Cap.2.- Reactores simples 1

MODELOS DE REACTORES SIMPLES

La cinetoquimica a escala industrial trata del calculo de los reactores quimicos,
basado en modelos cinéticos experimentales y ecuaciones de disefio de balances de
materia y energia.

El disefio consiste basicamente en determinar el tiempo y/o tamafio de la
operacion para obtener las cantidades deseadas de productos. Deben suponerse
conocidos la ley de velocidad (asi como las constantes involucradas en ella), y los
parametros termodinamicos para el balance de energia (sobre todo en operaciones no
isotérmicas); la estimacion de datos de velocidad resulta basica, tanto con fines de disefio
como para la “seleccién cinética de alternativas”.

Modelo cinético

La ecuacion de velocidad representa la expresion de la cinética de reaccion (v= +3ra /Vat)
como funcion de la composicién y de la temperatura: v(C,,x,T).

Graficas velocidad-conversion-temperatura.-

Un método muy util para realizar el disefio de diversos tipos de reactores, consiste en
representar el modelo cinético mediante graficas de variacion de la conversion del reactivo limitante
con la temperatura para diferentes valores constantes de la velocidad de reaccion, incluyendo la
curva de equilibrio en reacciones bidireccionales, que indica el maximo avance de la misma (v=0).

Para obtener las curvas de velocidad (v), el objetivo de célculo consiste en obtener las
raices de la ecuacion: v-f(x,T)=0, considerando las diferentes expresiones implicitas en el modelo
cinético:

v =Hk(MAC}

k(T)= A~ CEniV = No (Xio £VilVa-XaoX) V=V, (1+6X) = o (L1+£X)-RT/p
e=dy/di-1 £=ny/n,-1 [gases]

Los parametros necesarios son la composicion de la alimentacion (Xo), los coeficientes
estequiométricos y datos para estimar las densidades en su caso, y los factores de frecuencia, energias
de activacién y 6rdenes de reaccion.

El célculo requiere definir el valor de v, y el intervalo de temperaturas, previo a la bausqueda
de los pares de valores (x,T) que cumplen la condicién (por iteracién con Ax para cada valor de trabajo
T). El método puede aplicarse faciimente a otros casos como reacciones unidireccionales o cinéticas
fraccionarias, tanto en forma directa como en subrutinas de simulacién de reactores’.

En aquellos casos en que la reaccion esté afectada tanto por la cinética quimica intrinseca
como por la transferencia de masa, el modelo de velocidad dependerda de los procesos
controlantes en el mecanismo global: si la etapa lenta esta relacionada con el transporte de masa
(habitual en procesos heterogéneos) el modelo vendra determinado, como veremos, por la
velocidad de transferencia de materia en los medios o interfases correspondientes.

! Lopez,A. y otros; “Método de obtencion de curvasversion-temperatura a velocidad de reaccion corestang. Quimica.
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Balances de materia

El balance de materia referido a cualquier especie (reactivo o producto), para un elemento
de volumen de reactor es:

quonde entrada de i (F)
! dF =dW +dR +dA
|
P> flujo de salida de i (W) discontinuo: F=W=0
continuo (est.): A=0

[}
' no estacionario (cont.):
'variacion de i por reaccion (R) F,W,Rz0
id. por acumulacion (A)

————-

Cuando la composicion es uniforme en el reactdrakince puede extenderse a todo su
volumen; en caso contrario debe referirse a unaéodV e integrarse a todo el reactor

Las ecuaciones de disefio resultantes (para sistemas ideales) se obtienen de los
correspondientes balances de materia a los reactores teniendo en cuenta su geometria y el
modelo de flujo: T(C,,X,V).

REACTOR BALANCE DE MATERIA (dn,+dna+dns-dn,=0) ECUACION DE DISENO
Discontinuo vIV +n/dt=0 dt= - dni(v-V) t= C, [3xIv

[uniforme/ fase liquida (d=cte)]

Mezcla completa vl +n-n, =0 CoVoAX = V-V 1= ColAx/V
[uniforme / liquido / estacionario]

Flujo de piston V-3V + (N+dn) -n=0 CoVo X = V3V 1= C, [axiv
[no uniforme / fase fluida / estac.]

n=no(1-x) Co=no/Vo

Vo v \_Vi dVv

reactor “batch” cascada de “tanques agitados” reactor “tubular”

La velocidad espacial (para reactores continuos) se define como el nimero de volimenes equivalentes al del
reactor que se alimentan por unidad de tiempo; su inverso es el tiempo espacial (1=V/V,), que coincide con el
tiempo de residencia (t) si la densidad no varia.

t=JdVIV=C,fdx/(v-do/d) [RFP] t=t-d/d, [RMC]

El “rendimiento volumen-tiempo” indica la cantidad de producto por unidad de tiempo y volumen de reactor
(procesos homogéneos) o de catalizador (lechos fijos o fluidizados).

Mientras no se sefiale lo contrario, vamos a comenzar el andlisis de los reactores, restringido a los casos de sistemas
ideales, homogéneos e isotérmicos. En cuanto al flujo, consideraremos que es estacionario, y respecto a la cinética, nos
limitaremos por ahora a mecanismos de reacciones simples.
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Reactores tubulares con lazo de recirculacién

Constituyen un caso intermedio entre los reactores de flujo de pistén y de mezcla completa, cuyo
diagrama de flujo y balances de materia resultantes son:

:_ __________________ _: R-V,
Vo Co + ‘
Xo Xf

R = (Volumen recirculado) / (Volumen neto de efluente)

El reciclo de una parte del efluente a la entrada del reactor equivale a considerar una alimentacién combinada
(R+1)-V, , con una conversion inicial X, = R-% /(R+1) hasta alcanzar x;, de forma que la ecuacion de disefio
puede expresarse con:

1= VN, = (R+1)-Cof Sxv

Gréaficamente, los parametros y la solucion de la ecuacion anterior pueden representarse en el las siguientes
figuras, incluyendo los casos limite del flujo de pistén puro (R=0) y mezcla completa (R=c).

v

1/v 1

! 1

| I

/ _//V -

V [Faq R=0 X

1iv /
V [Fao
Xa X¢
R= o0 4
R 1

Los casos mas interesantes de empleo de estos reactores con recirculacion se dan en aquellos sistemas que
presentan comportamiento cinético no monétono, con maximos en la velocidad para valores intermedios de la
concentracion, e.g. procesos autocataliticos, fermentaciones o reac. adiabaticas en lechos fijos (exotérmicas).

v

V [Fpo= X V™

Ropt = Xo /(Xf —Xo)

Xt = Xvmax

/(o Vxo=V




Cap.2.- Reactores simples 4

Balance térmico y transferencia de calor en reactor es quimicos

Cuando el calor de reaccién, o bien el calor intercambiado con los alrededores, modifica de
forma significativa la temperatura de la mezcla reaccionante, debe tenerse en cuenta en el disefio
desarrollando los correspondientes balances de energia, adicionalmente a los de materia y el
modelo cinético. En el caso mas general, se tratara de reacciones incompletas donde el calor se
invierte integramente en modificar la entalpia del estado final respecto al inicial.

Para el disefio de reactores en régimen no isotérmico es necesario obtener las lineas de
operacion a partir del balance de energia: T(T,,x,q).

El balance térmico se basa normalmente en la equivalencia del calor intercambiado y la
variacion de entalpia (en ausencia de trabajo): g=Ah, y su calculo en funcion de la conversién y
las temperaturas en el reactor: dh= (6h/dx)dx +(dh/dT),dT; en forma integrada esta ecuacion
puede expresarse como: Ah = F-[X; -x /v;-AHr(T) + JCedT].

Tomando como base la temperatura inicial de los reactivos [Hg(T,)=0] y 1 kmol de reactivo
limitante, el balance resultante es:
Q= AHr= AHr(To)R + [[Cr(1-X)+Cpx]8T = AHI(T)X + [CROT

donde C representa el calor especifico de la parte convertida o inalterada (por kmol de componente limitante de la reaccién),
y Q el calor intercambiado por el reactor (por kmol de reactivo limitante) en una operacion no adiabatica; la representacién
de esta ecuacion T(x) nos da una curva que, en general, se aproxima tanto mas a una recta cuanto mas parecidas sean las
capacidades calorificas de reactivos y productos (en régimen adiabatico).

En caso de que la entalpia de reaccion y el calor especifico puedan considerarse aproximadamente

constantes respecto a la temperatura (C= Cr=Cp) la expresion se simplifica a: Q= AHriX + CIIT-Ty)
La linea de operacién de temperatura resultante es: T=T, + (Q-AHIX)/C
Para operacion adiabatica (Q=0): T=T, - AHIX/C
Para operacion isotérmica (T=T): Q= AHrX
X endotérmicas isotérmica exotérmicas
’ /’/ +q
In-
q
To temperatura

LINEAS DE OPERACION EN REGIMEN NO ISOTERMICO
Rectas adiabaticas §&\H,=cte] y programadas [donde las
lineas giran sobregTpor efectos de la variacion de inerteg)(C
o el intercambio de calor (proporcionaAa)]

g= Ahr= Ahro+(hp-hg)= T A
AHrox + [Cpx+Cr(1-X)](T-T%)-Cr(To-T%)= H(Te-Tr)
AHrx+(Cp-Cr)X(T-TO)+Cr(T-To)= AHr'x + Cr(T-To) o

si Cp-Cr=0, AHr'=AHI® (cte) To &
i(T)
En un reactor de etapas mltiples adiabaticas (x120): H(To)
q= [CROT + AHI(T) Xz - AHK(To)H, T R AHIO

X2= [AHI(To)-X1 -JCrST] / AHK(T)

x1=0;  x= -JCrST / AHr(T) Cp=Cr; OAx= -JCROT]/AHr
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Tipo de reactor y progresion de temperatura 6ptimos.-

La progresion de temperatura optima  es aquella que minimiza el valor de 1 para una conversion
dada, y puede ser un régimen isotérmico o una pauta de temperatura (funcién del tiempo en los reactores
discontinuos, de la longitud en los tubulares o de las unidades en una cascada de tanques agitados). Se
determina por el lugar geométrico de velocidades maximas en las curvas v(Co,x,T). Para reacciones
unidireccionales o endotérmicas (v y Xxe aumentan con T), corresponde a la temperatura maxima permisible (lo
cual esta limitado por los materiales de construccion o las reacciones secundarias). Pero para reacciones
bidireccionales exotérmicas (donde T favorece la reaccion directa pero no la conversibn maxima), debe
comenzarse a una temperatura elevada (cuando el sistema esta alejado del equilibrio), disminuyendo
progresivamente conforme se va alcanzando la proximidad del equilibrio, para que este se desplace hacia
valores favorables de la conversion.

Reaccién monodireccional Reversible endaitza Reversible exotérmica

|
|
|
Tmad Trgex|
] ]

T T

La operacion Optima puede buscarse modificando la

temperatura de entrada (linea de operacién), de forma que la 1\‘|agar
velocidad alcance el valor medio mas elevado: para reacciones \geomgétrico de
endotérmicas esto implica que se ha de partir de la temperatura [ .X...@ velobidades
maxima posible, mientras que para las exotérmicas deberemos operar : \amamm\as
~ NG

en los puntos de maxima velocidad (RCTA) o tanteando las zonas
alrededor de los mismos (RT) que maximizen la velocidad espacial en
el reactor (Tmin)-

‘\Iﬁgar

Cuando la velocidad de reaccién disminuye con la conversién, como ocurre en las reacciones
isotérmicas o en las endotérmicas (con temperatura decreciente), el reactor continuo mas econémico en
volumen es el tubular. En caso contrario (e.g. cuando la velocidad aumenta, como ocurre en principio con las
reacciones exotérmicas, aungque luego descienda después de un maximo a conversiones intermedias), el
reactor mas eficiente puede llegar a ser el de tanques agitados.

La pendiente de la linea de operacion (-C/AH;) determina de algin modo el caso en que nos
podemos hallar: a) baja pendiente (reactivos gaseosos de alta pureza): reactor continuo tipo tanque agitado;
b) alta pendiente (gases diluidos con inertes o disoluciones liquidas): reactor tubular.

1

~
<

mejor RT 1

mejor Ry/

mejor RCTA
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Calculo de reactores

El modelo de disefio puede resumirse en un diagrama de flujo de informacién con las
relaciones de disefio fundamentales, junto a los distintos tipos de variables y los datos necesarios
para la simulacién:

Ec. de disefi
Datos y variables fijas (f) > 1) V(Cox,T)
2) T(Toxd) +—> Variables de estado (4)

Variables de disefio (57 P 3  1Cox,V)
4) 1=VIV,

VARIABLES: V,V,, 1,C,x, v, T,, T, q Grados de libertad: 9-4=5

DATOS: Escala de la operacion (produccion, tamafio)
Modelo de la reaccion (estequiometria, termodinandmeética)
Propiedades fisicas (masa molecular, densidad, especifico, ...)

El procedimiento mas general para el calculo de reactores quimicos, a partir de la
resolucion simultanea del modelo cinético y los balances de materia y energia, consiste
en representar v(C,,x,T) en forma de diagramas v-x-T con v como parametro y C, fijo.
Sobre dichos diagramas pueden trazarse las lineas de operacion del régimen térmico
T(To,X,9), Y con la pauta de temperatura resultante se obtiene la relacion entre la
velocidad y la conversion a lo largo de la reaccion v(C,,x). El tiempo de residencia (o
espacial) en el reactor se obtiene —graficamente- representando C,/v frente a X, vy
utilizando la ecuacion de disefio correspondiente 1(C,,x,v) (reactor continuo tipo tanque
agitado, discontinuo o de flujo tubular): 7(Co,x).

Para tanques en serie es mas conveniente representar v frente a x para cada unidad (T)),
y calcular 7 a partir de las pendientes de las rectas v=(C,/7)-x.

---------- - Reacciones bidireccionales exotérmicgs
X ~~._ (diagramav-x/T, parametrg C Cylv

programada (-q) > _ cinétic

vV (Co, X, T) T (To, X, Q) v (Co, X) T(Co, X, V)

De esta forma, los términos de reaccion en los balances de materia pueden cuantificarse a partir de
la cinética [x=f(v,Co,T)] Y de la estequiometria, conversion y selectividad (ri= -Fil; r= Fili-siii/ ).
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El establecimiento de las condiciones éptimas de operacion se realiza a partir de la determinacion
de la secuencia de temperaturas que permiten velocidades de reaccién maximas para las distintas
conversiones. La progresion de temperatura 6ptima puede calcularse diferenciando la ecuacion de
velocidad respecto a la temperatura:

e.g. aA+bB o cC+dD ki:Aie-Ei/RT
v = ki [Cao(1-X)]"* [Cao-bla-Cao XI"* /(146%™ - ko [CootCla-Cao X] [Cootd/a: Cao x| /(1+€:x)"
T = (E1-E2) / RN {EaA/E2A (146%)" N [Cegte/ar Cao X' [Cootd/ar Cao X" N[Cao(1-X)] ™ [Ceorbla: Cao X}

Se representa la ecuacion anterior para distintas relaciones de concentracion en la alimentacién, aumentando
las pendientes de las curvas resultantes a medida que se diluye el reactivo limitante (aunque ello implica una
disminucién de la velocidad de reaccién y un incremento del volumen del reactor).

La optimizacion de reactores adiabaticos se realiza trasladando hacia la derecha la linea de operacién hasta
gue la temperatura de entrada coincida con la maxima permisible (para reacciones endotérmicas); se puede
jugar con los efectos de la concentracion ya que la dilucién del reactivo limitante influye sobre la progresion de
temperatura 6ptima y la de la alimentacion sobre la pendiente de operacion.

Para reacciones exotérmicas la temperatura 6ptima coincide con la de salida para los reactores de mezcla,
mientras que esta es intermedia entre la 6ptima y el equilibrio para reactores tubulares; en este ultimo caso, el
método de optimizacion consiste en tantear una temperatura de entrada y dejar que la reaccion transcurra
adiabaticamente hasta que se cumpla la condicién | 5(1/)/3T-dx (volumen minimo)

En general, interesa que las temperaturas de operacion sigan la progresion optima, lo cual no es posible con
el reactor adiabatico pues las pendientes son opuestas; asi, se plantea un problema de intercambio térmico,
muy dificil de resolver técnicamente, y por ello suelen utilizarse etapas mdltiples con refrigeracion intermedia,
adicion de inertes o alimento frio.

Para el caso de reactores de mezcla, las conversiones de las distintas etapas se obtienen por minimizacion de
las areas 1/v vs X, determinando la temperatura 6ptima para la salida de cada tanque, asi como las de entrada
y calefaccion o refrigeracion precisas en cada caso, hasta alcanzar la conversion final deseada. Si el sistema
evoluciona en las proximidades de la secuencia 6ptima, no existiran problemas de estabilidad en el reactor.

Para reactores tubulares, se calculan el nimero de etapas y conversiones intermedias mediante un proceso
iterativo: 1) se supone una temperatura de entrada y se traza la recta de operacion hasta obtener la condicion
de volumen minimo (xi); 2) se refrigera hasta el lugar geométrico de la curva isocinética v(T,x), para mantener
la misma velocidad: ki-fi(x)-kz-f2(x) = k1" -fi(x)-k2"-f(x), donde ki y ki son las constantes cinéticas a la entrada y
la salida del intercambiador, y fi(xi) representan los términos de la ecuacion dependientes de la composicién;
3) se procede igual para las siguientes etapas hasta las proximidades de la conversion final deseada, y si en
la Ultima resulta muy distinta, se repite el procedimiento variando la temperatura de entrada al primer reactor.

Todos estos problemas de optimizacién en régimen no isotérmico presentan una resolucion analitica dificil,
por lo que es conveniente acudir a métodos graficos 0 numéricos con ayuda de ordenadores?.

2 Modelo generalizado de disefio de reactores quinf@oa desarrollo de programa por ordenador); iQjulio 1993, pp.107-13
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Transferencia e integracion energética

Considerando al reactor como un recipiente con los dispositivos adecuados para el intercambio
de calor (serpentin, camisa, haz tubular, etc), la velocidad de transferencia se calcula por los métodos
habituales de la ingenieria quimica, independientemente de la reaccion que tenga lugar.

Las ecuaciones seran casos particulares de la ecuacién general siguiente, dependiente del
coeficiente global de transmision (kcal/mzhOC), la superficie de intercambio y el gradiente medio de
temperatura, cuya forma concreta depende de la geometria y régimen del reactor:

dg/dt= U-A-[AT]m

Para reactores discontinuos con un fluido de calefaccion a temperatura constante (vapor
condensado), el proceso es no estacionario, y para integrar la ecuacion dg= U-A(T'-T)dt hay que resolver
el balance térmico (temperatura del reactor en funcién del tiempo). Si la temperatura del medio
intercambiador no fuera constante, puede utilizarse un valor medio y trabajar con la ecuacién anterior.

Para reactores continuos agitados (estacionarios), la temperatura de la masa reactiva es
constante a lo largo del tiempo y superficie de transmisién, por lo que puede integrarse directamente para
obtener el flujo calorifico: dg/dt= U-A(T'-T).

Si la temperatura del medio intercambiador variara a lo largo de la superficie, T deberia
calcularse empleando la media logaritmica: [AT]m=(To’-T)/In[(To’-T)/(T’-T)].

Un sistema interesante es la integracion energética del reactor, empleando el efluente caliente para
precalentar la alimentacion. Esto se aplica especialmente a reactores cataliticos de lecho fijo, donde una
reaccion de baja exotermicidad permite la ignicion y operacion autotérmica, con disefios basados en un lecho
tubular y cambiador a contracorriente (separado o interno, fig. 1a, b). La ventaja de este Ultimo es su mejor
integracion, con posibilidad de ignicién-reaccion del propio gas entrante si se coloca catalizador en la
contracorriente; este sistema es autoadaptativo, estableciendo el nivel de temperatura necesario (1b),
considerablemente menor que con el disefio convencional. (1a) si la concentracion (AT adiabatica) aumenta.

Un disefio completamente diferente consiste en la inversién periddica del flujo, con calentamientos y
enfriamientos simultaneos del gas y el lecho, desarrollando un frente de reaccién que oscila en el medio del
reactor, mientras los extremos actuan como regeneradores de calor (fig.2). La ventaja de este dispositivo es la
simplicidad del lecho y la eficiencia del intercambio térmico regenerativo; para evitar las purgas de gas no
reaccionado entre ciclos, pueden utilizarse disefios de tres lechos (fig.3).

Otra alternativa es un disefio rotatorio segmentado, con entrada del gas axial o radial (fig.4); la
entrada y salia son estacionarias, y la rotacion del tambor conduce a un cambio periédico de la direccion del
flujo a traves de los segmentos, con una operacion global casi continua.

Estos sistemas, y en concreto los de inversion de flujo periédico, se han propuesto para detoxificacion de gases

efluentes, sintesis exotérmicas con limitaciones de equilibrio (metanol, amoniaco, trioxido de azufre) o acoplamiento de
reacciones endotérmicas y exotérmicas (reformado de metano, estireno).
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