ }
() L Za ) estimar el parametro del modelo, en este caso N.

La figura 5.- indica cémo.

15 =) Ademas también puede dibujarse las
= b= ). =055£(6), mm #=4 curvas para diversos valores de N y observar
) O FOlus =060, pam W10 cydl de ellos reproduce mejor la situacion

1 1 experimental.

%I
=1 El valor de N puede resultar cualquier
= A8 _ 12 valor positivo, no necesariamente entero, puesto
& que el modelo es empirico. Si N resulta no ser
. entero, en la funcién E(0), debe substituirse (N-
0 0,5 1 1,5 2 ! Por la funcion T'(N) (funcion gamma
0 tabulada).

Cuando N=0, el modelo indica la existencia de un cortocircuito completo por lo que no hay flujo en el recipiente.
Si 0< NV <1, el modelo representa una situacion en la que hay cortocircuito y mezcla. Cuando N=1 se tiene mezcla
perfecta y a medida que N aumente se pierde mezcla. Para / — oo el modelo indica flujo en piston.

A pesar de la flexibilidad del modelo no es adecuado para simular grandes colas o asimetrias acentuadas.

. g . D 1 .
Comparando con el modelo de dispersion, cuando N>50, se tiene o, = 2(—J =W por lo que la relacion
7

A
entre los parametros de ambos modelos es N = (ZV_Dj

5.3.3. Modelos combinados.

Cuando las curvas de distribucién de tiempos de residencia presentan recirculacion, largas colas, etc el tiempo
de residencia experimental no es aproximadamente el nominal. En consecuencia ni el modelo de dispersion ni el de
tanques en serie son adecuados. En estos casos se han de ensayar modelos empiricos de mas de un parametro que se
denominan modelos combinados.

Un modelo combinado se construye suponiendo que el flujo real se simula por una combinacion adecuada de
diversas regiones (flujo en piston, mezcla perfecta, retromezcla (difusion axial), espacios muertos) y tipos de corrientes
de flujo (flujo cruzado, cortocircuitos, recirculaciones).

Las relaciones de tamafio de distintas regiones y los caudales entre y alrededor de las regiones originan los
parametros de los modelos. Hay que sefialar que la region de los espacios muertos puede a su vez ser considerada
como completamente estancada o como una region que presenta un flujo cruzado lento con el volumen activo. La
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primera consideracion conduce a tratamientos matematicos simples, pero la sequnda es bastante mas compleja.

Un modelo combinado clésico es el propuesto por Cholette y Cloutier. Este modelo se describe mediante dos
parametros

1. Larelacion de tamafios entre etapas
2. Elcaudal entre y alrededor de las etapas (o el cociente entre ellos)

La obtencién de la curva F para este modelo presenta uno de los métodos para obtener F(t) para otros
modelos.

La aplicacion a un reactor tanque agitado
considera una zona muerta y un cortocircuito tal como G1,Co se
indica en la siguiente figura.

[ ] {,Co > v Cs >
V(L) G2,Co Vi Cm
q(L/s) |
V=V +V,
Vd
qg=q,+4q,

. . C .
Para una entrada en escalon tal que ¢, =w /g, la respuesta a la salida es #(¢#)=—=y se obtiene de
C

0
qWCo + qZCm = C]Cs
LN
g 9¢ ¢

donde ¢, = /() por lo que es necesario el balance de trazador en la region activa

an
E i =4, =4,

%(ﬁ%}wx%—%)

at

con lo que F(z‘)zc—szﬂ+ﬁ 1—exp(—ﬁtj :1—&exp(—&z‘J (5.36)
& 9 9 7 q Z

m m

REACTORES QUIMICOS, Pagina 73



F.Cunill, M.Iborra, J.Tejero

F(#) =ﬁz/(z—0)+ﬁ[1—exp —ﬂfﬂ
g g

F(9)=1—ﬂexp[—ﬂej (5.37)
q qv,

»
»

t

v

E(z‘)=%=%5(1‘—0)—%(—%}Xp(—%1‘j=ﬂ5(f—0)+q—zzexp[—%fj (5.38)

o o q qv,

m

2
E(6) :ﬁ§(9—0)+qg—’/exp(—ﬂ6’j (5.39)
q qv, qv,

m

E(6) |
A4
gV,

m

9

—~+ VvV

oV

Los parametros del modelo se deducen de la representacion grafica de In (1-F(t)) en la que la ordenada en el
origen es In(q2/q) y la pendiente (q2/Vi).

A continuacién se presentan las funciones y graficas correspondientes a otros modelos combinados.
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1-F

Q|-

Area=V/q

< |.g‘

Q=

»
»

Q|-

Area=V/q

< |.g‘

»
»
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7 Vo
CIb Vm Rq / T I ,/m
/
q *(/ D\ v q—"—»( ] D\ N
a @J@ @D
—— | v,
— Vd £ A {a:R/(R-i—‘l)
t
, b=1/(R+1
li ............ Area :b /( )
bV, \ Area =ab
1aq
abv, Area =a2b
Area
total=1
' | | -
/ | ]
V»* Vo Media de la porcion \ v, 4,
q, sombreada de la curva Media de la 2b—q
- V,+V, . Iy
fobs == . Media global PATEE po;)cpp Vi
q
7_/_; A 7_/_; A
1
1 . hrea= Vo + Vi
q . Vp rea= ‘p " 'm
q {V”V} q
q_a 1a m m
q q
Y VotV Area=(Vp+Vim)/q
4, 4q
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Vp1
e |\ i
g )
q 9 v 4 1\
ye |\
g2 )
VpZ
Area=q1/q A
£ £ Area= b =R/(R+1)
Area=ab =1/(R+1)
/rea=qz/q
Area=azb
Areatotal 1
| >
Vu o Y bi
I_F[A a1 92 Media global /-F,A
1 l_ V V1+Vp2 1
a |l rea=(b+ab+a<b+...
//' V=
azl
/' Area=1
— L

v

Vi Vo2 bt 2bzr 3br
q1 q>
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V>

Log £,

Log(q:%/(qV1)

Pendiente=2.303q/V

Log(qz2"/(qVa)}....
: U, Area=1
| > Pasese a escala i >
V_n+h semilogaritmica . pPendiente=2.303q:/V

t_: =
! ql+q2 M

Cuantos mas parametros tenga el modelo mas representa una situacion particular relativa al flujo, pero
justamente por ello y por su caracter empirico no permite hacer extrapolaciones. Es mejor utilizar modelos con el menor
nUmero posible de parametros y, en la medida de lo posible, con significado fisico.
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5.3.4. Modelo de adveccion pura.

Para flujo laminar en tubos cortos, o bien flujo laminar de fluidos viscosos, no puede aplicarse el modelo de
dispersion, con significado fisico, ya que la desviacion del flujo respecto al flujo en piston viene producida por el perfil
parabdlico de velocidades. En estas situaciones es mas conveniente usar el modelo de conveccidn pura. Las funciones
de distribucion son, en este caso, muy sensibles al modo de introduccion y medida del trazador, por lo que se distinguen

las siguientes situaciones para una entrada en impulso:

1. proporcional a la distribucién parabélica de velocidades y una recogida similar, la expresion matematica

de la curva E es

F()=—- o>1

2 2

FO) T° _| 40)
E(r):tT:; t2(12)¢

Inyeccién
v ___ i
E—P\ . ETP\ 3
|—_', |—P~" '
Recogida

2. proporcional a la distribucién parabdlica de velocidades y una recogida uniforma (frente plano) o

viceversa, la curva que se obtiene responde a

E*(@):L2 9>
3_9 2| (5.41)
F (f):? t=(1/2)¢

Inyeccidn

i v
Recogida
Inyeccion
v i
v
Recogida

3. enla que el trazador se distribuye uniformemente (frente plano) tanto a la entrada como a la salida, la

ecuacion a emplear es

h i 9>
129 2| (5.42)
E (z‘)=—[ t>(12)t

La relacion entre las citadas distribuciones es

Inyeccion

v

i i

Recogida
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F(O)=—".= (5.43)

siendo E(B) la funcién distribucion adecuada para la simulacién del recipiente real, aunque las otras dos sean mas
faciles de obtener experimentalmente.

La siguiente figura muestra la forma de las curvas >
anteriores. F6) A

El modelo de conveccién pura supone que cada E(6)
elemento de fluido circula por el tubo sin interaccionar con los |
demas, es decir, circulando por capas. En consecuencia, dadas
sus propiedades fisicas, los gases presentan normalmente un
réegimen de dispersion mientras que los liquidos pueden

M.Dispersion
presentar ambos. >

El siguiente diagrama permite determinar en qué
régimen se esta trabajando y qué modelo es el adecuado siempre
que el flujo sea laminar, no siendo valido para flujo turbulento.
Para ello es necesario localizar en el diagrama el punto que 05 1 05 6
corresponde al fluido usado (nimero de Schmidt, Sc), las
condiciones de flujo (nimero de Reynolds, Re) y la geometria del recipiente (Longitud/diametro, L/d).

largas  colas

108
MODELO DE
ADVECCION PURA
10°
10¢

expresion de Taylor
para la dispersion
Bo-Re-Sc-ud,/D D=(u2,%/(192D)
Nimero de Bodesnstein:

mide la contribucién de la 102

difusién molecular al flujo.

MODELQ DE DISPERSION

expresion de Aris para
la dispersién
D=D+(u?d,'%/(192D)

10

) REGIMEN
Flujo muy lento DE
DIFUSION

PURA D=0

1071 102 1/d, 10° 108

REACTORES QUIMICOS, Pagina 81



F.Cunill, M.Iborra, J.Tejero

Prediccion de la conversion en un reactor real. Influencia de la micromezcla. Micro y macrofluido. Modelo de Levenspiel.

La informacién que se obtiene de las funciones de distribucién de edad es a nivel de MACROMEZCLA, es decir,
relativa al tiempo que dichas fracciones permanecen en el tanque, pero no respecto a lo que le ocurre a dichas fracciones
mientras estan en el tanque ni en que localizacion geométrica se encuentran, MICROMEZCLA. La informacién de la
macromezcla resulta adecuada y suficiente junto con el modelo cinético en el caso en que las interacciones de fluido no
afecten a las velocidades. El tnico proceso en que esto ocurre es en la cinética de primer orden, en la que el proceso s6lo
depende de la molécula y de su permanencia en el recipiente, siendo independiente de lo que ocurre a su alrededor. Si la
cinética no es lineal, orden superior a la unidad, también se requiere informacion del entorno puesto que las moléculas han de
interaccionar.

La medida de la micromezcla requiere datos del interior del recipiente por lo que resulta de dificil medida. Sin
embargo, ésta puede delimitarse claramente entre los dos extremos indicados en el apartado 5.1, el de fluido no segregado
(MICROFLUIDO) y el de fluido segregado (MACROFLUIDO).

Fluido no segregado -~ Fluido segregado
MICROFLUIDO MICROMEZCLA - MACROFLUIDO

\ 4

A

Un fluido esta compuesto de numerosos microelementos que se pueden agrupar en macroelementos. Los
macroelementos tienen dimensiones fisicas, mientras que los microelementos no las tienen (como un punto). Cuando se
considera la mezcla en un reactor respecto a los microelementos se distinguen dos niveles extremos de mezcla. En un
extremo los microelemento no forman macroelelementos permaneciendo independientes unos de otros y se dice que el
fluido esta no segregado. En el otro extremo, los microelementos se agrupan en macroelementos independientes unos
de otros. Este nivel de micromezcla se denomina de completa segregacion.

Si en los macroelementos hay una completa mezcla de los microelementos, cada macroelemento puede
visualizarse como un reactor perfectamente agitado discontinuo. En consecuencia, la conversién a la salida puede
obtenerse sumando la conversidon de todos los macroelementos que salen del reactor. El modelo que calcula la
conversion de un reactor con un macrofluido en el que cada macroelemento esta perfectamente agitado es el modelo de
Levenspiel (1965).

Concentracion de Fraccion de la
Concentracién media del | — reactante que no ha corriente de salida que
reactante que sale del reactor - reaccionado en un tiene elementos.de
sin reaccionar elemento de edad edad comprendida
entre ty t+dt entre ty t+dt
Elementos
dela
corriente

Por tanto, para cualquier distribucion de tiempos de residencia y para cualquier cinética

T = ChonenE (1)t | (5.44)

0 elem

0 equivalentemente
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S j:’[‘_/*} E(f)t
CAO CAO elemento (5.45)

1—X, = jo“’(1 ~X,),.E(t)at

Puesto que cada elemento o macroelemento se comporta como un tanque agitado perfecto en discontinuo la
concentracion en él se encuentra con un balance de materia

d (nA )e/emenfo _ ( R ) =V d(c/‘] )e/emenfa =V v = d (CA )e/emenm =uv.r
dat N\ ) elemento elemento ot — Velemento™ A" elemento at — YA elemento
Asi para una anética de primer oraen irreversible A— P
d(CA)e/emem‘o =u.r :—1/((C )
A’ elemento A ) elemento
at
J-(A d (CA )e/emento — —J-tkdf
0 0
B (CA )e/emenz‘o
(CA )e/emem‘u = exp(—/(z‘)

(C_AJ = g#)
CAD elemento

de modo que la concentracion media a la salida de un reactor de mezcla perfecta es

th+1

e ;Jwe(_{ r ))dr
Z‘ 0

C, ol ¢ © €
A=[| | Ea =] eI
CAG 0 elemento ° l‘

CAD
G_| 1 T AT
Coo 1+ kt . 1+t

idéntico valor que para microfluido. De igual manera para un reactor de flujo en piston

S 7 & B V) 7
= — £(t)dt = o(t—t)dt
CAo jo [CAa je/emenz‘o ( ) IO ’ ( )

S _ g
CA

0

Para una anética de segundo orden irreversible en el caso de considerar un reactor ideal de flujo en piston

S L] Eoa= [ — (=T )at = ——
o "\ Cao ) orono 0 1+ 4c,t 1+ 4c ,t

Ao

siendo de nuevo igual a la expresion correspondiente a un microfluido. De hecho, puesto que el modelo ideal de flujo en
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pistdn no presenta mezcla, el tratamiento de microfluido y macrofluido conducen al mismo resultado para cualquier cinética.

En el caso de considerar un reactor de mezcla perfecta el resultado no es el mismo considerando macro o
microfluido si la cinética no es lineal. Asi pues, para macrofluido

= w © 1 (=/t)
[ Epa=] Tt
o " o ) rons O 1+hc,t ¢t
E_A—ﬁe/(l)
cp K R
R=ke,t

1 © e’
el(—)=—|  ——df =integral exponencial
() | " gral exp

mientras que para microfluido

¢ I I+dke,t —1+1+4F

Ca

2kc ,f 2R

0

Para el caso del reactor de mezcla perfecta el resultado en caso de micro o macrofluido puede desarrollarse en serie

Macrofiuido S4B 2R 3R+

CAo

Microfluido 4 R4 2RP SR ..
¢y

0

Lo cual indica que en un reactor de mezcla perfecta la conversion es mayor en el caso de macrofluido, siempre y cuando R
sea grande. Si R es pequefio la diferencia entre conversiones es poca.

MP MP
¢ ¢
fa <| L

Cho MACROFLUIDO Cho MICROFLUIDO

V4 Vi
( A )MAC/?OFU//DO ( A )M/[/?OHU/DO

La comparacién de los volimenes necesarios para una determinada conversion da una idea de la influencia de la

segregacion. Asi pues para n>1 el flujo segragado es mas eficaz (a V fijo Xvaco > Xvico , @ X fija Vacro < Viicro ) mientras que

para n<1 lo es el no segregado (a V fijo Xvaco < Xwicro , @ X fija Vacro > Viicro )

La siguiente tabla muestra las ecuaciones de conversion en reactores ideales para macro y microfluidos con £ =0.
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_ FLUJOEN PISTON MEZCLA PERFECTA

MICRIFLUIDO o MICROFLUIDO MECROFLUIDO
MACROFLUIDO

cinética de primer
orden irreversible c ~

_ — ) ]%
A= gt 7 i 7 = i
s — = —— = = —
v £, F 1+ 4t 14 At
i
cinética de Z, @Aj ) i
segundo orden 3 i c e /1 +44c T s —'c/ p
irreversible A= A = el c, kot ke, !
o e € 2ke, f ’ e
e(——)= —j —dt
/(CAof %c,,g? f
cinética de orden Y _
n irreversible C, 1) Sy o
= (1+(1+n)A) | Bt——I=0 = o )
4o * » 2= ["(1+(r-N)c, k)=t
1—n — — c a
- 7 A
n—1 Cﬁo CAO CAO
Cualquier cinética el tratamiento de
microfluido y macrofluido d =
conducen al mismo 1y = - (=t/7)
= W —|—R C C g
resultado dt Z m, A4 A i, j 4 S
e CA@ ’ A0/ eements
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En el caso de calcular la conversion del reactor real aplicado el modelo de dispersion axial para una reaccion de
primer orden tanto para macrofluido como para microfluido se tiene (5.46)

4aexp(1%) 4aexp(lPe)
o, = : 20 - 2
o (1+a) exp(g%)—ﬂ—a)z exp(—g%) (1+a) exp(%Pe)—U—a)z exp(—gPe)

con a= 1+4/(z‘_(£j
vl

s 2(/(7)‘2 <<1
vL

c, — —2( D — [ Ko?
1—X, =4 =exp| =kt +(kt ) | = | |=exp| =k + L
’ CAo p|: ( ) (V[jj| p|: ( 2 J:|

En el caso del modelo de tanques en serie para una reaccion de oreden 1 en el caso de macro y microfluido

C, 1 1
1—X, =—4= = 5.47
"o, (1+k)" (1+k7//v)”( )

Y para una reaccion de oreden 2 (A— P o A+B— P con ca=Cao

— N N1 M
Macroiido 4= [*—! f(r)dr:(’v J e

Co 0 14kt T) (W=1)10 Thkc,t
Microfluido LN _(—2+2\/—1+2\/—1+...2 —1+4/ch02‘_] N raices cuadraaas
€, 1+hC,t

En general para macrofluido se calcula por la ecuacion de Levenspiel y para microdluido aplicando la ecuacion de disefio a
cada tanque de la serie.

Para el modelo de adveccion pura es en esencia un comportamiento de macrofluido por lo que se aplica la ecuacion
de Levenspiel, siendo importante convertir las curvas E*y E™ en E.

Para los modelos combinados tanto en macrofluido como en microfluido hay que combinar adecuadamente los
comportamientos de cada zona del reactor.
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