CAPITULO

Diseiio de sistemas
liquidos reaccionantes
simples

7.1 INTRODUCCION

En el capitulo S se estudiaron las expresiones de velocidad y la
importancia que tienenen la etapa del desarrollo del modelo, asi como los
experimentos que deben efectuarse en reactores intermitentes a fin de
obtener, para ciertas reacciones simples, una relacién bésica entre la
velocidad y las concentraciones. Se encontré que era necesario formalizar
las técnicas para comparar los datos con las predicciones tedricas, y se
dedicé el capitulo 6 al estudio de este problema. Ahora se considerara la
etapa final del proceso de andlisis, es decir, la correspondiente a disefio y
prediccidn a base de las descripciones matematicas ya probadas.

A medida que se estudien mas problemas de disefio de reactores se
incrementara la habilidad para efectuar el andlisis del proceso, tanto en la
etapa del desarrollo del modelo, como en la de comportamiento del mismo.
Ademas se tendrd una experiencia inicial en disefio sencillo de ingenieria
con problemas que son fundamentales para la practica de la ingenieria. En
esta etapa el estudio se concretard a sistemas liquidos isotérmicos, con
objeto de simplificar los desarrollos. Tales sistemas existen y son importan-
tes tanto en el laboratorio como en las industrias de proceso quimico.
También podri observarse, a medida que se avance en capitulos posterio-
res, que habrd problemas més complejos y que las ecuaciones del modelo
para los sistemas simples que se han considerado hasta aqui siempre son
parte de descripciones matemdticas mds complicadas de sistemas de
reacciones.

Los reactores se pueden clasificar en dos amplias categorias: los de tipo
tanque y los tubulares. Al principio del capitulo S se consideré la reaccion
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simple 4 + B — nD, a partir de la cual se dedujo la expresién matematica
general de los reactores de tipo tanque y se obtuvieron las ecuaciones 5.7 a
S.10 que son las ecuaciones del modelo. En este capitulo se obtendrian las
ecuaciones del modelo correspondiente a reactores tubulares.

7.2 ECUACIONES DEL MODELO PARA REACTORES TIPO TANQUE

En un reactor tipo tanque se supone que el contenido del recipiente
siempre estd perfectamente bien mezclado. Las ecuaciones de modelo 5.7 a
5.10 describen la situacion fisica general para la reaccibn 4 + B — nD.
Posteriormente, se clasiticaran los reactores tipo tanque, segiin la forma en
que fluye el material hacia el reactor y sale de él.

Reactores intermitentes. En un reactor intermitente figura 7.1(a) el

material no fluye hacia adentro ni hacia afuera del reactor. Las materias
primas son puestas en contacto en el tiempo 1 = 0 y la mezcla se mantiene

(a)

(b)

FIGURA 7.1 (a) Reactor intermitente.
No hay flujo de entrada ni de salida. (b)
Reactor semicontinuo. Hay tlujo de entrada,
no hay flujo de salida. (¢) Reactor tipo
(c) tanque agitado con flujo continuo.

Y
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en el reactor hasta que los reactivos se convierten en el producto deseado.
Las ecuaciones del modelo para un reactor intermitente son las ecuaciones
S5.15 a S.17, y la forma en que las concentraciones varian en funcién del
tiempo ya se estudid en relacion con diversos esquemas cinéticos. Los
reactores intermitentes se utilizan tanto para estudio experimental como
para produccién comercial.

Reactores semi-intermitentes. En un reactor semi-intermitente [Figura
7.1(b)] una materia prima se pone en el reactor y el otro reactivo, o los otros
reactivos, se van introduciendo al reactor durante cierto tiempo. No existe
tlujo hacia atuera del reactor.

De esta manera el volumen del material que hay en el reactor varia a
medida que pasa el tiempo; la concentracidon también cambia al pasar el
tiempo, lo cual se debe a la reaccidon, a la variacion del volumen del
material y al flujo de reactivo hacia el reactor. Las ecuaciones del modelo
para un reactor semi-intermitente se obtienen modificando la descripcién
matematica general (ecuaciones S.7 a 5.10) para cada caso particular. Si,
por ejemplo, se examina el problema siguiente: se pone en el reactor un
volumen inicial V,, de material, de concentracién cj,, y se alimenta al
reactor una corriente con velocidad de flujo ¢g,, que contiene a A a una
concentracién ¢, empezando en un tiempo ¢t = 0 cuando ¢ =¢qp,= 0 y
las ecuaciones del modelo son:

dv
SN |
o q.1r ( )
dVece :
== quCAf — I'I/ (7.2)
dt
Ve
e e (7.3)
dt
dVep
—= = 4-nrvV (7.4)
dt

Reactores tipo tanque de flujo continuo. Un reactor tipo tanque de
flujo continuo [figura 7.1(c)] es solamente un reactor de tipo-tanque que
puede utilizarse en una unidad de procesamiento continuo. Estos reactores
operan de tal manera que el flujo de entrada es igual al de salida. La
conversion del reactivo en producto final se controla mediante el tiempo
promedio que un elemento del fluido permanece en el reactor. Las
ecuaciones del modelo para el caso mas general son las ecuaciones 5.7 a
S5.10. Si el reactor funciona en condiciones constantes, las derivadas
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respecto al tiempo en estas ecuaciones son iguales a 0, g, + g5, = ¢q,y las
ccuaciones del modelo son:

0=9q4+98,—1q (7.5)
0=cyqus—caqg—rV (7.6)
0 =cpqgp, —cgq — rV (7.7)
0= —cpq + nrV (7.8)

7.3 REACTORES SEMI-INTERMITENTES

Tanto en los reactores intermitentes como en los semi-intermitentes la
concentracion de cualquiera de las especies depende del tiempo. En el
capitulo S se vio como se determina la ecuacién del. comportamiento del
modelo para los sistemas intermitentes. Ahora se considerard brevemente el
mismo problema para reactores semi-intermitentes. Para iniciar este
estudio se considera nuevamente la siguiente reaccion y la expresién de
velocidad:

Se llena un reactor intermitente con las cantidades requeridas de A y B,
y se permite que la reaccién contintie hasta el grado deseado de conversién
de una de las materias primas. Si las congcentraciones de A y B son iguales,
se encuentra que la concentracién de A en cualquier momento puede expre-
sarse mediante la ecuacidn S5.22:

e

i
C.1 C 10

+ kt (5.22)

La ecuacidén 5.22 se obtuvo integrando la ecuacidon del balance de masa
para el componente A, después de que se utilizé la ecuacién quimica y el
balance de masa de los componentes para A y B, con objeto de relacionar
¢, Y cp- En los reactores intermitentes se encuentra que c, = c¢; cuando
C.40 Y Cpo son iguales (ecuaciéon S5.18). En un reactor semi-intermitente el
comportamiento del modelo no se calcula tan ficilmente. Si todo el
material B se pone en el reactor, y si la corriente que contiene A se aplica al
reactor a una velocidad constante g ,, durante cierto tiempo, se pueden usar
las ecuaciones del modelo 7.1 a 7.4. Se supondria, como se hizo anterior-
mente, que las densidades son constantes.
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La ecuacion 7.1 puede integrarse directamente para establecer V como
una tuncidn del tiempo:

¢

V=V, + gt (7.9)

Las ecuaciones 7.2, 7.3 y 7.4, escritas en la forma supuesta para la
velocidad de reaccidn, se convierten en:

dVe A
% = qucqy — Vkeyep (7.10)

dt

dVep

—— = —Vkc,¢ 7.11)
e 1B (

Vv :

erln nVkc 7.12)
dt i

Estas son dos de las principales diferencias que hay entre estas ecuaciones y
las ecuaciones correspondientes para un sistema intermitente. V no es una
constante y debe mantenerse dentro de la derivada en el miembro izquierdo
de las ecuaciones. La ecuacién de balance de masa para el componente A
(7.10), tiene un término adicional para considerar el flujo de conveccién de
A dentro del sistema. .

Combinando las ecuaciones 7.2y 7.36 7.10 y 7.11, se obtiene la relacién:

dVe, dVcy,

= +-qg,4.C
dt dt darCar

que puede integrarse para g ,.c,, constante produciendo:
Vey — Vocqo = Veg — Vo + qisC.451 (7.13)

Aqui V, es el volumen en €l tiempo 7z = 0. Note el contraste con las
ecuaciones S.18 relativas a los reactores intermitentes. De’igual manera, con
las ecuaciones 7.3y 7.4 6 7.11 y 7,12 se obtiene

VoCpo — Ve = nVey — nVycy, (7.14)

Entonces, el comportamiento del sistema puede expresarse por medio de
una sola ecuacion para cj utilizando las ecuaciones 7.13 y 7.11:

dVey,

‘1t = —‘kCB[VCB + M + q‘,uc‘_ut] (7.15)

cuando V se define mediante la ecuaciéon 7.9 y M = Vy[c.10 — Cnol-
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La ecuacidon 7.15 puede resolverse mediante una simplificaciéon semejan-
te a la utilizada para resolver la ecuacion 5.53 de la seccidén 5.7.1. Al hacer
Ve = 1/y se obtiene la ecuacion:

dy  k[M + g4ty i k

dt VO + q st VO + g_.45t

Esta es de nuevo la forma de la ecuacioén 15.25, la ecuaciéon lineal de primer
orden, y siguiendo algunos procedimientos algebraicos se obtiene una
solucion analitica que puede expresarse como:

Veg e liﬁ] 1—1e—kc:ﬂft{1 S kcBoVOJ[V/VO]_l ok Vola 18 dg}_l
VoCrso V dan Jo 0t eF

(7.16)

k
o= uelM — Vel -+
q.1r

La ecuacion 7.16 expresa la relacion de moles de B que no han reaccionado
con el nimero inicial de moles. No se estudia detalladamente el comporta-
miento de esta ecuacidn, pero se hard notar que la relacién de conversion-
tiempo, depende solamente de un nimero de pardmetros con unidades de
tiempo inverso, k¢ ,, kcp, kcyo (probablemente cero), y ¢/V, Por lo
tanto, es posible disenar el sistema para los requerimientos de produccién
dados.

Los reactores semi-intermitentes se utilizan comercialmente s6lo cuando
existe una ventaja particular en la adicidn de un reactivo a otro en forma
continua. Esto puede ocurrir cuando se estdn efectuando muchas reaccio-
nes, y la distribucién de los productos puede regularse mediante la adicidén
de un reactivo durante cierto tiempo, o cuando existen efectos térmicos
intensos que puedan regularse de esta manera. El Gltimo caso requiere la
consideraciéon del principio de conservaciéon de la energia, pero el analisis
que conduce a la ecuacidén 7.16 forma parte del estudio total.

7.4 REACTOR TIPO TANQUE CON AGITACION Y
FLUJO CONTINUO (RTTAFC)

El reactor tipo tanque, con agitacién y flujo continuo representa una
clase muy importante de reactor debido a que puede utilizarse en un
proceso continuo. En la seccidn 5.2 se obtuvieron, para el problema de la
reaccion 4 + B — nD, las ecuaciones del modelo para el reactor de tipo

tanque:

dVv
S en 945 + 4 — 4 1)
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dc_,lV
= (. 44Cq; — qcq4 — PV (5.7)
dt
(ICI,»V
= qpiCpy — qcp — tV (5.8)
dt
(1C[)V
—1— = —qcp + nrV (5.9)
at

Sera necesario conocer el modelo completo si se tiene interés en el
comportamiento transitorio, como sucede cuando se inicia o se detiene un
proceso, o cuando se considera el control del reactor. No obstante, el diseno
del reactor se efecttia para una operacién en condiciones constantes. En
tales condiciones el flujo de entrada al reactor es igual al de salida y, al
pasar el tiempo, no hay cambios en el nivel ni en la concentracién con el
tiempo; de esta manera, todas las derivadas con respecto al tiempo son
iguales a cero y las ecuaciones 5.7 a 5.10 se reducen a las ecuaciones 7.5 a
7.8 que fueron dadas anteriormente:

O'=9q.ir +qu; 9 (:5)
O =Gl g TV (7.6)
O:=gnsCns v gensE (7.7)
0= —qgcp, + nrv (7.8)

Con objeto de definir, se supone una forma especifica para la expresién
de velocidad:

r —ikecp (7.17)

Sustituyendo la velocidad en las ecuaciones 7.6 a 7.9, y despejando g a partir
de la ecuacion 7.5, se obtienen las siguientes ecuaciones finales de trabajo:

0=q.scqr— [q4, + gpslcy — ke cpV (7.18)
0 =qpcrps— [+ gprlcn — ke eV (7:19)
0= — [9.4s + gpslep + nke eV (7.20)

Considerando que n y & pueden obtenerse a partir de otra informacion,
estas tres ecuaciones se relacionan con ocho incégnitas, ¢, ¢/ G, Gy,
V,cq, cpy cp. De esta manera, deben especificarse cinco valores por
otros medios, y las restantes tres cantidades serdn calculadas a partir de las
ccuaciones 7.18 a 7.20. Las cinco cantidades particulares que se especifican



216 Diseiio de sistemas liquidos reaccionantes simples

dependerian del problema que va a resolverse. Por ejemplo, puede darse el
volumen del reactor, las velocidades de flujo, la composicién del material y
solicitarse el cdlculo de la composicion de la corriente de salida. También se
puede conocer la alimentacién y la composicidn del efluente, y pedir que se
calculen el volumen del reactor y las velocidades de flujo. En los ejemplos
siguientes se utilizaran los nimeros para la reaccién del 4cido sulfiirico-sul-
tato de dietilo de los ejemplos S.1 a 5.4. De esta manera, » = 2 y suponien-
do que la reaccifn es irreversible, £k = 6.05 x 10~* litro/g-mol min. Para
algunos calculos sera de utilidad hacer notar que las ecuaciones 7.18 a 7.20,
pueden reordenarse de manera que den el conjunto equivalente de tres
ecuaciones formado por la ecuacion 7.18 y las dos siguientes:

qd.45Cay AdBCByr

Ca— e = ‘ (7.21)
94s + 4y 945+ 9By
nqgp,c
cp = —ncp + " B95:CHy - (7.22)
945+ dp;s

Ejemplo 7.1
Dado V = 25.4 litros q_4; = qp, = 0.1 litros/min

c4r = cpy; = 11 g-moles/litro

Entonces:
tiempo de permanencia = 0 = 4 =20 127 min
en el reactor 44r + 4qp; 0.1 + 0.1
ecuacién 7.21: ¢, =cp,; + Ol Olae b cp
0 0.1 +0.1 0.1 + 0.1
ecuacién 7.22: ¢, = —2cp + 22601 sl 11 — 2¢y

0.1 + 0.1

De esta manera la ecuacidn 7.18 se convierte en:

0=0.1 x 11 — [0.1 + 0.1]c, — 6.05 X 10,2 x 25.4

La ecuacidn cuadritica tiene una solucidon:
cy4 = cg = 4.15 g-moles/litro

CD = 2.70

donde se descarta la raiz negativa para la ecuacidn cuadritica. Se deja
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como ejercicio demostrar que la reaccidn realmente puede considerarse
como aproXimadamente irreversible en estos calculos.

Ejemplo 7.2

DadO V= 25.4 qu = fo = 0.2 CAf == CBf == 11

Este ejemplo es igual al anterior, excepto que la velocidad de flujo se
duplica. Entonces, como anteriormente:

V

f=——
9ar * 95,

= 63.5 min

Cy =Cp

CD - ll S ch
La ecuacién cuadratica para ¢4, ecuacidon 7.18 es ahora:

0=02x11—[0.2 4 0.2]c, — 6.05 x 102 x 25.4
¢4 = cp = 4.70 g-moles/litro

cp = 1.60

Este calculo se puede repetir ficilmente para varias velocidades de flujo. La
tabla 7.1 muestra cémo varia c, al cambiar el flujo ¢,, + g5, para
gar =94y Cqs=Cp;, = 11, = 25.4. Como puede esperarse, la cantidad
de 4cido sulftrico convertido a producto es menor a medida que disminuye
el tiempo de permanencia en el reactor, 0. Al analizar las ecuaciones se
observa que se obtiene el mismo efecto, si las velocidades de flujo se
mantienen constantes, y disminuyen las concentraciones de A y B.

TABLA 7.1 Concentracion en un RATTFC para una velocidad variable
del tlujo de entrada.

9gar + 9By 0 =Viq c4q ¢p
0.2 127 4.15 2.70
0.3 84.7 4.45 2.10
0.4 : 63.5 4.70 1.60
0.5 50.9 4.80 1.40
0.6 42.8 4.90 1.20
0.8 31.8 5.00 1.00

1.0 254 5.05 ’ 0.90
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Ejemplo 7.3

Dado V = 25.4 947 = qpy Cyr= kE O Cpr = 3.5 Cy = 4.0

Aqui se ha especificado la conversién deseada de acido sulfirico (A4) y las
concentraciones de alimentacidon. Se desea conocer la concentracidon del
producto c¢p, y las velocidades de flujo. Note que g, = gz, es solamente
una relacidn, ya que no se especifica el valor.

Primero note que c; y ¢p pueden calcularse a partir de las ecuaciones
7.21 y 7.22 sin ningin conocimiento del flujo total, siempre que se conozca
la relacién g 4,/qz,

Cpy i Car
1 + q.4/95; 1 4+ gp./q.4,
= 1.25 g-moles/litro

ecuacion 7.21: ¢, = ¢+

2cpy

= 3.0

ecuacidn 7.22: ¢, = —2cp + =
1 + q.44/98;

Entonces, la velocidad de flujo ¢4, + gz,, puede calcularse ficilmente a
partir de la ecuacidén 7.20:

nkc e,V ; )
q4r + qps = _c— = 0.0512 litros/min
D

q.4; = qpu; = 0.0256 litros/min

El tiempo de permanencia es:

6 = 4 e = 496 min

945+ 95y i 0.0512

Como se observa en los ejemplos, es posible resolver problemas de
RTTAFC en condiciones constantes, mediante la manipulacién de un
conjunto de ecuaciones algebraicas que constituyen la descripcién matema-
tica. Para el sistema utilizado en los ejemplos, el especificar cinco
cantidades permite el cdlculo de las tres restantes. Por supuesto. no es
posible. especiticar en forma arbitraria ninguna de las cinco cantidades,
dado que tanto la situacidn tisica como las ecuaciones del modelo requieren
que se satistaga el balance de cada componente. Por ejemplo, si sucede que
Gir=4ps Y Cus C,4,y V se especifican, no se puede especificar c¢;. Esta
cantidad se conoce a partir de la ecuacion 7.20, una vez que sean
seleccionadas las otras variables. Con objeto de calcular ¢ ,, o ¢qp, debe
tenerse otro dato, que en este caso es el valor de ¢;;;, o cy.
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7.5 UN DISENO “OPTIMO”

Un problema de diseio muy comtn es la determinacién de velocidades
de ftlujo, y el tamano del reactor para producir una concentracién
determinada de producto, D. Por tanto, las variables que deben calcularse
SoNn g 44, q4pys, ¥ V. Para resolver el problema se deben conocer las cantidades
n, K, CqsCpsr €45 Cp, ¥ Cp. La finalidad de este texto no es considerar en
detalle el problema de la sintesis del proceso, pero se puede indicar de
manera general coOmo se obtienen las cantidades necesarias. Para una
reaccidn especifica, se conoce n y se calcula k a partir del analisis
experimental en reactor intermitente que se efectia para verificar Ia
expresion de velocidad. Las concentraciones del material de entrada ¢ 17 Y
crs se especitican considerando las fuentes de materia prima. ¢ sl Y e
se determinan tomando en cuenta la economia del proceso, para lo cual es
necesario evaluar el equipo que posteriormente se usari en el proceso, asi
como el reactor.

Las caracteristicas esenciales en el problema del disefio se pueden
ilustrar, mediante la consideracién de un sencillo sistema de reacciones que
permita concentrarse sobre los aspectos de ingenieria del disefio, en vez de
las manipulaciones algebraicas. Utilizando el estudio de la seccién 5.5, se
considerard una reacciéon de descomposicién de primer orden que tiene la
siguiente ecuaciéon quimica, y la siguiente expresién de velocidad verificada
experimentalmente:

A —D

ry =rp, = kc,

Para este calculo se considerard & = 0.005 min—!.
La descripcidbn matemdética para esta situacién se deriva rapidamente
utilizando las ecuaciones 7.5 a 7.8, haciendo notar que g, = 0,9, =q:

0 =gqgcyy —qc, — kc V (7.23)
0= —qgcp + ke V (7.24)

Estas ecuaciones pueden reordenarse de modo que se obtenga una
expresion para el volumen del reactor, V, y el tiempo de permanencia, 0:

7 CI[CAf = el & d<¢p (7.25)
ke 4 ke,

Pios St B0 iCD (7.26)
kc 4 ke,
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cp y c,4 se relacionan mediante las siguientes expresiones:

gcp = qlec.p — 4] (7.27)

En este sistema de ecuaciones se tienen seis cantidades, c,, ¢, cp, &k, V,y
q- Al especiticar cualquiera de las cuatro se puede determinar el compor-
tamiento del sistema. Dado que k es conocida para la reaccidn en
consideracion, puede determinarse el comportamiento, especificando tres
de las cantidades restantes. Los ejemplos siguientes sirven como ejercicios
de introduccién para el problema de disefio dptimo.

Ejemplo 7.4

c4; = 0.2 g-moles/ litro

gcp = 50 g-moles/min

En este problema se conoce la cantidad de D, necesaria para lograr la
demanda del mercado (gcp = 50 g-mol/min), y se tiene materia prima
disponible a una concentracion determinada. Se necesita determinar co6mo
varian el tamano del reactor y la conversién con la velocidad de flujo:

(a) g = 100 litros/min
cp = 50/g = 0.5 g-mol/litro
De la ecuacioén 7.28:
cp =02 —c,
cy=02—05= — 0.3 g- mol/litro

Dado que ¢, es negativo, se deduce que no se puede satisfacer la demanda
de dicho producto a esta velocidad de flujo.

(b) qg = 1000
cp = 50/q = 0.05
Entonces:
cqy = 0.2 — 0.05 = 0.15 g- mol/litro

P 50
0.005 x 0.15

= 65,600 litros

Se puede satistacer la demanda del producto, pero la conversion de A es
baja. Se puede disminuir ¢, disminuyendo gq.
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(c) q = 500
cp = 50/q = 0.10
Entonces:
c_ = 0.10 g- mol/litro

T 50
0.005 x 0.10

Una serie de calculos como ésta produce los resultados mostrados en la
tabla 7.2. Todas las velocidades de flujo superiores a 250 litros por minuto
produciran la cantidad requerida de D, y se necesitan otros datos si se va a
buscar el tamano optimo del reactor. Los ejemplos siguientes ilustran los
conceptos basicos para un diseno dptimo utilizando esta reaccidén simple.

= 100,000 litros

TABLA 7.2 Volumen y conversidon en un RATTFC para una produccién
tija dada.

Cp Cy
q gramos-mol gramos-mol V 0 = Vg
(litros/minuto) ( litro ) ( litro ) (litros) (minutos)
250 0.200 0 o ©
300 0.167 0.033 303,000 1000
400 0.125 - 0.075 133,000 333
500 0.100 0.100 100,000 200
800 0.0625 0.1375 72,600 90.7
1000 0.0500 0.1500 66,600 65
2000 0.0250 0.1750 58,100 27
4000 0.0125 0.1875 53,200 13.3

Ejemplo 7.5

Se dispone de la materia prima A como una solucidn saturada que contiene
0.2 g-mol de A por litro. A y D pueden separarse en una columna de
destilacidon sencilla que produce una corriente, la cual contiene A, que se
desprende en la parte superior de la columna y un producto que se obtiene
en el tondo de la misma, y que contiene el material deseado, D. En la figura
7.2 se muestra un diagrama sencillo del proceso. El costo de recuperacién
de A de la corriente de la parte superior de la columna, y su posterior
utilizacion como materia prima es un problema econdémico diferente, que
debera resolverse en forma independiente del diseno del reactor. Si los
costos de recuperacidn son menores que el costo de A a partir de su fuente
original. serd costeable recuperarlo. Si los costos de recuperacion son
superiores al costo de compra de A, no sera deseable construir y operar una
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A sin reaccionar
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FIGURA 7.2  Diagrama de tlujo del proceso para la reaccién 4 — D.

unidad de recuperacidn, a menos de que pueda asignarse un valor
econémico a los problemas de eliminacion. El costo de A es $0.20 por
g-mol, y con objeto de lograr las demandas del mercado para el producto D
deberan producirse 60 g-moles/min.

Cuantitativamente el problema econdmico es evidente. Si se construye un
reactor grande que produzca una alta conversion de A, el costo de la
materia prima serd mas bajo que si se construye un reactor pequefio y que
dé menor conversion de A. No obstante, si cuesta méas construir el reactor
grande, se debe encontrar una forma de seleccionar el volumen que
producira el mejor balance econémico entre estas posibilidades en conside-
racion. Un criterio que puede utilizarse es la ganancia anual, definida
segln sigue:

& = Ganancia Anual = INGRESOS DE LA VENTA DE D — COSTO
DE LA MATERIA PRIMA A — COSTO DE
CAPITAL DEL REACTOR DIVIDIDO ENTRE
SU VIDA ESPERADA EN ANOS (DEPRE-
CIACION) — COSTO DE OPERACION DEL
SISTEMA DE REACCIONES — COSTO DE
CAPITAL DE LA COLUMNA DE DESTILA-
CION Y DE DIFERENTES DISPOSITIVOS,
DIVIDIDO ENTRE SU VIDA ESPERADA EN
ANOS (DEPRECIACION) — COSTO DE OPE-
RACION DE LA COLUMNA DE DESTILA-
CION Y SU EQUIPO ADICIONAL. (7.29)
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En el desarrollo siguiente se haran algunas suposiciones sencillas
respecto a la torma de los costos de capital y de operacién, la depreciacién,
etc. Ecuaciones econdmicas mas apegadas a la realidad no cambiaran en
absoluto el enfoque, aunque los procedimientos algebraicos se harian
mucho mads complicados, y seria méas dificil llegar a conclusiones cualitati-
ras sencillas. Una consecuencia de las suposiciones, es que serda posible
expresar toda la ganancia en funciéon de una variable —Ila concentracién de
A que sale del reactor c¢,, — y, por lo tanto, se encontrara el optimo
igualando d#/dc , a cero. De hecho, muchos problemas reales de diseno en
la practica, se reducen a considerar solamente una variable, aun cuando
rara vez se obtienen resultados analiticos tan sencillos como los obtenidos
aqui.

Se pueden examinar los términos de la ecuacidn de la ganancia para ver
como dependen de c . El ingreso de la venta de D es una cifra fija, dado
que la velocidad de produccion de D se especitica previamente. La derivada
de este término serda igual a cero. El costo de la materia prima A se
determina segin sigue, suponiendo 350 dias de operacidén en un ano:

costo de A, $/min = 0.20 gc_,,
costo de A, $/ano = 0.20 x 350 x 24 x 60gc, = S.qc,,

donde S ; = 1.008 x 10° $ min/mol ano. De la ecuacién 7.27:
qcp 50

De esta manera:
o SOS_fchf
costede A: Siane— = (7.30)
Carive €4
Los costos de capital para el equipo de proceso se tendra en dos partes:
una depende de la capacidad requerida, y la otra es fija. La derivada de la
parte fija serd igual a cero y puede eliminarse. Para el reactor se tomara el
costo del capital variable como proporcional al volumen:

costo de capital del reactor = S|V

donde S, esta en unidades de $/litro. Esta relacién proporcional es una
primera aproximacidén razonable, aunque representa una gran simplifica-
cion de las relaciones de costo verdaderos. De la ecuaciéon 7.25:

S ey, 2508, - vulets
ke, - Do0I005c 0. e

costo de capital del reactor =
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Para calcular la depreciacién se supondra una vida 1til de diez afios, y (en
forma irreal) el costo se depreciara en forma uniforme durante dicha vida,
obteniéndose el término para la ecuacidén de ganancia,

costo de capital del reactor 10°S;-

depreciacion del reactor, $/ano= =
10 c4

(7.31)

El costo del capital variable de la columna de destilacién y de otro
equipo adicional dependera de la produccién del material. Como aproxima-
cion, se considerard que el costo es proporcional al flujo. De esta manera:

X B 50S
costo del capital de la columna de destilacion= Sp,q = ———

Car Caq

Aqui S;, esta en unidades de $ min/litro, y se ha aplicado la ecuacién 7.24
para ¢g. Considerando de nuevo una vida atil de diez anos para la deprecia-
cion, se obtiene:

costo de capital
10

depreciacion de la columna de destilacién, $/afio =

= —— (7.32)
Car — €4

Los costos de operacion para el reactor, la columna de destilacién, y el
equipo peritérico de ambos, estdn formados por la suma de costos fijos y los
costos variables que dependen de la produccién del proceso. Los costos de
operacidn variables se considerardn aproximadamente proporcionales a la
produccién:

50S,

Cqar — C4

costos de operacion = Syq = (7.33)

Aqui S, estd en unidades de $ min/ano litro.
La ganancia anual, ecuacidén 7.29 podra ahora expresarse en funcién de
las ecuaciones 7.30 a 7.33

508 ¢, 10%S: 585 50S,

2 = términos fijos —
: Cir ©4 Ca €dr €4 CapaiCiy

508 ,ci; 1555k 5085 103Ss

= términos fijos — (7.34)

Car — C4 Cyq
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Esto depende solamente de ¢, y de las cantidades conocidas. Entonces, la
ganancia méaxima se encuentra igualando a cero la derivada de £ con
respecto a c4

dP 50S e+ 55 -1 58S, i 10%S,,
dc 4 = [car — CA]2 CA2
M M,
= — ! +—=0 (7.35)

Cor— CA]2 C4

La constante A, se refiere a los costos asociados con las materias primas y
la produccidon, M, con los costos de capital unitarios del reactor. La
ecuacion 7.35 puede reordenarse convenientemente para dar:
2

2 2¢c4,M, e Mycy — 0 (7.36)

M, — M, M, — M,

M, y M, contienen Sp, S y S,, que solamente pueden determinarse
mediante un detaliado analisis de costos, lo cual no se estudia en este texto.
No obstante, se puede ilustar el efecto del andlisis de costos sin utilizar los
nameros reales. Expresando por convenencia M,/[M, — M,] igual a f y si
M, y M, son positivos, serd posible que f tome todos los valores entre
— o0 Yy + oo excepto valores entre cero y uno. No obstante, habiéndose
fijado ¢, y los costos unitarios, B serd una constante para el sistema en
cuestion. También para simplificar la manipulacién se puede definir
x4y = cyflcyy;, 0 <2y < 1. 2, €s uno, menos la conversion fraccionaria de
A. Entonces la ecuaciéon 7.36 se convierte en:

xy®— 20z + =0 (7.37)

cuya solucion es:

C4q

g =pf—[p>—pB1"%= ﬂ{l — [1 ~ é]m} (7.38)

Se requiere la raiz cuadrada negativa para obtener una solucién entre cero
y la unidad.

En la tabla 7.3 se muestra la solucién a la ecuacién 7.38 y a los
pardmetros del disefno del reactor para valores seleccionados de 8. Note que
el comportamiento expresado por la tabla puede anticiparse cualitativa-
mente. Si los costos del capital del reactor exceden demasiado a los costos
de materia prima y de produccién (M, > M,, # — 1) entonces seria posible
satistacer las necesidades de produccidon haciendo pasar la mayor cantidad
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TABLA 7.3 Conversidn fraccional y pardmetros 6ptimos en un RATTFC
para varios valores del pardmetro de costos, 2

ﬂ T4 Cq = OZxA V q 6 = V/q
1.0 1.0 0.200 50,000 o 0
1.2 0.813 0.163 61,400 1060 58
1.5 0.634 0.127 80,000 685 117
2.0 0.586 0.117 85,000 605 140
5.0 0.527 0.106 94,500 532 177
10.0 0.513 0.103 97,800 516 189
100 0.501 0.100 100,000 500 200
1000 0.500 0.100 100,000 500 200
—1000 0.500 0.100 100,000 500 200
—10.0 0.488 0.098 102,000 486 210
—1.0 0.414 0.083 120,000 424 283
- —0.50 0.366 0.073 137,000 396 346
—0.10 0.232 0.046 217,000 327 662
—0.05 0.179 0.036 278,000 303 917
—0.01 0.090 0.018 556,000 275 2020

0 0 0 0 250 oo

posible de material a través de un reactor pequefio, y aceptando una
conversion despreciable (x, — 1). Por otra parte, si se tuvieran grandes
costos de materia prima y de produccidn, en relacién al costo de capital del
reactor (M,; > M,, f — 0), se usaria un reactor tan grande como fuera
posible, y se trataria de que el nivel de conversién se aproxime lo mas
posible a la conversién total (x, — 0). En el caso limite intermedio, de
costos aproximadamente iguales (M, ~ M., f — o0), el sistema se opera
a una conversion de S0%(x, — 1/2, ¢, — 0.1).

7.6 FABRICACION DE ETILENGLICOL

Como las ecuaciones del modelo para el reactor de tanque agitado y de
flujo continuo en el estado estable son algebraicas, es posible tratar de
reacciones quimicas bastante complejas, y obtener aGin la informacion
necesaria para el diseno. Aqui se considera una situacién en la cual se
veritfican varias reacciones, y la distribuciéon del producto es importante
para la sintesis del proceso y en el diseno del reactor.

Las siguientes ecuaciones quimicas y expresiones de velocidad de
reaccion describen una clase de reacciones complejas de las cuales se deriva
una produccién anual de dos mil millones de libras en los Estadps Unidos:
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A+ B—R R+B—>S S 4Bl

ry =rgp. = kicycp (7.39a)
rep— = sy = KsCgep (7.39b)
rg— = rpy = kscgep (7.39¢)
rp_=ry_+rg_+rg_=cglkicy + kocr + kscgl (7.39d)

En el capitulo 1 se examind brevemente la reaccion del agua (A4) y el 6xido
de etileno (B) para formar etilenglicol (R), diglicol (S), y triglicol (7), ahora
se considerara brevemente este importante caso especifico. En la tabla 7.4 se
da una lista de numerosas reacciones importantes que estdn dentro de esta
categoria general.

Las ecuaciones del modelo para el estado constante en un RTTAFC se
obtienen segiin se bosqueja en los desarrollos previos. Se supondrid que no
hay producto en el material alimentado al reactor, y que las materias
primas (A y B) se mezclan entre si justamente antes de introducirse al
reactor y entran en una corriente Unica.

TABLA 7.4 Reacciones complejas de importancia industrial.
Reactivos Productos
A B R S v T

Agua Oxido de Etileng Etilenglicol Dietilenglicol Trietilenglicol
Amoniaco Oxido de Etileno* Monoetalonamina Dietalonamina Trietalonamina
Alcohol Oxido de Etileno* Eter monoglicdlico Eter diglicélico Eter triglicdlico

metilico,

etilico,

o butilico
*Estas reacciones también se llevan a cabo-utilizando é6xido de propileno

Benceno Cloro Monoclorobenceno Diclorobenceno Triclorobenceno
Metano Cloro Cloruro de Metilo Diclorometano Triclorometano

Por tanto, las ecuaciones del estado estable para la conservacién de la masa
de cada una de las especies seran las siguientes:

A i0i—igle e |~ w oV (7.40a)
B: 0=gqlcg,— cgl —rg V (7.41a)
R: 0= —gcrp+rp V—rgV (7.42a)
S0 =" gea BV — T ) (7.43a)
T: 0= —qgcp + rp V (7.44a)
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Sustituyendo en la ecuacion 7.39 para las velocidades de reaccidén se
obtiene:

0 =glcy; — c4] — kic cgV (7.40b)

0 = qlcp; — cg] — cplkicy + kocp + kscglV (7.41b)

. 0= —gqcp + cglkicy — kycrplV (7.42b)
L e (7.43b)
0 = —qcp + kscgegV | (7.44b)

En las expresiones de velocidad de reaccidn se ha factorizado c¢; con objeto
de hacer més evidentes las subsecuentes manipulaciones. El hecho de que
cp aparece en cada una de las expresiones de velocidad de reaccibn
simplifica el analisis.
La concentracidn en el efluente puede obtenerse en términos de uno
menos la conversion fraccionaria de c
Ca
Ty=—
Car

Por ejemplo, ¢, puede despejarse de la ecuacién 7.42b:

(=3 qcr
[kicy — kacrlV

Cp

la cual, después de sustituir en la ecuacidon 7.40b, se convierte en:

: dCr v
[kicy — kocrlV

0 = qlcy; — cql — kicy

o reordenando:

(2 z [l — x,4] (7.45)
cqr T4 + [ko/Ky][1 — 2,] :

Asimismo, las ecuaciones 7.43b y 7.44b pueden resolverse despejando cp y
sustituirse en la ecuacidn 7.40b para obtener, respectivamente,

Cs Al [ka/Kk,0[1 — x‘,,]zx;,
car  {zy + [ke/k Il — xH{zy + [ka/k][l — 2,1}

cr _ o/ llka/aIl1 — 4]
Cyr  Aza - loficlll — z0}{z, + [kafl; ][l — =1}

(7.46)

(7.47)
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Note que las relaciones cg/c;, cg/c s, ¥ <p/c4,s0n independientesde gy V,
y dependen solamente de la conversidn fraccionaria de A y de las relaciones
de las constantes de velocidad, k,/k, y k3/k;. De esta manera, la distribu-
cidon del producto cp:cg:cp, para las constantes de velocidad dadas en un
sistema quimico particular, depende solamente de la conversién fraccio-
naria de A. Ademds, la distribucién del producto cp:cg:cp depende de la
cantidad Gnica x,,0 < z, < 1, por tanto, solamente serd posible tener
una limitada clase de distribuciones de producto.

Finalmente, se puede obtener la relacién entre cjp y =z ,,escribiendo la
ecuacion 7.41b segin se indica:

0 = glep, — cpl — cplkicy — kacplV
— 2cglkscp — kscglV — 3kycgegV
Sustituyendo la ecuacidn en la 7.42 en 7.44b se obtiene:

Cgy — Cgp = Cr + 2¢cg + 3cp

o dividiendo entre c 4,

BB _ IR 558 4 3°n (7.48)
Cdri €4y " iCiqe Car Car
donde el miembro derecho de la ecuacién se expresa en funcién de =z,
mediante las ecuaciones 7.45 a 7.47.

Ahora, con la informacién que se ha generado respecto al sistema, se
puede preparar un diagrama preliminar de flujo para el proceso. Es
evidente que se necesita un reactor, y es igualmente evidente que sin
informacion adicional que imponga restricciones, debera incluirse un
sistema para la separacién de A y B de los productos R, Sy 7T, que debera
instalarse posteriormente al reactor. Probablemente se necesite recircular
los productos recuperados A y B, e introducirlos de nuevo a la entrada del
reactor, pero segln se observd en el ejemplo previo, la decisién para hacer
esto depende del costo de los nuevos materiales. Como etapa final del
proceso, deberan considerarse algunos medios para la produccién de cada
producto. En la figura 7.3 se muestra esquematizado el diagrama de
bloques de flujo del proceso.

Para ilustrar los aspectos de disefio de este problema se utiliza un
ejemplo mas especifico, la reaccién de 6xido de etileno y agua que produce
los mono-, di-, y trietilenglicoles. En esta notacién, A es agua, B 6xido de
etileno, R monoetilenglicol, S dietilenglicol, y T trietilenglicol. Esta reaccién
se desarrolld previamente en el capitulo 1, y se representa con simbolos
quimicos segin se indica a continuacidn:



230 Disefio de sistemas liquidos reaccionantes simples

H H H H
HC——CH + HOH —> OH—C—C—OH
B, oo H H
O A
CH,CH,OH
H H H H
OH—C—C—OH + HC——CH —> O
H H SN
o} CH,CH,OH
CH,CH,OH
H H
o + HC——CH —»> CH,—O—CH,CH,OH
N A I
CH,CH,OH o CH,—O—CH,CH,OH

Esta reaccidén ha sido ampliamente investigada en el laboratorio,

y los

valores de las constantes de velocidad de reaccidén han sido determinados
por diversos investigadores. Se encuentra que k, es igual a 7.37 x 1077
litros/g-mol min a 25°C, y dentro del error experimental las relaciones de

las constantes de velocidad son:

il s
ky ky
Corriente de recirculacién B
-
CA f
v 7 car
Unidad de Unidades de
A Reactor separacion A separacién de producto
> > > .. .
7 Unidad de
A separacién B
L
| R
q cs
cr R S T
Producto Producto Producto
2

Corriente de recirculacién A

FIGURA 7.3 Esquema simplificado de un diagrama de flujo para las reacciones

A+ B—-R, R+B—~S,S+B—T.




Fabricacion de etilenglicol 231

TABLA 7.5 Distribuciéon de los glicoles producidos en un RATTFC
para diversos valores de la conversidon fraccionaria:

s <p

T4 R S T &4 on;
0.9900 0.9663 0.0327 0.0009 0.0102
0.9850 0.9499 0.0480 0.0021 0.0155
0.9800 0.9338 0.0626 0.0036 0.0208
0.9750 0.9179 0.0766 0.0055 0.0263
0.9700 0.9023 0.0899 0.0079 0.0318
0.9650 0.8869 0.1023 0.0105 0.0375
0.9600 0.8718 0.1146 0.0135 0.0433
0.9550 0.8570 0.1262 0.0168 0.0492
0.9500 0.8424 0.1372 0.0204 0.0552
0.9450 0.8281 0.1476 0.0243 0.0613
0.9000 0.7099 0.2207 0.0694 0.1215
0.8500 0.5993 0.2672 0.1334 0.1993
0.8000 0.5069 0.2888 0.2042 0.2888
0.7500 0.4294 0.2937 0.2769 0.3900

En la tabla 7.5 se muestra la distribucién del producto, expresada como
una fraccion de masa del glicol total, para diversos valores de z,. La
fraccion masa se calcula segin se indica:

reaccion de masa de ¢
[c;/c4s] X peso mol. i

~ [cgr/cay] x peso mol. R + [cg/c.,]
x peso mol. S+ [cp/c,,] Xpeso mol. T

pesos moleculares: R = 62, S = 106, T = 150

En la columna final en la tabla 7.5se da la relacién de moles de B a A que
hay a la entrada, menos la relacion de moles de B a A que no ha
reaccionado al momento de entrar.

La distribucién del producto en peso requerida para satisfacer la
demanda del mercado en los Estados Unidos en el ano de 1968 fue segiin se
indica a continuacion:

etilenglicol, R = 909}
dietilenglicol, S = 89
trietilenglicol, 7= 2%



232 Disefio de sistemas liquidos reaccionantes simples

Al analizar la tabla, se observa que un valor de uno menos la conversién de
A,x 4 =c [c, ;.entre 0.970 y 0.96S, satisfard casi completamente las necesi-
dades requeridas para la distribucién del producto. Serd necesaria una
relacidn molar de entrada cp//c,, entre 0.0318 y 0.037S, si el tamano del
reactor va a ser tal que cp/c, sea menor en comparacion a cg,/c ;.

En el ejemplo 7.6, el objetivo era determinar el tamano del reactor, de tal
manera que la ganancia anual fuera la maxima posible. Sin embargo, no
fue necesario tomar en consideracién la distribucién del producto debido a
que solamente se formaba un producto. En el sistema 6xido de etileno-agua
debe lograrse como primer objetivo la distribucién requerida del producto.
Esto fija x,, o sea, la fraccién de la materia prima A utilizada, y especifi-
ca la cantidad [cz, — cpl/cy;, qQue es la cantidad convertida de B dividida
entre la concentracion de entrada de A. Se puede disefiar el sistema de tal
manera que casi la totalidad de B se convierta, en cuyo caso
[crs — cpl/c.4s — cgslc4s, O se puede disenar para una conversién parcial de
B. Si se considera la primera posibilidad, no serd necesario ningn equipo
de proceso para la eliminaciéon de B. Si se elige la segunda alternativa, el
reactor serd mas pequefio pero debera incluirse en el proceso una unidad de
separacion para B. El problema -del disefio dptimo es semejante al
considerado en el ejemplo 7.5, excepto que también debe considerarse como
parte de dicho diseno el efecto que tiene la conversibn de B en la
distribucién del producto.

Como puede observarse en la tabla 7.5 y en las ecuaciones que
relacionan la distribucién del producto y[cz, — cgl/c ,conz , [cp, — cgl/cay
se fija una vez que se conoce la distribucién deseada del producto. Mientras
el valor de la conversion de B sea el mismo, se puede tomar un nGmero
infinito de valores para cp;/c,, ¥ cp/c,; y obtener aln la distribucién
deseada del producto. Sin embargo, note que siempre se requiere un exceso
de agua, y éste debe eliminarse antes de la obtencién de los glicoles. La
cantidad de agua que debe eliminarse por mol de producto mezclado y
producido, c /[c4; — c4] = x4/[1 — x,], siempre es constante, cualquiera
que sea el valor de [cp, — cpl/c4,. De ahi que la conversiéon de B no influya
en el proceso que sigue al salir los productos del reactor, excepto por su efec-
to sobre la unidad de separacién de B. De esta manera puede determinarse la
conversion de B para la cual se disena el reactor, sin considerar la parte de
la distribucion del producto en el proceso de diseiio, y el valor dptimo de
cp, se determina segin se ilustra en el ejemplo 7.6. Si se efectia el analisis
econdmico del problema relativo al sistema de 6xido de etileno-agua, se
encuentra que el costo del capital para el equipo de separacién es
demasiado alto en comparacion con el ahorro que puede lograrse al
disminuir el volumen del reactor para la conversidén parcial de B; por lo
tanto, nunca serd ventajoso disenar el reactor de tal manera que haya una
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cantidad significativa de B en el efluente. En otras palabras, un diseno
optimo es aquél en que no se necesita una unidad de separacidén para B;
por lo tanto, no se puede disenar un reactor que convierta la totalidad de B,
dado que tal reactor tendria un volumen infinito. Lo que significa
“*‘conversién completa’” en ingenieria, es una concentracibn de B en el
etluente del reactor que pueda tolerarse en el equipo de procesamiento que
haya a continuacién. En el sistema oxido de etileno-agua, el 6xido de
etileno (B) que no se haya convertido a la salida del reactor, se eliminard
junto con el agua, y de esta manera puede desecharse o reciclarse. El 6xido
de etileno continuara reaccionando durante cualquier etapa de procesa-
miento que se realice luego’de salir del reactor y, por lo tanto, existirdn
pequenas cantidades de productos R, S, y 7 en cualquier corriente de
reciclado A. Se podria calcular el efecto que esto tiene en el reactor
incluyendo en las ecuaciones del modelo los términos gcry, gcpr y gCrpy.

El tiempo de permanencia en el reactor, 6 = V/q, se calcula con la
ecuacidon 7.40b, después de que se ha determinado z_, mediante el analisis
de la distribucion del producto

0 =— =—- (7.49)

Segtn se indicé anteriormente la velocidad de flujo, g, se determina, una
vez que se ha decidido la cantidad total deseada del producto. Para elegir
cp se consideran diversos valores de cp/c,, que varien, por ejemplo, desde
102¢g,/c;; hasta 107 %cp//c 4, y calculando los volimenes requeridos. Este
intervalo de ¢, asegurarda que se obtenga la distribucidn de producto
requerida, y se llegard a la decision respecto al volumen real, mediante una
evaluacidén sobre el efecto que tiene c¢; sobre la corriente de reciclado.
Dicho efecto es despreciable para el 6xido de etileno y el agua, dado que
cplc.i; es aproximadamente igual a 10~2cz//c .

7.7 DETERMINACION DE LA VELOCIDAD DE REACCION

Como cjemplo tinal se considerard el uso de un reactor con tanque
agitado y de flujo continuo, en condiciones constantes, como un dispositivo
cxperimental para determinar las expresiones de velocidad de reaccidn.
Es mas dificil efectuar un experimento utilizando un reactor con flujo
continuo, que un experimento con un reactor intermitente, ya que debe
suministrarse la materia prima en forma continua durante cierto tiempo vy,
tambi¢n en forma continua, hay que separar el producto y las materias
primas. o desechar estos Gltimos. Por otro lado, debido a que el sistema esta
operando en condiciones constantes, disminuyen los problemas de muestreo
y la determinacion del comportamiento del modelo es mas simple que para
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los sistemas intermitentes. De esta manera algunas veces se utiliza el
sistema RATTFC para estudiar reacciones complejas.

Para ilustrar la aplicacidn, considere la reaccién simple e irreversible
representada por la siguiente ecuacidon quimica:

A— D

Se supone que la velocidad de reaccion es de la forma:
ry =ke,,"

La ecuacion del estado estable RATTFC para A4 es:

1 n
0=~ [eqr — 4l — key

0

donde 0 = V/q. De esta manera puede escribirse:
1
lna[cA,—cA]=lnk+nlncA (7.50)

y una grifica de In ¢, enfunciénde In [1/60][c,, — c,4] para diversos valores
de 6 y/o c4; producird los parametros de velocidad de reaccién. Note que
este procedimiento es semejante al utilizado en la seccién 5.4 para calcular
parametros a partir de datos de reactores intermitentes. El procedimiento
para un reactor intermitente es aproximado, y puede conducir a grandes
errores, no obstante, en el sistema RATTFC el resultado es exacto.

7.8 ECUACIONES DEL MODELO PARA REACTORES TUBULARES

Existen dos tipos de equipos de reaccidon que pueden utilizarse en
unidades de procesamiento continuo, el reactor agitado tipo tanque de flujo
continuo y el reactor tubular. En el reactor tipo tanque el contenido se
mezela perfectamente, mientras que en el reactor tubular existe un
movimiento continuo de material de un extremo al otro del reactor, sin que
sea necesario mezclarlo. Estos tipos de reactor representan los extremos de
comportamiento en lo que respecta a grandes movimientos de fluido, y su
andlisis e¢s de gran importancia en la ingenieria aplicada a las reacciones.
Ya se ha hecho un analisis del reactor tipo tanque, y se han realizado
descripeiones que permiten discutir los problemas del disefio en una forma
preliminar. Un andlisis del reactor tubular permitird la comparaciéon entre
el funcionamiento de los dos tipos de reactores, con objeto de determinar el
clecto que tienen los grandes movimientos de fluido en factores tan
importantes como la conversion y la distribucién del producto. Sera
necesario desarrollar téenicas para la descripcidon de un caso en el que se
consideren otras variables dependientes ademas del tiempo.
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En general, cuando se hace referencia a los reactores tubulares se habla
de un dispositivo en el cual el movimiento del fluido desde la entrada hasta
la salida, transcurre sin mezcla entre los componentes de dicho fluido, en
ningGn punto a lo largo de la direccidon del flujo. Usualmente, esto significa
que el reactor tiene forma de un tubo. La suposicion de que no existe
mezcla en el tluido en movimiento a lo largo del equipo, en muchos casos,
es lo suficientemente exacta para asegurar que el funcionamiento predicho
es igual al medido en un sistema de reaccidon dado. En los casos en que la
suposicién no es suficientemente buena, el rendimiento predicho proporcio-
na un primer calculo bastante aproximado que sirve muy bien para tomar
una decisidn respecto al diseno.

El sistema tubular en teoria,se puede visualizar que es un tubo circular
de longitud L cuya area transversal es constante A = 7w D?/4. En la figura
7.4 se muestra un esquema. Se considera la misma reaccidn que se tratd en
el sistema tipo tanque:

A+ B—nD :

La velocidad de tlujo volumétrico total de entrada al reactor se designa
como ¢, y se supondra que el material que entra al reactor estd formado por
una mezcla de dos materias primas 4 y B cuyas concentraciones son ¢, y
CB;-

Segln se indica en la figura 7.4 la suposicién practica fundamental en el
reactor tubular es que, en cualquier posicion axial (z), se tendrd un area
transversal del tubo donde los materiales estén perfectamente mezclados,

q
= - - -
G B
. >
| Concentracién independiente
l de la posicién radial
z=0 z=1L
Ay
Ca La concentracién varia conforme

la posicién en el reactor

Z

FIGURA 7.4 Diagrama esquematico de un reactor tubular.
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pero no existird mezcla posterior en la direccidbn axial entre 4reas
seccionales adyacentes. Este modelo ideal proporciona los medios para la
utilizacién de un resultado previo con objeto de determinar el comportamien-
to en el reactor tubular en condiciones constantes. A medida que el fluido
entra al reactor, se desplaza hacia adelante, dentro del tubo sin perturbacién.
De esta manera, un elemento del fluido se convierte en un pequefio reactor
intermitente que viaja a lo largo del tubo. Las ecuaciones para el reactor
intermitente, son las ecuaciones 5.15 a la 5.17:

dc

o
dr

dey

=B
dr

dcp

— = +nr
dr

donde, por razones que posteriormente serdn evidentes, se ha expresado el
tiempo como 7. Ahora, la velocidad lineal en el tubo es:

29 (7.51)
v = .
wD?
de tal manera que el tiempo para alcanzar una posicidén z es:
z Dz
T e (7.52)
v 4q
1 wD?
dr=—de = dz (7.53)
v 4q

De esta manera, la variacion en la concentracién respecto a la posiciéon en
condiciones constantes se determina mediante las ecuaciones:

dcy 4q dc,
= = — .54
: dz wD? dz £ (24

dCB 4q dCB
v L _ — .55
de oA . (7-29)

dCD 4q dCD
0 . lhE 7.56
dz wD? dz L ( )
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Todos los resultados dependientes del tiempo para el reactor intermitente
levan directamente a la dependencia de la posicion que existe en el reactor
tubular operando en estado estable; conforme a la ecuacion 7.52, ésta se
obticne emplazando el tiempo por la posicion. De esta manera se dispondré
de los elementos necesarios para el diseno del reactor. Esta analogia es
valida solamente en las suposiciones restrictivas hechas aqui, respecto al
mezclado radial y axial. En la siguiente seccidn se volveran a deducir las
ccuaciones, utilizando el entfoque sistematico que se desarrolld en capitulos
anteriores. Este enfoque puede aplicarse con la misma facilidad a casos mas
complicados de flujo.

7.9 VOLUMEN DIFERENCIAL DE CONTROL

Si ¢l desarrollo del modelo para el reactor tubular se inicia mediante la
scleceidon del reactor mismo como un volumen de control, como se hizo para
los réactores tipo tanque, se encuentra que no existe un valor Gnico para las
caracteristicas, ¢4, cg y cp. Estas cantidades variardn cuando menos
respecto a la distancia, a lo largo del reactor, y, conforme a la figura 3.8, se
debe seleccionar un nuevo volumen de control. Si se selecciona una pequena
longitud del reactor, Az . entonces puede considerarse que el disco de volumen
7 D2Az[4 mostrado en la figura 7.5 es el siguiente, y mas simple volumen de
control después del reactor mismo. Dentro de dicho incremento de espesor
Az, se considera que cy,cp ¥y cp tienen valores Unicos, si al tomar una
muecstra de cualquier posicion radial o circunferencial, se encuentra que no
existe cambio. Seleccionar este volumen de control equivale a suponer que
el Muido viaja a través del reactor en tlujo de tapdn o pistén, y que la
concentracion de cualquiera de las especies en una posicidn axial en

Az
~
[
i
1A

; s

1% izl

z=0 7 z = L

| |
z 2+ Az

FIGURA 7.5 Control de volumen para un reactor tubular. Las concentraciones
son constantes aproximadamente dentro de la pequefia distancia Az.
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particular, es uniforme a través del area seccional del tubo. Esta uniformi-
dad en las reacciones radial y circunferencial, se logra en muchos casos
mediante movimientos de fluido a pequena escala y al azar, que tienden a
producir un fluido perfectamente mezclado dentro del volumen de control,
w D?Az/4. La suposicion de que las.variables caracteristicas son esencialmen-
te constantes dentro de la longitud Az es consecuente para los cilculos:
aproximados que se hacen comGnmente y serdn validas en el limite, a
medida que Az — 0. Esta operacidn se efectuari después.

La ley de la conservacion de la masa puede aplicarse al volumen del
control 7 D2Az[4 de la misma manera en que se hizo con los sistemas tipo
tanque, siempre y cuando se reconozca que las condiciones en el punto z en
el reactor son diferentes a las del punto z 4+ Az. La masa total en el
volumen del control es pwD2Az[4, y el balance total de masa puede
escribirse segln sigue:

masa en el volu- masa en el volu- masa que entrd masa que salidé
men de control men de control durante Az en durante At en
eneltiempo =  eneltiempot 4  laposicibnz — la posicién
A z+ Az

p(t + At)m D?Az[4 = p(t)m D?Az[4 + p(2)q(2)At
— p(z + Az)q(z + Az)At (7.57)

Como se hizo anteriormente, se utilizan los valores medios y ( ) indica una
dependencia tuncional. Ahora se tienen dos variables independientes, el
tiempo ¢, y la posicion en el reactor, z. Si se divide la ecuacién 7.57 entre
AzAt y se ordena. se tiene:

p(t + A)mD?*/4 — p(t)=D?/4
At

_p(z + A2)q(z + Az) — p(2)q(2)
Az

La cantidad en el miembro.izquierdo es la aproximacién por diferencia a
la derivada del tiempo, donde las cantidades se evalGan en una posicién
media en el volumen de control. En el limite, cuando Ar— 0 esto se
convierte en la derivada parcial respecto al tiempo segln se estudid en la
seccion 15.11; es decir, la derivada con respecto al tiempo en una posicién
tija. Asimismo, la cantidad en el miembro derecho es el calculo de la
diterencia con una derivada respecto a z. En el limite, cuando Az — 0 esto
se convierte en la derivada parcial espacial, es decir, la diferenciacién con
respecto a z con ¢ fija. De esta manera, tomando los dos limites se obtiene:

dpmD*[4 __0pq
gi 0z

(7.58)



Volumen diferencial de control 239

Utilizando la definicién de velocidad en la ecuacién 7.51, y suponiendo que
el area seccional es constante, de tal manera, que D sea independiente de z,
se obtiene:

g, Opv
ot 0z

A menudo, ésta se considera como la ecuacion de continuidad, y se
encuentra con mas trecuencia en estudios de mecanica de fluidos. Bajo
condiciones constantes, p no varia con el tiempo, y la ecuacién 7.59 se
reduce a:

=0 (7.59)

dex = 0 (7.60)
z

La ecuacion 7.60 indica que la cantidad pv es una constante e independiente
de z. Ademds, si p es constante como lo seria para un sistema liquido, se
observa quc v, la velocidad del liquido, es una constante. No obstante,
ninguna de estas conclusiones sorprende, y se observa que el balance total
de masa no es de importancia primordial en el andlisis de este sistema de
reacciones.

Los balances de masa de los componentes se desarrollan facilmente para
el volumen de control, y aqui se hard la derivacidn en detalle para el
componente A. El enunciado de la ley de la conservacion de la masa se
expresa en simbolos segtn se indica a continuacién:

c4(t + At)ym D*Az[4 = c (1) D?Az[4 + q(2)c 4(R)At
— q(z + A2)cy(z + A2)At
— r_mwD?AzAt[4 (7.61)
Dividiendo cada término entre AzAz se tiene:

c4(t + A7 D?*4 — c ()™ D?*/4

At
q(z + Az)c 4(z + Az) — q(2)c4(2) i 7 D*
Az 4o
Tomando el limite cuando Az y At se aproximan a cero se obtiene:
wD? dc 4 dgc4  D?
b e 7.62
4 o 0z e )

Generalmente, se tiene un flujo volumétrico constante. En este caso,
utilizando la ecuaciéon 7.51 para introducir la velocidad se tiene:
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dc 4 4q Ocy
_— = - =
ot aD? 9z Y
aCA aCA )
i SEEGHRT o 7.6
ot ¢ 0z Fa : (163)

De manera semejante se pueden deducir los balances para los componentes
ByD:

aCB aCB
et o ST P e S 7.64
ot 4 0z "B ( )
aCD aCD
i 2 S 7.65
ot 8% 0B 052

Para examinar el problema de disefio es necesario considerar la situacién
en cstado estable cuando todas las derivadas con respecto al tiempo son
cero. Entonces las ecuaciones 7.63 a 7.6S se reducen a:

acA
V—— = —ry_ (7.66)
0z
dc
V== = —rp_ (7.67)
0z
dc
v—2=rp, (7.68)
0z
Dado que ry = rp_ = rp,[/n = r éstos son idénticos a las ecuaciones 7.54

a 7.56. que se obtuvieron por analogia con el sistema intermitente. Como el
ticmpo ya no es una variable independiente, se podria reemplazar
d/0z por d|dz, como se hizo en las ecuaciones 7.54 a 7.56.

A pesar de la-equivalencia matematica con el reactor intermitente, existe
aun una diterencia esencial desde el punto de vista de ingenieria, es decir, el
rcactor tubular puede emplearse como una unidad de procesamiento
continuo. Se hace esta importante comparacién con el reactor de tanque
agitado y tlujo continuo, y se pueden observar las diterencias al considerar
los cjemplos previos.

Ejemplo 7.6

Utilizando la informaciéon dada en el ejemplo 7.2 se pueden determinar las
concentraciones de A, B y D, en la corriente de salida de un reactor
tubular cuyo volumen es de 25.4 litros. Todas las concentraciones de
entrada son las especiticadas en el ejemplo 7.1, y el tlujo es la suma de
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g.4s + gy que fueron dados en el mismo ejemplo. Las ecuaciones del
modelo para el reactor tubular son las mismas que las del reactor
intermitente sustituyendo ¢ por 7 = z/v:

dCAl

e _kc>c)
dr SRR
de

— = —kc,¢C
dr R
an

——— — 9kec ¢
dr i

Como se¢ mostré en el capitulo S, las ecuaciones siguientes se obtienen
relacionando las concentraciones de las especies (ecuaciones 5.18, 5.19).

€4 — C4q5y = Cp — Cpy

I
i

Car — C4 Cp

v,

(Aqui, la concentracion cuando = = 0 se expresa como.c,, en lugar dec ,,
como se hizo para el sistema intermitente.) Dado que ¢, y cp,son iguales
en este ejemplo; ¢, = cp y ¢4 se obtiene fAcilmente al integrar la siguiente
ecuacion:

dc 4

— = —ke
dr -

El resultado es igual al que se obtuvo por la ecuacién 5.22 sustituyendo ¢
por T

e — e + kt

C4 Car
Aqui c,, representa la concentracién de entrada de A en la corriente
combinada que contiene tanto A como B. Para mantener la misma
velocidad de la corriente de alimentacidn molar, como se indica en el
ejemplo 7.2, las concentraciones de materiales que entran deben ser la
mitad de las correspondientes a las corrientes individuales de alimentacién
de tal manera que:

c4y = % = 5.5 g-moles/litro

e b |
T )

Cpy 5.5 g-moles/litro

A la salida del reactor se tendrd 7 = @ = wD?L[4q = V/q. Para g = 0.2, 0
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= 127. Dec esta manera ¢ g, la concentracion de A en la corriente de salida
del reactor tubular es:

S
-

¢, = 3.84 g-moles/litro

cp, la concentracion del producto. se calcula facilmente:
C]) == 2[5.5 TR 3.84]
= 3.32 g- moles/litro

Obscrve que para el mismo tiempo de residencia, @ = 127 min, se obtiene
una conversion mas alta de 4 en el reactor tubular, que para el reactor tipo
tanque de tlujo continuo. Se puede efectuar una serie de cdlculos para
obtener la tabla 7.6, que compara el reactor tubular con los resultados del
reactor tipo tanque de flujo continuo que se tienen en la tabla 7.1. Es
evidente, que la configuracion tubular es mas eficiente, dado que se
requicre un reactor mas pequeno para producir la misma conversidn
respecto a un reactor tipo tanque de flujo continuo. El hecho de que se
requicra un reactor mas pequeno no signitica necesariamente, que sera
menos caro construirlo, y en realidad, existen muchas situaciones donde un
reactor agitado tipo tanque y de tlujo continuo es mas barato.

TABLA 7.6 Concentracion en un reactor tubular comparada con un
RATTFC con el mismo tiempo de residencia:

q 0 = Vg RATTFC Tubular

litros

min min G cp qcp C4 cp gcp
0.2 127 4.15 2.70 0.54 3.84 31532, 0.664
0.3 84.7 4.45 2.10 0.63 4.29 2.42 0.726
0.4 63.5 4.70 1.60 0.64 4.54 1.92 0.768
0.5 50.9 4.80 1.40 0.70 4.70 1.60 0.800
0.6 42.8 4.90 1.20 0.72 4.81 1.38 0.828
0.8 31.8 5.00 1.00 0.80 4.97 1.06 0.848
1.0 25.4 5.09 0.88 0.82 5.07 0.86 0.860

Ejemplo 7.7

Encuentre la conversion v la velocidad de produccidon para un reactor
tubular con el mismo volumen y la misma velocidad de tlujo, considerando
para la reaccion 4 — D estudiada en un RATTFC en el ejemplo 7.4.
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La conversion de A se describe mediante la ecuacion:
dc
dr

c4(7) = cqs€”

cp(T) = cqp — c4(7)
A la salida del reactor + = 0, se tiene, utilizandoc,, = 0.2, k = 5 x 1073,

— ©
c.—l — 028 0.005

ep = 02[1 — e %27

= _kCA

kr

TABLA 7.7 Volumen y conversidén en un reactor tubular para una
produccién dada comparado con un RATTFC:

q 14 ® RATTFC Tubular

litros

min litros min C4 o gcp chy Co gcp
250 0 fe'e) 0 0.2 50.0 0 02 50.0

300 303,000 1000 0.033 0.167 50.0 0.00135 0.1987 59.6
400 133,000 333 0.075 0.125 50.0 0.0378 0.1622 64.9

500 100,000 200 0.10 0.10 50.0 0.0736 0.1264 63.2
800 72,600 90.7 0.1375 0.0625 50.0 0.1271 0.0729 58.3
1000 66,600 65 0.15 - 0.05 50.0 0.1445 0.0555 5545
2000 58,100 24 0.175 0.025 50.0 0.1747 0.0253 50.6
4000 53,200 13.3 0.1875 0.0125 50.0 0.1871 0.0129 51.6

En la tabla 7.7 se muestran los resultados para los valores de V y g,
empleados en la construccién de la tabla 7.2. En todos los casos, la velocidad
de producciéon en el reactor tubular excede el valor de la del RATTFC
indicando que se requiere un volumen de reactor mas pequeno.

Ejemplo 7.8

Considere la reaccion irreversible 4 4+ B — nD. Demuestre que para una
concentracion dada, el tiempo de residencia de un reactor tubular sera
menor que para un RATTFC.

Las ecuaciones del reactor tubular y del RATTFC pueden escribirse
segln se indica a continuacidn:



244 Diseiio de sistemas liquidos reaccionantes simples

Tubular: RATTFC:
dc 4 1
—= = —p O —i—leys —cil —r
dr 0 [e.1s 4l
l
=
-
e
Car r(c)
X Car dc Cqr — C.
@ — . —_ e
: ¢, () r(cy)

El desarrollo supone que la ecuacidn quimica ha sido utilizada para
cncontrar » en tuncién de c,. Ahora bien, r es una funcién de ¢, que
aumenta (ejem: r = kc ;™). De esta manera 1/r(c)es una funcion decreciente
de ¢, ya que ¢ varia desde c, hasta c, (¢4 < c4y). La figura 7.6 muestra
una grifica tipica de 1/r(c) con respecto a ¢, ¢ < ¢ < c ;. O. La integral
de 1/r, s el area bajo la curva. Por otro lado, 0 es el drea del rectangulo
mostrado en la figura, con base ¢, — ¢4 y altura 1/r(c,). De tal manera,
que 0 > 0.

W

[
r(c)

— . — — o— ——— —

1

e &\ \ _ \

CA C CAI.

FIGURA 7.6  Griéfica del reciproco de la velocidad respecto a la concentracién. El
area bajo la curva es el tiempo de residencia de un reactor tubular. El 4rea del
rectangulo es el tiempo de residencia de un reactor tipo tanque agitado.

7.10 CONCLUSIONES

Este capitulo es posiblemente el mas importante del texto. Utilizando los
principios expuestos en los capitulos 4 y S se ha llegado a la culminacién
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logica del proceso del andlisis, es decir, al diseno practico en ingenieria.
Note como las ecuaciones que comprenden a las variables del diseno, tales
como ¢l volumen del reactor, y la velocidad de tlujo, necesitan combinarse
con expresiones que retlejan la cconomia de ciertos casos en particular.

En este capitulo los cjemplos de diseno son bastante reales. Los dos
casos extremos de reactores donde los materiales estin perfectamente
mezelados y reactores tubulares (totalmente sin mezclado), producen los
limites que se alcanzan en la priactica. A menudo, el ingeniero se enfrenta
con ecuaciones basicas de velocidad de reaccidbn mas complejas, y con
rcelaciones econdmicas que son mas dificiles de expresar en forma sencilla.
En principio nada cambia, y frecuentemente los procedimientos algebraicos
se hacen més complejos. No obstante, en muchos casos, el esfuerzo que se
requiere para obtener la informacién suficiente para completar las
ecuaciones, es imposible de efectuar desde el punto de vista monetario o de
tiempo. En estos casos se recurre a la experiencia previa, adquirida en casos
semejantes, y se puede establecer la estructura del problema, mediante un
analisis parcial, con objeto de llegar al disefio final.

Hay varios textos que tratan diversos aspectos del disefio de un reactor:

7.1 R. Aris, Elementary Chemical Reactor Analysis, Prentice-Hall,
Englewood Clitts, 1969.

7.2 K. G. Denbigh and J. C. R. Turner, Chemical Reactor Theory, 2nd
ed. Cambridge Univ. Press, Cambridge, 1971.

7.3 O. A. Hougen and K. M. Watson, Chemical Process Principles, Part
I11: Kinetics and Cuatalysis, Wiley, Nueva York, 1947.

7.4 H. Kramers and K. R. Westerterp, Elements of Chemical Reactor
Design and Operation, Academic, Nueva York, 1963.

7.5 O. Levenspiel, Chemical Reaction Engineering, Wiley , Nueva York,
1962.

7.6 J. M. Smith, Chemical Engineering Kinetics, 2nd ed., McGraw-Hill,
Nueva York, 1970.

7.7 S. M. Walas, Rcaction Kinetics for Chemical Engineers, McGraw-
Hill, Nueva York, 1959.

Si se sigue la secuencia dada por las obras de Hougen y Watson,
Levenspiel, Denbigh y Turner se observara el desarrollo de la materia desde
el punto de vista de la ingenieria quimica. La economia en el procesamiento
quimico se estudia en los siguientes libros:

7.8 M. Peters and K. Timmerhaus, Plant Design and Economics for
Chemical Engineers, 2nd ed., McGraw-Hill, Nueva York, 1968.
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7.9 D. F. Rudd and C. C. Watson, Strategy of Process Engineering,
Wiley, Nueva York, 1968.

En las publicaciones periddicas, trecuentemente aparece material a este

respecto. Es conveniente conocer las principales publicaciones en inglés;
son las siguientes:
AIChE Journal: Canadian Journal of Chemical Engineering; Chemical
Engineering Progress Symposium Series; Chemical Engineering Science;
Chemical Technology: Hydrocarbon Processing and Petroleum Refiner;
Industrial and Engineering Chemistry (ya no se publica) y las siguientes
publicaciones trimestrales: IEC Fundamentals, IEC Process Design and
Development, and IEC Product Research and Development; and the
Transactions of the Institution of Chemical Engineers.

7.11 PROBLEMAS

7.1 Moditique el desarrollo hecho en la seccidn 7.3 para el reactor
semi-intermitente, para el caso en que hay exceso del reactivo B, y
puede considerarse que cp es practicamente constante. Obtenga una
ecuacidon para la conversién de A, analoga a la ecuacién 7.16.

7.2 Utilizando los resultados del ejemplo 5.4 deduzca otra vez las
ecuaciones 7.18 a 7.20, de tal manera que puedan utilizarse en los
ejemplos 7.1 a 7.3.

7.3 Calcule ¢y, ¢, y cp para el sistema utilizado en los ejemplos 7.1 a
7.3 para V = 25.4 litros, g4, = qp; = 0.2 litros/min, y las siguien-
tes condiciones de la entrada de material

(@) ¢4y = cp; = 10.0 g-moles/litro
(b) ¢4y = cp; = 8.0
(¢) cqy = cp;=06.0
(d) ¢4y =cp, =40

. Qué conclusiones pueden sacarse si se considera que la conversidn
depende de la concentracion del material que entra?

7.4 Calcule cy4, cp, y 0 para los sistemas utilizados en los ejemplos 7.1
a73para g, ,=¢qp;, =02, c ;= cy; =11, y los siguientes vola-
menes.

@) V=10 (b) 20  (c) 30 (d)40 (e) 50
,Qu¢ conclusiones generales pueden obtenerse?

7.5 Considere ¢, = cp, y detina A = q /[, + qps]- Resuelva la ecua-
cidon 7.18 para ¢ en términos de kf/, A, y c,,. Utilice la serie de
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Taylor \/1 +x =1+ x/2 — x%/8 + - - - para obtener una expresion
simple para c, y compuébela con los resultados obtenidos para los
problemas 7.3 y 7.4.

Repita el cdlculo de ¢;, de los problemas 7.3 y 7.4, suponiendo que
se puede despreciar el término kc_c;V en las ecuaciones 7.18 y
7.19, pero no en la ecuacién 7.20. ;En qué condiciones puede ser ftil
este calculo aproximado? Demuestre con un ejemplo. Demuestre
conforme a su respuesta al problema 7.5.

Repita el cilculo del ejemplo 7.3, tomando en cuenta la reaccidn
inversa.

En el ejemplo 5.3 se demostrd que la expresidn de velocidad de
reaccidén para la descomposicidon del dcido dibromosuccinico (4) es:

rA_ == 0.031 min-—l CA.

(a) Encuentre el tiempo requerido para que en un reactor isotérmico
intermitente la concentracién del acido dibromosuccinico se
reduzca de S g/litro a 1.5 g/litro.

(b) Encuentre ¢l tamano que debe tener un reactor con tanque
agitado y de tlujo continuo, que funciona en condiciones isotérmi-
cas, para lograr la misma conversion de 4cido dibromosuccinico,
si en estado estable la velocidad de flujo es de SO litros/min.
. Cuél es el tiempo de permanencia que se requiere?

Dos reactores idénticos tipo tanque con agitacion y flujo continuo, se
conectan de tal manera que el etfluente de uno entra al otro. ;De qué
tamano debera ser -cada uno, si se desea alcanzar la misma
conversion de acido dibromosuccinico que se especifica para el
problema 7.8 (b)? Si los dos reactores funcionaran paralelamente,
recibiendo cada uno la mitad del total de las materias primas, ;qué
concentracidon de A se tendria a la salida en cada uno de ellos?

N reactores idénticos de tanque agitado y de flujo'continuo, operando
bajo condiciones isotérmicas, se conectan en serie, de tal manera que
el etluente de uno es la alimentacion del siguiente. Considere que
¢4y indica la concentracion en el efluente del Gltimo reactor, y ¢,
es la alimentacidén al primer reactor.

(a) Desairolle una expresion para ¢, en términos de N, cy,, y 0
para la reaccibon A4 — R, r (_ = kc (. 0 es el tiempo de perma-
nencia para cada reactor (idéntico para todos).

(b) Considere los datos del problema 7.8. ;Cudntos reactores seran
necesarios para lograr la conversidn requerida, si el tiempo total
de permanencia N0 es dos minutos mas, que el tiempo requerido
para un reactor intermitente?
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7.11

7.12

7.14

i) 155

Deduzca las ecuaciones para un reactor con tanque agitado y de flujo
continuo que funciona en condiciones constantes para las reacciones:

A—R—S
rA_=rR+=k1C;1 rR_=rS+=k2CR

Para el sistema del problema 7.11 suponga que ¢cp;=cg, =0 y
obtenga una expresion explicita para ¢ en términos de ¢, Ay, ko,
y 6. Encuentre el tiempo de permanencia 6 que dara la concentracién
maxima de R en el efluente del reactor. Desarrolle una expresion
para esta concentracidn maxima en términos de la relaciéon A, /k,.
Repase los problemas 5.6 y 5.14. Calcule la concentracién maxima de
glucosa a 190°C en un reactor con tanque agitado y de flujo
continuo, y gratique la concentracidbn maxima y el tiempo de
permanencia correspondiente, con respecto a la concentracion del
acido clorhidrico, hasta cyc; = 0.88. (Extrapole los datos para A,
hasta cy; = 0.88 utilizando la expresidn de velocidad de reaccion
deducida en el problema S5.6)

Encuentre una forma de enunciar el problema, de tal manera, que
el resultado sea valido para cualquier concentracidon de alimentacion
c ;- Comente la importancia del resultado.

(Contiene la solucién al problema 7.13 suficiente informacién como
para proponer un diseno optimo?;Cuales son los aspectos econémi-
cos? Retfiérase a la seccidn 7.5, y explique en uno o dos parrafos el
diseno Optimo para este proceso de la glucosa.

Para el sistema de la reaccidn compleja desarrollado en la seccidn
7.6, suponga que se recicla un producto R de tal manera, que la
corriente de alimentacidon contiene una concentracion ¢, # 0.

(a) Vuelva a hacer el desarrollo de las ecuaciones del modelo.

(b) Manipule la descripcion para obtener las expresiones para
CRIC4s CslCasry CplCys. ;COmo influye la presencia de R en la
alimentacion sobre la distribucidn del producto?

(¢) Encuentre la distribuciéon de los porcentajes en peso R, § y T
(como en la tabla 7.5) para las siguientes condiciones:

Ty = cylCyy CrelC iy
() 0.980 0.05
(i1) 0.980 0.10
(i11) 0.900 0.05

(iv) 0.800 0.05
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La tabla siguiente muestra la distribucion del producto para el
mono-(R). di-(8), y triglicol (7) en por ciento en peso en la corriente
del elluente de un reactor tubular con tlujo tipo tapon. ;Qué valores
de x, v cpslcy, seran los mas cercanos para lograr la distribucion
del producto dada en la seccion 7.6? ;Por qué es superior el reactor
tipo tubular al RATTFC si debe obtenerse esta distribucién del
producto? Haga un estudio cuantitativo, considerando la cantidad
de agua que tendria que eliminarse en cada caso, con objeto de
tabricar 90 millones de libras de R, 8 millones de libras de S, y 2
millones de libras de 7.

TABLA DEL PROBLEMA 7.16 Distribucién de producto de un flujo
tubular de tapén:

7.17

e _p

T 4 R S T C 45 Cyur
0.9900 0.9830 0.0168 0.0002 0.0101
0.9850 0.9745 0.0251 0.0004 0.0152
0.9800 0.9661 0.0333 0.0006 0.0204
0.9750 0.9577 0.0413 0.0010 0.0256
0.9700 0.9494 0.0492 0.0014 0.0309
0.9650 0.9411 0.0570 - 0.0019 0.0363
0.9600 0.9328 0.0647 0.0025 0.0416
0.9550 0.9246 0.0722 0.0032 0.0471
0.9500 0.9164 0.0780 0.0039 0.0526
0.9450 0.9082 0.0870 0.0048 0.0581
0.9000 0.8366 0.1480 0.0154 0.1107
0.8500 0.7606 0.2056 0.0337 0.1748
0.8000 0.6885 0.2529 0.0585 0.2456
0.7500 0.6203 0.2905 0.0891 0.3236
0.7000 0.5560 0.3190 0.1251 0.4095

¢Cudl es el tamano requerido para un reactor tipo tanque con tlujo
continuo para satistacer la demanda del producto que se especitica
cn el problema 7.16, si el reactor funciona a 25°C? (Sugerencia:
considere el estudio que esté al final de la seccibén 7.6.) ;Sera factible
que ¢l reactor tuncionara a esta temperatura?

Desarrolle las ecuaciones del modelo para un reactor tubular con el
flujo tipo tapdn, para el esquema general de la reaccién presentado
en la seccion 7.6. Suponga que son vilidas las expresiones de
velocidad obtenidas con la ecuacidon 7.39.
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7.19

7.20

7.21

722

7-23

Las expresiones algebraicas que relacionan cg/c s, cg/cq; ¥ €p/Cus
semejantes a las ecuaciones 7.45, 7.46 y 7.47, pueden desarrollarse a
partir de la descripcidn matematica que se elabordé en el problema
7.18. Para esto, las ecuaciones de conservacidén para R y § se dividen
entre la ecuacion de conservacidon para A. La ecuacidbn de primer
orden resultante en cp y ¢4 se resuelve utilizando los métodos de la
seccion 15.10. Con este resultado, la ecuacidon en cg y ¢y puede
resolverse mediante las técnicas de la seccidn 15.10. Demuestre que
la siguiente expresidn para cg/c,, es correcta para la reaccion del
glicol:
2

Cr 2 , CryT4

G ta Ta b e

Af Af
La tabla para el problema 7.16 se prepar6 utilizando las siguientes
ecuaciones con cp; = cg, = 0

c c
R 2 T 2
=Ty — Tk X4
Cxif c;lf
Cs 2 2 Crr 2 Csr 2
—_ ZxA —_— xA — x‘_i ln x‘i — x‘4 ln CL‘A + = xA
Car Car € s

Desarrolle una expresion andloga a la ecuacion 7.47 cp/c 4.

Para hacer una estimacidn rapida y vdlida del tamafno de un reactor
tubular isotérmico, que satistaga la demanda del producto especifica-
da en el problema 7.16: se puede integrar la ecuacién del balance de
masa para el 6xido de etileno, suponiendo que todo es constante, .
excepto cp. Efectie dicho célculo, y compare el tamano del reactor
con el que se calculd en el problema 7.17 para el RATTFC. ;Qué
suposiciones deben hacerse? ;Son validas dichas ecuaciones? ;Es
l6gico que tuncione a una temperatura de 25°C?

Para calcular el volumen del reactor tubular para la reaccién del
glicol, debe integrarse exactamente la ecuacién del balance de masa
para A. Demuestre como puede hacerse en forma grafica.

Se sabe que la reaccion quimica

A —Productos

tiene una velocidad de reaccion proporcional a la enésima potencia
de la concentracion de A(r- = kc_4").Se efectla un experimento en
el cual, la reaccién se realiza en dos reactores con tanque agitado y
de flujo continuo que funcionan en condiciones constantes. La
composicion de A en la alimentacién al primer reactor es ¢, = |
g-mol/litro. El efluente del primer reactor alimenta al segundo. El
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tiempo de residencia (V,/q) del primer reactor es de 96 segundos, y el
volumen del segundo reactor es el doble del primero. Se encuentra
experimentalmente que la concentracién de A, c¢,, en el primer
reactor es 0.5 g-mol/litro, y en el segundo reactor la concentracion de
A. ¢4, es 0.25 g-mol/litro. Para disenar un reactor tubular debe
veriticarse la expresion de velocidad de reaccidn. Desarrolle esta
expresion a partir de la informacidén experimental.

La reaccion del problema 7.23 se efectia en un reactor tubular de 2
pulgadas de didmetro con una velocidad de flujo volumétrico de 1/3
tt3/min. Si la alimentacidn tiene una concentracién ¢ 4, = 1 g-mol/litro,
,qué tiempo serd necesario para que el reactor alcance un 99 por
ciento de conversion?

Se propone un método para separar ciclopentadieno de una corriente
que contiene otros hidrocarburos Cs;en dicho método el diclopentadie-
no se dimeriza a diciclopentadieno, y los C,;, se separan de los C;
por destilacidén. La cinética para esta reaccidon puede representarse
segin sigue:

k
24 =% p
ka2

A4+ B3> D

A = ciclopentadieno

R = diciclopentadieno

t-1, 3, pentadieno

D = codimero

ry. = 2k,c,® — kycp + kscycp

&
[

rp— = ksc cp

Desarrolle las ecuaciones de balance de masa para el estado estable
para este sistema en un:

(a) reactor con tanque agitado y de flujo continuo.

(b) reactor tubular con tlujo tipo tapdn.

Desarrolle las ecuaciones del modelo para el reactor tubular con flujo
tipo tapon, que tunciona en condiciones constantes para la reaccidn
descrita en el problema 7.11. Calcule la concentraciéon de R en el
etluente, utilizando los métodos de la seccién 15.10.



