SISTEMAS HETEROGENEOS

Reacciones fluido-sólido catalíticas
Reacciones con partículas sólidas no catalíticas
Procesos fluido-fluido y sistemas con tres fases
 Reacciones fluido-sólido catalíticas
Se ha estudiado la reacción de primer orden de inversión de la sacarosa, cuyos resultados experimentales con partículas esféricas de una resina a 50ºC se detallan en la tabla, para estimar la difusividad efectiva de la sacarosa a través de la partícula.



C12H22O11 + H2O (H+( C6H12O6 (glucosa) + C6H12O6 (fructosa)

	Diámetro de partícula (mm)
	0,04
	0,27
	0,55
	0,77

	k (kmolsacarosa/m3cs)/(kmols/m3disol)
	0,01930
	0,01100
	0,00664
	0,00487
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Th= L(ki/De)½ 
L=dp/6

( = tgh(Th)/Th
( = k/ki
(ki = 0,0193, dp = 0,04)

	dp/10-3 m
	( = k/ki
	Th
	De = ki(dp/6Th)2
(10-11 m2/s)

	0,04
	1,000
	0
	

	0,27
	0,570
	1,62
	1,5
	1,8

	0,55
	0,344
	2,92
	1,9
	

	0,77
	0,252
	3,97
	2,0
	


Se deduce que la difusividad efectiva es del orden de 1,8·10-11m2/s y la constante cinética de primer orden de 0,0193 (kmolsacarosa/m3partícula s)/kmolsacarosa/m3disolución). Podemos calcular ahora los tamaños críticos en que comienza a afectar y dominar la difusión interna:
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mL(0,4;    v·L2/DeCAs(0,15    v=kiCAs      R ( 3·0,15½ /(ki/De)½ = 0,0354·10-3 m


mL(4
R ( 3·4/(ki/De)½ = 0,366·10-3 m

La difusividad molecular de la sacarosa es de 3·10-10 m2/s y la porosidad interna del catalizador del 30%; con ello, el factor de tortuosidad resulta:






( = DM·(/De = 3·10-10·0,30/1,8·10-11 = 5

Se ha estudiado la reacción de primer orden de inversión de la sacarosa, cuyos resultados experimentales con partículas esféricas de una resina protónica a 50ºC permiten deducir que la difusividad efectiva de la sacarosa a través del catalizador es del orden de 1,8·10-11 m2/s y la constante cinética de primer orden de 0,0193 (kmolsacarosa/m3partícula s)/kmolsacarosa/m3disolución). 



C12H22O11 + H2O (H+( C6H12O6 (glucosa) + C6H12O6 (fructosa)

Calcular el tamaño crítico (radio) en que comienza a dominar en el proceso la difusión interna en los poros de la resina (Th(4).


mL(4
R ( 3·4/(ki/De)½ = 0,366·10-3 m
La difusividad molecular de la sacarosa es de 3·10-10 m2/s y la porosidad interna del catalizador del 30%; calcular el factor de tortuosidad.






( = DM·(/De = 3·10-10·0,30/1,8·10-11 = 5
Se craquea gasóleo vaporizado a 630ºC y 1 atm a través de un relleno de partículas esféricas de sílice-alúmina de radio 0,88 mm. Para una alimentación de 60 cm3 de líquido por cm3 de reactor y hora (LSHV), la conversión es del 50% y puede admitirse una cinética de 1er orden. El peso específico del gasóleo es 0,869 g/cm3, su peso molecular medio 255 g/mol, la densidad 0,7 g/cm3 de lecho y 0,95 g/cm3 de catalizador, la difusividad efectiva del gasóleo 8·10-4 cm2/s, y la concentración media de gasóleo en el volumen considerado 6·10-3 mol/dm3.

Velocidad media de reacción:


v = LHSV·(d/M)·x /(1-() = 60 l/lrh·(869/255 mol/l)·0,50/(0,7/0,95 lc/lr)= 139 mol/lch

Influencia de la difusión interna:
We= (·(mL)2 = v·(R/3)2/DeCAs = 6,9
(fuerte resistencia)






(=1/mL = 1/6,9= 0,145

Constante cinética:
k= v/CAs( = {(mL)/(R/3)}2De = 44,3 dm3fluido/lcs

Se craquean 4,21 m3/s de gasóleo vaporizado a través de un relleno de partículas esféricas de sílice-alúmina con un radio de 0,88 mm, cuya cinética es de 1er orden (ki = 44,3 dm3fluido/lcs) y la difusividad efectiva de 8·10-4 cm2/s. Calcular el volumen de catalizador necesario para alcanzar una conversión del 50% en un reactor de lecho fijo, supuesto flujo de pistón y sin resistencia en la película gaseosa externa.


Th (mL) = (ki/De)½ L = 6,9

( = tanh (mL) / mL = 0,145

v = (·kiCAs

( = CAo ( dx/v = -1/(ki ·ln(1-x) = 0,108 s·lc /dm3fluido
Vc = Vo·( = 455 l
Una reacción de isomerización de orden n=2 transcurre en un lecho relleno con catalizador esférico de radio R=9 mm, densidad (c=1,2 g/cm3, superficie interna Sg=100 m2/g, porosidad (=0,60 y factor de tortuosidad (=3,5. El proceso se realiza en fase gas, a presión atmosférica, en ausencia de inertes y a 600K; la constante de velocidad es k=3,86 m6fluido/m3partículakmol s, la difusividad de uno en otro isómero es DAB=0,10 cm2/s y su peso molecular MA=60.

Difusividad efectiva:
De = DM(/( = 0,00402 cm2/s


DM = (1/DAB+1/DKA)-1= 0,0235 
 DKA = 4/3·rp (2/(·RT/MA)½ = 0,0307   R=8,31·107 (erg)      rp = 2(/(cSg = 10-6 cm









Sg = [Wg/(c·(·2(rp·L/(rp2 L]/Wg

Factor de eficacia:
( = tanh(Th)/Th = 0,57




Th(mL)= (R/3){(n+1)k·CAsn-1/2De}½ = 1,62
CAg= p/RT= 2,03·10-5 mol/cm3

El tamaño de partícula para el que la influencia de la difusión interna es despreciable (mL(0,4):  R( 0,4·3/m= 0,22 cm 

Una experiencia para investigar el mecanismo controlante de la velocidad de descomposición de A, con un catalizador, obtuvo los siguientes datos (próximos a sistemas reales gas-sólido):



Partículas esféricas: 
diámetro,  dp= 2,4 mm  (L=R/3= 4·10-4 m)






difusividad efectiva,  De = 5·10-5 m3/h·mc






conductividad térmica,  kef = 0,4 kcal/h·mc·K

Película gaseosa
:
coeficiente de transmisión de calor,  h= 40 kcal/h·m2c·K






coeficiente de transporte de masa:  kg= 300 m3/h·m2c


Reacción de 1er orden:
CAg = 20 mol/m3 (1 atm, 336ºC)
vA,obs = 105 mol/h·m3c






(Hr = -40 kcal/molA


Transporte de materia a través de la película:   kobsVp/kgSex = (vA/CAg)((dp3/6)/kg(dp2 = 1/150

La velocidad observada es muy inferior a la de la película, en consecuencia la reacción no está limitada por el transporte de materia a través de la misma.


Resistencia a la difusión en los poros:    vr = k·C·(   m=(k/D)½     (·(mL)2 = v·L2/DeCAg = 16

Este valor es mayor de la unidad, lo que indica que la difusión a través de los poros tiene gran influencia y hace que disminuya la velocidad de reacción (cuando la resistencia es despreciable (=1 y mL(1, mientras que con fuerte resistencia en el poro (=1/mL y mL(1)


Régimen de temperatura en la pastilla o película:
(Tmax (pastilla) = De(CAg-0)(-(Hr)/kef = 0,1ºC








(Tmax (película) = L·vA(-(Hr)/h = 40ºC

Estos cálculos muestran que las pastillas se mantienen a una temperatura prácticamente uniforme, aunque podrían estar más calientes que el fluido que las rodea.

Se han obtenido los siguientes datos
 en un reactor catalítico experimental con flujo de pistón, de conversión fraccional respecto al equilibrio para un proceso monomolecular y bidireccional de primer orden:

	t /horas
	50
	100
	150
	200

	y=CB/CBe
	0,54
	0,44
	0,34
	0,25


   A ( B
K=k1/k2= CBe/CAe= CBe/(CAo-CBe)


CA = CAo -CB = CAo -y·CBe



v=k1CA-k2CB = k1(CA-CB/K)= k1CAo(1-y)

CB = y·CBe = y·K(CAo -CBe)

(= ( (CB/v = CBe/k1CAo ( (y/(1-y)

ln(1-y)-1
= CAo(·k1/CBe = CAo(/CBe·k e-kdt






ln{ ln(1-y)-1} = ln(k CAoV/CBe Vo) -kdt

La constante de desactivación se obtiene gráficamente con esta última linealización, a partir de la pendiente de la recta, mientras que la ordenada en el origen nos permite obtener la constante global inicial:





kd = 0,00665 h-1

 k CAoV/CBe Vo = 1,105

Repitiendo los ensayos para distintos tamaños de pastillas cilíndricas y velocidades de flujo de alimentación gaseosa en el tubo, se obtuvieron los siguientes valores de la constante cinética global:

	dp = 1/26 in
	dp = 1/16 in

	v (cm/h)
	k (h-1)
	v (cm/h)
	k (h-1)

	0,028

0,022

0,0156
	50

49,5

47,6
	0,04

0,02

0,007
	31,2

29,4

24,4


Representando 1/k vs 1/(v para cada diámetro de partícula se obtienen líneas rectas de pendiente proporcional al coeficiente de transferencia másica en la película (1/kg), mientras las ordenadas en el origen representan el inverso de las constantes de velocidad efectiva en los poros del catalizador (1/(ki). El porcentaje de estas resistencias nos indica si el proceso está limitado por la difusión en la película o por una combinación de la difusión en el poro y reacción intrínseca: 1/k ( 1/kg +1/ki(. En este último caso, si la reacción es controlante conviene mejorar la formulación química del catalizador, pero si lo es la difusión entonces deberemos fijarnos en mejoras físicas como los tamaños de pastilla y de poros. 
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ln{ ln(1-y)-1} vs  t



1/k  vs  1/(v


       1/k = L/kg + 1/ki(
l/kg = (pend)·1/(v
	dp = 1/26 in
	dp = 1/16 in

	kg ( 2800

ki( = 56 h-1
	kg ( 824

ki( = 38 h-1


La reacción catalítica: A ( 4R, se ensaya a 3,2 atm y 117ºC en un reactor de flujo de pistón que contiene 10 g de catalizador y emplea una alimentación formada por 20 l/h de A y producto parcialmente convertido,

	Experimento
	1
	2
	3
	4

	CA,1 (entrada)
	0,100
	0,080
	0,060
	0,040

	CA,2    (salida)
	0,084
	0,070
	0,055
	0,038


Como la variación máxima de concentración respecto al valor medio es del 8% (1), podemos considerar que es un reactor diferencial:





v = (FA,1 -FA,2)/W = FA,0·(x / W

Como la densidad varía con la reacción, las concentraciones y las conversiones están relacionadas por la expresión:


x= (1-CA/CA0)/(1+(·CA/CA0), donde (=3 para A puro.

Basando la conversión para todas las experiencias en A puro a la temperatura y presión de los ensayos, tenemos:



CA0 = pA0/(T= 0,1 mol/l
FA0 = CA0·V0 = 2 mol/h

Representando v vs CA se obtiene una recta que pasa por el origen, lo que indica que la descomposición es de primer orden, con una pendiente: k= 96 l/h·kgc 








v = -dnA/Wdt= k·CA

	Experimento
	x1
	x2
	v, mol/h·kgc
	ĈA

	1
	0
	0,0455
	9,1
	0,092

	2
	0,0588
	0,0968
	7,6
	0,075

	3
	0,1429
	0,1698
	5,4
	0,0575

	4
	0,2727
	0,2897
	3,4
	0,039


Partiendo de la ecuación cinética encontrada y supuesto flujo de pistón, determinar la cantidad de catalizador necesario para una conversión del 35% en un reactor de lecho relleno con flujo de alimentación 2000 molA/h:



W = FA0 (dx/v = FA0 (dx/{kCA0(1-x)/(1+(·x)}= FA0/kCA0 {(1+()·ln(1-x)-1 - (·x} = 140 kg c
También puede realizarse el cálculo directamente a partir de las concentraciones de la tabla anterior, extrapolando e integrando gráficamente la ecuación de diseño para el flujo de pistón:
 W = FA0 (1/v·dx

En un reactor tubular se realiza la reacción catalítica en fase gaseosa A(R, con catalizador pulverulento y sin efectos difusionales externos, deduciéndose una constante cinética de 0,15 (kmolA/kgch)/(kmolA/m3). La densidad del sólido es de 1,2 g/cm3, y el caudal de circulación de 10 m3/h. La masa de catalizador necesaria para obtener una conversión del 90% en estas condiciones sería:


v= ki·CAg
     Wc/V0 = C0 ((x/v = -1/ki·ln(1-x)
Wc= -10/0,15·ln 0,10 = 153,5 kg
(polvo, perd.carga)
Si el reactor fuese muy ancho, y el coeficiente de transferencia externa 5·10-10 (kmolA/m2h)/(kmolA/m3), considerando que las partículas de polvo son esféricas con un diámetro de 0,01 mm, la masa sería ahora:


v= kg(CAg-CAs)
CAs = 0

S= -V0/kg·ln(1-x)= 4,6·1010 m2


Se= 4((dp/2)2/4/3·((dp/2)3(c = 6/dp(c = 500 m2/kg
Wc= S/Se = 92000 t

(menor (p, gran W)
Con un catalizador de 2 mm de diámetro, una difusividad efectiva de A de 2·10-6 m2/s, y en un reactor suficientemente estrecho como para que no influya la difusión externa:


Th= L(ki/De)½ = 2·10-3/6·(0,15·1200/7,2·10-3)½ = 0,053

( = tanh (mL)/mL= 0,999 ( 1

v= (·kiCAg
Wc= 153,5 kg





(bajos (p y W)
Efectuar los mismos cálculos para un reactor de mezcla perfecta, tipo lecho fluidizado, con partículas de 0,1 mm y coeficiente individual de transferencia externa 5·10-4 (kmolA/m2h)/(kmolA/m3) para el caso de fluidización no muy fuerte:


v= ki·CAg
      Wc/V0 = C0·x/v = 1/k·x/(1-x)
Wc= 10·0,90/(0,15·0,10) = 600 kg


v= kg·CAg
      S= V0/kg·x/(1-x)= 1,8·105 m2
Se= 6/dp(c = 50 m2/kg
Wc= S/Se = 3600 kg

(debido al mayor kg por el movimiento en lecho fluido)


Th= L(ki/De)½ = 0,053
( = tanh (mL)/mL ( 1
v= (·kiCAg
Wc= 600 kg

En un reactor de lecho fluidizado se realiza la reacción catalítica en fase gaseosa A(R, cuya constante cinética es 0,15 (kmolA/kgch)/(kmolA/m3) y la difusividad efectiva de A de 2·10-6 m2/s. El caudal de circulación es de 10 m3/h, y puede suponerse una mezcla perfecta en el lecho, formado por partículas sólidas con una densidad de 1,2 g/cm3. Calcular la masa de catalizador necesaria para obtener una conversión del 90% en los siguientes casos:
a) Fluidización fuerte, con partículas esféricas de 2 mm de diámetro, donde no llega a afectar la difusión en la película gaseosa (el control es en el catalizador sólido)

Th= L(ki/De)½ = 2·10-3/6·(0,15·1200/7,2·10-3)½ = 0,053
( = tanh (mL)/mL= 0,999 ( 1

v= (·kiCAg 
      Mc/V0 = C0·x/v = 1/k·x/(1-x)
Mc= 10·0,90/(0,15·0,10) = 600 kg
b) Fluidización suave, donde el control es en la película, con partículas de diámetro 0,1 mm y coeficiente de transferencia másica externa  5·10-4 (kmolA/m2h)/(kmolA/m3).  

v= kg·CAg
S= V0/kg·x/(1-x)= 1,8·105 m2


Se= 4((dp/2)2/4/3·((dp/2)3(c = 6/dp(c = 50 m2/kg

M= S/Se = 3600 kg
 Reacciones con partículas sólidas no catalíticas
Una alimentación sólida se descarga continuamente sobre una parrilla móvil formada por una capa delgada que se desplaza en corriente cruzada con un reactivo gaseoso. Para las condiciones de operación ensayadas, el tiempo necesario para la conversión completa de los tres tamaños de partícula de la alimentación son:

	Fracción de partículas en la alimentación, Fi/F
	Partículas esféricas, radio Ri (()
	(, min

	30%

40%

30%
	 50

100

200
	 5

10

20


Calcular la conversión de los sólidos para un tiempo de residencia en el reactor de 8 min.

Podemos considerar que los sólidos se desplazan en flujo de pistón con t=8min, y que la composición del gas es uniforme.

En esta caso, la etapa química es la controlante, ya que los tiempos para alcanzar la misma conversión son proporcionales a los tamaños de partículas (constantes),


	Etapa controlante
	t  (  RN

	Difusión en la película (N disminuye con Re)

Difusión a través de las cenizas

Reacción química
	N= 1 (1,5 a 2,5)
N= 2

N= 1


Por tanto, las características de la conversión-tiempo para cada tamaño vendrán dadas por la ecuación correspondiente a una esfera:





XB = 1 - (1-t/()3
(ec.12-23)
y para la alimentación mixta:
1-XB = ([1-XB(Ri)]·Fi/F = (1-8/10)3 ·0,4 + (1-8/20)3 ·0,3 = 0,068

obsérvese que las partículas más pequeñas están totalmente convertidas y no contribuyen al sumatorio de la ecuación; la fracción convertida de sólidos es XB = 93,2%.

Calcular el tiempo para quemar completamente partículas de grafito (Ro= 5 mm, (B= 2,2 g/cm3) y la conversión que se alcanzaría al cabo de unos 15 minutos en una corriente de aire a 900ºC. Puede suponerse que para la elevada velocidad de gas utilizada la difusión en la película no supone resistencia alguna al transporte ni a la reacción, con ks = 20 cm/s).


O2 + b C ( CO2

( = (B·Ro/(b·ks·CAg) = 34,7 min
(ec.12-22, esferas decrecientes)




(B = 2,2/12= 0,183 molC/cm3




Ro= 0,5 cm





b= 1 molC/molO2




ks = 1200 cm/min





CAg = Xip/(T= 0,21/82(900+273)= 2,2·10-6 molO2/cm3


XB = 1 - (1-t/()3 = 1 - (1-15/34,7)3 = 0,818  (( 82%)

 Procesos fluido-fluido y sistemas con tres fases
El ácido acético puede obtenerse por oxidación de acetaldehído con aire, a 65ºC y 10 atm, en un reactor de soplado con una alimentación líquida de AcHO en AcH al 15% para facilitar la operación isotérmica.



CH3CHO (l) + ½ O2 (g)  (  CH3CO2H (l)

El modelo cinético para la oxidación catalítica del acetaldehído en presencia de acetato de manganeso resulta ser: 



v (kgA/kglmin) = 3020·e-1990/T·CA·XO







       k(65ºC)=8,38 min-1




CA: concentración de aldehído en el líquido




XO: fracción molar de oxígeno en el gas

Con una conversión del 90% la selectividad resulta ser del 94%, y el efluente se trata en dos columnas de destilación y una de extracción donde se separan el producto con un 99,6% de pureza de los subproductos y reciclos, según el diagrama adjunto. Realizar los balances de materia del proceso y estimar el volumen de reactor necesario para una producción de 30 kt/año del ácido acético glaciar.

	                                   (CO2,H2O,O2,N2)         AcMe

                                                                                      AcBu-H2O

         R1                                          AcHO



AcHO          T                 E

N
                                                                                                 AcH

             R2                                                                                           P

                                                                             AcH

                         aire                                                             AcBu


P= 30000 t/año = 3425 kg/h de AcH (99,6%)

N= (3425·0,996/0,94)·44/60 = 2661 kg/h de AcHO

R1= 3425·0,996/(0,90·0,94)·44/60 - N = 296 kg/h de AcHO

R2= (N+R1)·85/15 = 16756 kg/h de AcH

T= N+R1+R2 = 19713 kg/h de AcHO(d:0,78)-AcH(d:1,05)

dT= 1/(0,15/0,78+0,85/1,05)= 1,00 kg/l (se suponen volúmenes aditivos)

Dada la cinética empírica, el diseño puede abordarse como una reacción gas-líquido pseudohomogénea, con geometría del reactor tubular e inyección gaseosa del que puede esperarse un comportamiento entre los casos límite de flujo de pistón y mezcla completa:








(p = CAo ((x/v = -ln(1-x)/kT·0,21 = 1,31 min

(m = CAox/v = x/{kT(1-x)·0,21} = 5,12 min

El volumen de líquido en el reactor viene dado por:

V= (·T/dT  

Vp = 0,43 m3
Vm = 1,68 m3  (mejor aproximación por la turbulencia y margen de diseño)

Según el exceso de aire utilizado y sus condiciones de presión y temperatura en el reactor, pueden estimarse el volumen de gas así como las dimensiones y forma del reactor (e.g. proyecto con un `air-lift´).

Referencias:
 T5cep1993 (Diseño de reactores airlift), C3rs5 (probl. optimización Ing.Proc.Químicos)















































































































� EMBED Word.Picture.8  ���
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Módulo de Weisz:


 mL( 0,4     We( 0,15


 mL ( 4       We (  4











Cuando se forma ceniza, la resistencia a la difusión externa suele ser mucho menor y puede despreciarse












































� Dimensionamiento de reactores catalíticos de lecho fijo, Chem.Eng.Prog. 89(6),31
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