DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES
CUAUTITLAN

ANALISIS DE LA INGENIERIA DE REACTORES
UTILIZANDO UN SIMULADOR DE PROCESOS

T E S | S

QUE PARA OBTENER EL TITULO DE

INGENIERIA QUIMICA
P R E S E N T A
PAULA ALVAREZ FERNANDEZ

ASESOR: M. EN C. LUIS CEDERO CAERO

!
CUAUTITLAN IZCALLI, EDO. DE MEX. {x

TESIS CON v
FALLA DE QRIGEN

| 243-
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA

1998,

|
|
|



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



PAG/NH 1N

@\/&W@Ew\é%\%



[ A
v L

» ot . e
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN
UNIDAD D 1A ADMINISTRACION ESCOLAR
DEPARTAMENTO DE EXAMENES PROFESIONALES

VHIVERADAD NACIOMAL
AvPrera 18
Mrgeo

ASUNTO: VOTOS AI’RO,B{A"I";_ORIOS

DR, JUAN ANTONIO MONTARAZ CRESFO
DIRECTOR DE LA TES CUAUTITLAN
PRESENTLE

ATN: Q. Ma. del Carmen Garcia Mijares
Jefe del Departamento de Exdmenes
Profesionales de la FES Cuautitfan

Con base ¢n ¢l art. 28 del Reglamento General de Eximenes, nos permitimos comunicar a usted
que revisamos la TESIS: -

Anjlisis de la Ingenieria de Reactores utilizando un
Simuladot de Procesos

que presenta 13 pasante:_Alvarez Ferndndez Paula
con numero de cuenta; 9452106-5 para obtener ¢l TITULO de

Ingeniera Quimiea -

Censiderande que dicha tesis reane los requisiloS necesarios para ser discutida en ¢l EXAMEN
PROFESIONAL correspondiente, otorgames nuestro YOTO APROBATORIO

ATENTAMENTE. . .
"POR ML RAZA HABLARA EL ESPIRITU"
Cusulittan lzealli, Cdo. de Méx., a 18 de_novlembre de 199 8

PRESIDENTE [.¢j. Alvaro Leo Ramirez

VOCAL M. en €, Ellgle Pastor Rivern Martinexn -\’%/
SECRETARIO M. en €. Luis Cedefio Caern j%%

v o
PRINER SUPLENTE M. en . Ricarde P. Hernindez Gavcia /5/ /

SEGUNDO SUPLENTE §ea suemi Redtifiez Romw/:S"‘”"/j?""(/

4




DEDICATORIAS:

A Dios, por darme la vida, por darme la oportunidad de venir a trabajar a su
vifia; ésta es s6lo una parte Sefior, de la cosecha de lo que he sembrado a tu servicio,

A Mi Madre, Ma. Santisima de Guadalupe, que ha orado a Nuestro Seifior
para que encontrara el camino y me permitié terminar y cooperar asi para un mundo
mejor.

A todos los amigos de Dios, que me han ercaminado con sus propias manos
hacia esta meta de mi vida, han sido mis consejeros y protectores.

A mis padres, que con sus desvelos y sus sacrificios me han ayudado para
poder escalar este peldafio; especialmente a ustedes por confiar y creer en mi,
aunque no he sido la hija que ustedes merecen...

A ti mam3, que me ensefiaste la responsabilidad y la dedicacidn y has vivido
paso a paso junto a mi, las penas, desvelos y alegrias de mi carrera, y a quien debo
en gran parte el haber llegado hasta aqui.

A mi pap4, por haberme ensefiado con tu ejemplo, la necesidad del trabajo y
de la constancia, v que todo lo importante en la vida cuesta, pero vale la pena luchar
por conseguirlo.

A mi profesora, Ma. Irene Negrete Gémez, por ensefiarme tantas cosas, ser
como una madre para mi en mi etapa dificil de nifia a adolescente: seré, gracias a sus
consejos una profesionisia comprometida y una mujer 4til a mi sociedad.

A mi directora Ma. Teresita Malagon v Escamilla, por su temple, su caracter
y su dedicacion para hacer de mi un barro 1ttil para el Escultor...

A los sacerdotes del Colegio Salesiano, por ensefiarme a amar a Cristo y a
amar a Maria Auxiliadora: gracias a ustedes trataré de vivir en mi vida profesional
con los valores del Evangelio.

A mis maestros de la Universidad, que compartieron conocimientos y mis
compaifieros, con paciencia , profesionalismo y capacidad.

A mi asesor, el M. En C. Luis Cedefio Caero, por sus ensefianzas, su apoyo

para poder continuar con mi titulacién y su calidad humana.



A mis compafieros, en especial a Redolfo Zanella, con quien comparti como
con nadie los avances en esta carrera, nuestros esfuerzos, dificultades v logros.
Nunca cambies.

A todos mis compafieros y amigos, coll quienes vivi experiencias agradables
y con quienes la Universidad fue una etapa inolvidable para nosotros.

A mis pequetios y grandes amores, que me han apoyado y dado su carifio, su
COMPpIension y su consejo.

A todos ustedes.

(Gracias.



RECONOCIMIENTOS:

Al maestro Ricardo Paramount Hernandez por facilitarme el uso del

programa simulador Aspen Plus.

A la Seccién de Quimica Analitica, en especial a la Maestra Ma. Guadalupe
Pérez Caballero por facilitarme el uso de la Red del Proyecto PAPIME.

A todos los maestros Sinodales en este proyecto de tesis, por darse tiempo

para revisarlo, corregirto y dar su falle.
A quienes, de una u otra manera colaboraron para el logro de este trabajo.

QGracias.

il



INDICE
CAPITULO I 1
L1 INTRODUCCION AL ESTUDIO DE LA INGENIERIA DE
REACTORES
1.2 OBJETIVOS.

(]

F S

1.3 GENERALIDADES 4
a)Reacciones homogéneas 5
1)Determinaciéon de una ecuacion cinética
particular 6
b)Reacciones heterogéneas 7
i) Determinacion de una ecuacién cinética 7
_ particular
CAPITULOII
II.1 FUNDAMENTO DEL DISENOQ DE REACTORES 12
CAPITULO 111 24
I11.1 INTRODUCCION A LA SIMULACION DE PROCESOS 25
1.2 DESCRIPCION DE LOS SIMULADORES DE PROCESOS 25
HL3I ESTRATEGIA MODULAR SECUENCIAL 17

I11.4 MANEJO DE REACTORES DEL SIMULADOR DE PROCESOS 29
ASPEN PLUS

CAPITULO IV

IV.1 DESARROLLO DE UN EJEMPLO ILUSTRATIVO DEL 45
MANEJO DE REACTORES IDEALES (FORMA MANUAL)

CAPITULO YV

V.1 DESARROLLO DEL EJEMPLO ILUSTRATIVO DEL MANEJO 97
DE REACTORES IDEALES UTILIZANDO EL SIMULADOR DE
PROCESOS ASPEN PLUS.

-VARIABLES MANEJADAS EN CADA MODULO UTILIZADO POR

EL ASPEN PLUS

-PARAMETROS UTILIZADOS EN CADA MODULO 98
-CARACTERIZACION DEL SIMULADOR DE PROCESOS 101
a)Reaccion de formacion del HI en fase gaseosa a partirde H, v [, 103
b)Reaccion de descomposicion en fase gaseosa del Bromuro de etilo 106

107
-EJEMPLOS ILUSTRATIVOS PARA LA REACCION DE FORMACION 110
DEL TRIOXIDO DE AZUFRE A PARTIR DE DIOXIDO DE AZUFRE Y
OXIGENO EN FASE GASEOSA HOMOGENEA
-EJEMPLOS DE LA REACCION HETEROGENEA(FORMA MANUAL) 122
-EJEMPLOS DE LA REACCION HETERQGENEA (ASPEN PLUS) 135



CAPITULO VI

V1.1 ANALISIS DE RESULTADOS

V1.2 JUSTIFICACION DE LOS RESULTADOS TEORICOS Y LOS
EXPERIMENTALES

V1.3 CONCLUSIONES

ANEXOS

1.ANALISIS DE DATOS EXPERIMENTALES

2.ANALISIS ESTADISTICO DE DATOS EXPERIMENTALES
3.DESARROLLO DE UN PROCESO REACCION-SEPARACION
PARA LA HIDROLISIS DEL ANHIDRIDO ACETICO.
4.DESARROLLO DE UNA REACCION HETEROGENEA ENTRE
DIOXIDO DE AZUFRE Y AGUA PARA DAR ACIDO SULFURICO
EN UN REACTOR DE LECHO DE GOTEO, UTILIZANDO EL
ASPEN PLUS

REFERENCIAS

138

144
152

154
155

156

168

170

186



SECCION DE NOMENCLATURA

k=Constante de velocidad de reaccion (cantidad de materia/volumen x
tiempo)/(concentracion)”

n= orden de reaccion

T=temperatura

V= volumen del reactor

F= Fluyjo de alimentacién en kmoles/hr (molar)

X,= Conversién fraccional global en funcion del reactivo limitante
R,= Velocidad de reaccion {cantidad de materua/volumen x tiempo)
C= concentracion (Molaridad)

1= Tiempo de residencia del reactor {tiempo)

Q= Flujo volumétrico (o Cantidad de calor) {(volumen /tiempo) (Btu/hr) o (cal/s)
N= numero de reacciones

AH= Cambio de entalpia de reaccién

R= Constante Universal de los gases

K= constante de equilibrio

P= Presion (atm)

3= Signo diferencial

A= Pendiente de la linea de operacion adiabatica

C,= Capacidad caloriftca a presion constante

POT= Perfil dptimo de temperaturas

V o Q= Flujo volumétrico

o= infinito

R= Velocidad de recirculacion

r=Velocidad de reaccidn como variable a especificar

y= fraccién mol de la fase gaseosa {adimensional)

m= flujo mésico

W= Peso de catalizador

vi



p= densidad

x= Conversion experimental

n= numero de datos (en anélisis estadistico)

2= Sumatoria

s= desviacion estandar

a= ordenada al origen

b= pendiente

r=coeficiente de regresion lineal -
5= Desviacién estandar global

P= Probabilidad

o= Confianza

t=t de student

Y= Variable dependiente

S,= Desviacidn del coeficiente de regresion lineal
f.=Pendiente

H= Hipotesis

D= diferencias

B= Coeficiente del plano

8,x1= Error estandar de regresion miltiple

u= Media de la variable de tratamiento o bloque

F= En analisis estadistico variable de estimacidn de andlisis de varianza

A= factor preexponencial {unidades de la constante de velocidad de reaccion)

&= espesor de la pelicula

= viscosidad del liquido

R= radio de la particula

0= angulo del anillo

p= En el anexo correspondiente a la reaccion que involucra al catalizador en esferas,
angulo de llgnado

7= angulo entre hileras

g,= Fraccidén hueca

vit



g= Constante de gravedad

N= en el anexo correspondiente a la reaccidn con catalizador en esferas, nimero de
particulas.

D= Difusividad

L= Carga de liquido

H= Altura de la columna

G= Masa-velocidad

a=area de seccion transversal de torre por unidad de volumen

LHSV=(Liquid Hourly Space Velocity) Espacio-velocidad para reacciones de gases
y aceites derivados del petrdleo. Se basa en la alimentacion en forma liquida de la
mezcla reactiva. Es el nimero de volamenes de la alimentacién liquida de acete
crudo en condiciones de presion y temperatura, que puede tratarse en una hora,
medidos en volimenes de reactor. [=]tiempo ’

WHSV= Weight Hourly Space Velocity. Es espacio-velocidad para reacciones de
gases y aceites derivados del petréleo, basada en el peso de! catalizador.

[=lkgmol A/hr (kg/kmol AY/(kg de catalizador)
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Subindices:
A=Reactivo limitante
min.= minimo
mMAax.=maximo
b= Referente al coeficiente de regresion
c=Critico
p=presion
o=inicial
en.=entrada
i=iniciai
=final
sal. Salida
n= numere de etapa
1,2= Valores a diferentes condiciones
A,B,C= Tratamientos
T,, T,,T,= Bloques
80, 80,, O,, N;= Componentes
s=Salida
r=reaccidn

b= Coeficiente estequiométrico {Anexo 4)



CAPITULO1

.1 INTRODUCCION AL ESTUDIO DE LA INGENIERIA DE REACTORES
1.2 OBJETIVOS.
1.3 GENERALIDADES
a)Reacciones homogéneas
i)Determinacion de una ecuacion cinética particular
b)Reacciones heterogéneas

1)Determinacién de una ecuacién cinética particular



1.1 INTRODUCCION AL ESTUDIO DE LA INGENIERIA DE
REACTORES

El presente trabajo estd basado en el desarrollo de los cursos de Ingenieria
de Reactores. Se parte de los fundamentos necesarios para entender las
caracteristicas principales de una reaccion, los tipos que comprende y los
alternativas a escoger para llevarla a cabo, siguiendo con las caracteristicas de un
sistema reactor, los tipos de dispositivos que pueden utilizarse y la diversidad de
condiciones de operacién de los mismos, tomando en cuenta los recursos con los
que se cuenta para llevarla a cabo. Al llegar al desarrollo de problemas especificos
se plantea la necesidad real de mejorar tanto la precision come la calidad de los
resultados esperados de una reaccién especifica, por lo que se hace uso de un
programa simulador de procesos que permita establecer una amplia gama de
condiciones operativas, con una precision adecuada, con varios métodos a
seleccionar y con un tiempo menor al requerido si se realiza el mismo trabajo en la
forma convencional.

Esta necesidad surge debido a al gran variedad de sistemas reactivos, asi
como de cinéticas de reaccién posibles, lo cual lleva a la necesidad de mis y
mejores métodos para la resoiucidon de las ecuaciones involucradas en la
determinacion de condiciones de operacién de un sistema real.

La simulacién de un proceso nos llevard a un conjunto de resultados que
pueden o no ser diferentes a los resultados experimentales o a los calculos teéricos.
Esa diferencia puede depender de varios factores, entre ellos, las ecuaciones de
balance de materia v energia, la precisién con la que se realizan los calculos o los

métodos analiticos que utiliza el simulador para la convergencia de la solucién de



las ecuaciones diferenciales que representan el sistema. Por lo tanto, es necesario
encontrar las fuentes de variacidn, realizando un analisis de los procesos quimicos
por medio de esta herramienta computacional, favoreciendo la minimizacion de
tiempo y errores v la optimizacidn de condiciones para los proceses desarroilados,
Al encontrar las fuentes de variacién pueden hacerse los procesos quimicos
mas eficientes, va que el sistema reactor influye sobre la economia del proceso al
determinar el tamafio de las unidades necesarias y al fijar la distribucién de
productos. y una adecuada seleccion del mismo permite reducir los costos de equipo
y operacidn, dar seguridad, estabilidad y flexibilidad a ia operacion y planca a
futuro la vida ﬁtil de los dispositivos de reaccion quimica y la capacidad del sistema
reactor para adaptarse a diferentes condiciones de operacion y/o nuevoes procesos.
Para llegar al cumplimiento de la meta de este trabajo, es necesario el
conocimiento de las caracteristicas y tipos de programas simuladores, para
determinar el campo de accidn y caracterizar el programa que, en esie caso se esta
utilizando. Por lo tanto, se parte de la presentacion del simulador ASPEN PLUS
como programa de computadera digital que realiza balances de materia y energia vy
proporciona informacion suficiente para el desarrollo de la ingenieria basica,

estableci¢ndose el tipo de estrategia general para la obtencién de dicha informacidn,

centrandose en el estudio de reactores quimicos.



1.2 OBJETIVOS:

Los objetivos que se pretenden alcanzar son:

-Estudiar un sistema reactivo a diferentes condiciones de operacidn, a fin de
definir su dependencia mutua.

-Establecer una metodologia de estudio utilizando el simulador de procesos
ASPEN PLUS para estudiar diversos sistemas reactivos.

-Establecer las diferencias entre los resultados obtenidos tedricamente y los
resultados obtenidos utilizando ASPEN PLUS vy evidenciar las ventajas de la
utilizacién del simulador de procesos .

-Analizar un sistema de reaccién que involucra equipo de separacion
adicional como una aplicacién del uso del programa simulador.

.3 GENERALIDADES.

Los procesos quimicos industriales se han de proyectar para obtener
econémicamente un determinado producto, a partir de diferentes materias primas,
que se someten a etapas diferentes de tratamiento, Las materias primas se someten
primero a una serie de etapas de tratamiento fisico para ponerlas en la forma en que
puedan reaccionar quimicamente, y a continuacién pasan al reactor. Los productos
de reaccidn han de someterse después a nuevos tratamientos fisicos (separaciones,
purificaciones, etc.) para obtener el producto deseado.

El disefio de los aparatos empleados en las etapas de tratamiento fisico, s¢
estudia en las operaciones bdsicas de la Ingenieria Quimica, mientras que para los
equipos donde ocurren las transformaciones quimicas, es necesaric conocer la
cinética de la reaccion para hacer un disefio satisfactorio de! aparato en el que ésta
ha de efectuarse a escala, en el reactor. Si la reaccién es suficientemente rapida para
que el sistema alcance practicamente el equilibrio, el disefio es muy sencillo ya que
no es neccesaria la informacién cinética vy resulta suficiente la informacién
termodinamica.

La cinética quimica no estd relacionada con los procesos fisicos, sino
solamente con la velocidad de transformacion de 4tomos y moléculas de una forma
estructural a otra, y trata principalmente del estudio de la velocidad de reaccién,

considerando todos los factores que influyen sobre ella y explicando la causa de la



magnitud de esa velocidad de reaccién.

En la tabla | se presenta una clasificacién de las reacciones quimicas

empleada en el disefic de reactores. Esta tabla esta basada en reacciones cataliticas,

no cataliticas, homogéneas y heterogéneas v en ella se presentan ejemplos de dichas

reacciones.

Reacciones Quimicas No Catalizadas Catalizadas
Homogéneas La mayor parte de las La mayor parte de
teacciones en fase gaseosa las reacciones en
fase liquida
Reacciones rapidas tales Reacciones en
como ia combustion de una sisternas
llama coloidales.
Reacciones con
enzimas
microbiologicas
Heterogéneas Combustion del carbén Siatesis del
amoniaco

Tostacion de minerales

Oxidacion del
amoniaco para
dar 4cido nitrico

Ataque de salidos por
acidos

Cracking del
petroleo

{

Absorcion gas-liquido con
reaccion

Oxidacion de SO,
a 803

Reduccion de minerales de
hierro a hierro v acero

Tabla 1. Clasificacién de las reacciones quimicas empleada en el disefio de

a) Reacciones homogéneas

reactores

En las reacciones homogéneas todas las sustancias reaccionantes se

encuentran en una sola fase: gaseosa, liquida o sélida. Si la reaccion esta catalizada,

¢l catalizador también ha de estar presente en la misma fase.

En los sistemas homogéneos se emplea la velocidad de reaccidn casi

exclusivamente como la medida intensiva basada en la unidad de volumen de fluido

reaccionante.

El transcurso de este tipo de reaccienes depende de la composicién de las

sustancias en la fase considerada, asi como de la temperatura y presion del sistema.



No deben influir sobre la velocidad de las reacciones homogéneas: la forma del
recipiente, las propiedades de las superficies de los sélidos en contacto con la fase, y
las caracteristicas difusionales del fluido.

i)Determinacion de una ecuacion cinética particular

Una ecuacion cinética caracteriza a la velocidad de reaccién y su forma pude
provenir de resultados experimentales, de consideraciones (edricas, o ser
simplemente el resultado de un procedimiento empirico de ajuste de curvas. El valor
de los coeficientes cinéticos de la ecuacion, solamente pueden determinarse por via
experimental ya que resultan en la mayoria de los casos.

La determinacion de la ecuacion cinética suele realizarse, generalmente.
mediante un procedimiento en dos etapas: primero se determina la variacién de la
velocidad con la concentracion a temperatura constante, y después la variacion de
los coeficientes cinéticos con la temperatura.

La determinacion de la extension de la reaccién para diversos tiempos,
puede seguirse por varios caminos, por ejemplo:
1.Siguiendo la marcha de la concentracion de un determinado componente.

2. Siguiendo la variacién de alguna propiedad fisica del fluido, tal como la
conductividad

eléctrica o el indice de refraccion.

3. Siguiendo la variacién de la presion total, en un sistema a volumen constante.

4. Siguiendo la variacion del volumen, en un sistema a presion constante.

Para analizar los datos cinéticos se emplean dos métodos: el integral y el
diferencial. En e método integral seleccionamos una forma de ecuacion cinetica.
Una vez integrada esta ecuacion, S¢ cortobora si el modelo propuesto es
satisfactorio. En el método diferencial se realiza directamente el ajuste de la

expresion cinética a los datos, sin integracién alguna.



b} Reacciones heterogéneas

En los sistemas heterogéneos, ademas de los factores que normalmente han
de tenerse en cuenta en los sistemas homogéneos, se han de considerar otros dos
factores:
1. Complejidad de la ecuacidén cinética, Habrian de incluirse los términos
correspondientes al transporte de matenia, ademds de las ecuaciones cindticas
quimicas usuales de las reacciones heterogéneas, que normalmente son mas
complejas que una ley de potencia.
2. Modelos de contacto en |os sistemas de dos fases, Como los modelos ideales de
flujo para el fluido reaccionante se encuentran: el flujo en piston y el flujo en
mezcla completa.
i)Determinacién de una ecuacién cinética particular

Como la ecuacion cinética para una reaccién heterogénea ha de tener en
cuenta, en general mas de un proceso se ha de incorporar en una expresién cinética
global los distintos procesos que implican tanto etapas de transporte fisico, como
etapas de reaccién. Si los diferentes caminos paralelos son independientes entre si.
la velocidad total serd simplemente la suma de todas las velocidades individuales. Si
el cambio global requiere que se efectilen sucesivamente un determinado nimero de
etapas, en ¢l estado estacionario todas las etapas transcurrirdn a la misma velocidad.

En los sisternas heterogéneos normalmenie las diferentes resistencias a la
reaccidn estan en serie, en otros sistemas, como por ejemplo en las reacciones
catalizadas por s¢lidos existen relaciones mas complejas en serie-paralelo.
Algunas observaciones en la determinacion de [a ecuacion cinética son:
1.Cuando han de compararse o combinarse velocidades es necesario definirias con
respecto a la misma base.
2.Cuando hemos de combinar las velocidades generalmente no se conocen las
concentraciones o composiciones de las sustancias en las interfases, por lo que
debemos expresar la velocidad en funcién de la diferencia global de
concentraciones. Si no son lineales todas las relaciones funcionales, la expresion
resultante puede ser muy compleja.

3. Cuando una de las etapas (transporte de materia o reaccion quimica) presenta la



mayor contribucion a la resistencia global, debido a la variacién en la velocidad y a
la variacién en la temperatura, la etapa mas lenta es la etapa controlante de la
velocidad y puede considerarse que es la inica que influye sobre la misma.

QOtra alternativa consiste en substituir la curva concentracién-velocidad por
un recta aproximada y después combinarla con los otros términos de la velocidad.
Para efectuar la simplificacion se desarrolla en serie de Taylor a la expresion de la
velocidad no lineal y se toman solamente fos términos lineales. Las ecuaciones de
disefio para estos modelos de flujo ideal pueden deducirse sin gran dificultad; sin
embargo, cuandoe e! flujo real se desvia mucho del ideal, podemos desarrollar
modelos que se ajusten lo mas posible al flujo real, o deducir el funcionamiento con
modelos ideales que abarquen el flujo real.

En las reacciones en fase gaseosa catalizadas por sélidos, la presencia de la
superficie catalitica en las proximidades de las moléculas de un gas reactivo cs
primordial para que se efectie la reaccién.

En la deduccion de las expresiones de velocidad para reacciones cataliticas
han de tenerse en cuenta los distintos procesos que pueden ofrecer resistencia a la
reaccion.

Para una sola particula de catalizador poroso, podemos representar estos procesos
del modo siguiente:

1. Resistencia a la transferencia de masa a través de la pelicula gaseosa.

2. Resistencia « la transferencia de masa a iravés de los poros.

3. Adsorcion de cuando menos un reactive en la superficie catalitica

4. Reaccion superficial

5. Resistencia a la difusion de los productos en los poros.

6. Resistencia a la transferencia de masa a través de la pelicula gaseosa para los
productos.

7. Resistencia a la transferencia de calor.

En el desarrollo de teorias, hay una que supone que la reaccion tiene lugar en
centros activos de la superficie del catalizador, y se admite que se presentan

sucesivamente las tres etapas siguientes en la superficie:



Etapa 1. Se adsorbe una molécula en la superficie y queda adsorbida en €l centro
activo.
Etapa 2. La molécula adsorbida reacciona con otra molécula situada en un lugar
adyacente, con una procedente de la corrienie gaseosa, o simplemente se
descompone en dicho lugar,
Etapa 3. Los productos se desorben, con lo cual el centro activo queda libre.

Por otra parte se supone que existe un equilibrio entre toda la cantidad de
especies en la fase fluida y los reactivos adsorbidos.

Para saber cudndo ha de considerarse la resistencia de la pelicula de
cualquier tipo puede hacerse de muchas maneras:
1. Efectuando experiencias para ver si la conversién veria al modificar la velocidad
del gas, cuanda permanece constante el tiempo espacial. Para ello podemos utilizar
cantidades diferentes de catalizadores en los reactores integrales y diferenciales,
2. Disponiendo de datos de temperatura y coeficientes de transferencia de masa, se
puede calcular si es importante la resistencia de la pelicula a la transmision del calor
y sl es importante la resistencia de la pelicula al transporte de materia, comparando
el coeficiente cinético de primer orden observado basado en el volumen de la
particula, con el coeficiente de transporte de materia para este tipo de flujo.
3. Si la velocidad de reaccion aumenta cuando se modifica la temperatura, el primer
tipo de resistencia de la pelicula que influye sobre ia velocidad es el de transmision
de calor

En el disefio de reactores ha de tenerse bien claro el tipo de reacciones que se
han de llevar a cabo. Es decir, si son reacciones simples o miiltiples (¢stas ultimas
pueden set en serie, paralelo o serie-paraleio) ¢ si las reacciones son elementales o
no elementales. Esto hard mas fécil la tarea de seleccionar el mejor tipo de contacto
y las condiciones de operacién requeridas, asi como controlar el o los productos a
obtener.

En la mayoria de las ocasiones es comuin encontrar reacciones no
elementales, puesto que no siempre corresponden los ordenes de reaccidn de la
ecuacién cinética con los coeficientes estequiométricos. Estas reacciones se

explican bajo la suposicién de que lo observado es el efecto global de una secuencia



de reacciones elementales; y por o tanto es posible simplificar un poco el esquema
de reaccion.

Dado que la cinética quimica considera el equilibrio termodinamico como un
estado estacionario dinimico y no como una situacion estatica, el equilibrio puede
estudiarse desde ¢l punto de vista termodinamico, donde el sistema se analiza como
un sistemna en equilibrio con sus alrededores, y en forma mas importante, desde el
punto de vista cinético pues es mas facil estudiar las velocidades directas e inversas
de todas las reacciones involucradas.

La dependencia de la velocidad de reaccién con la concentracién de las
especies quimicas se ve representada en el orden de reaccion, cl cual es diferente a
la molecularidad, solo coinciden ambas en el caso de reacciones elementales.
Asimismo, el orden no necesariamente es un nimero entero, mientras que la
molecularidad de una reaccion ha de expresarse por un nimero entero,

La ecuacion cinética depende no solamente de las concentraciones de las
especies (es decir la composicién), sino también de la temperatura. Por lo tanto, la
velocidad sera funcién de la temperatura y de la composicidn.

El efecto de la temperatura se ve refigjado en la constante de velocidad de
reaccion, la cual es una funcién de la energia de activacién. La temperatura también
influye sobre la constante de equilibrio, y este efecto es bastante importante en
reacciones elementales reversibles donde su efecto determina la direccion de un
equilibrio y la espontaneidad de una reaccidn. Por lo tanto la ecuacion de Arrhenius
y la de Van't Hoff expresan estos efectos, respectivamente. Para seleccionar una
temperatura adecuada ¢s necesario involucrar una representacion de In del
coeficiente cinético frente a 1/T a fin de que pueda seleccionarse una temperatura
adecuada para el desarrollo de la reaccion, y que la direccion del equilibrio se
desplace hacia la reaccién directa o inversa segin se desee la distribucién de
productos

Las conclusiones termodinamicas de las caracteristicas de la variacion de las
condiciones de reaccién y de equilibric se presentan en forma resumida a

continuacién:
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1) La constante de equilibrio termodinamica no depende de la presion del
sistema, de la presencia o ausencia de inertes, ni de la cinética de la reaccién, sélo
depende de la temperatura del sistema.

2) Aunque no depende de la presion o presencia de inertes, la concentracion
de equilibrio de las sustancias y la conversién de equilibric de los reactores pueden
depender de estas variables, para reacciones en fase gaseosa

3) Al aumentar la temperatura, el valor de la constante de equilibrio aumenta
para las reacciones endotérmicas y disminuye para las exotérmicas.

4) Al aumentar la presion en las reacciones en fase gaseosa, con coeficientc
estequiométrico global (#moles totales de productos - #moles totales de reactivos)
diferente de 0, la conversién puede verss incrementada cuando el coeficiente
estequiomeétrico es negativo y disminuye cuando el coeficiente es positivo.

5) Para todas las reacciones la disminucién de inertes actia del mismo modo

que un aumento de presion en las reacciones en fase gaseosa. (ref. 1, 2, 3)
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CAPITULO It

11.1 FUNDAMENTO DEL DISENO DE REACTORES
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Al disefiar un reactor se deben considerar los siguientes factores: tipo y
tamaifo necesario, caracteristicas del intercambio de energia con los
alrededores y condiciones de operacion (temperatura, presion, composicion y
velocidades de flujo).

Un andlisis de costos es necesario para determinar el disefio mas provechoso,
y éste debe considerar materiales de construccién, corrosion, requerimientos de
agua y energia y mantenimiento.

Para lograr un maximo de utilidades es necesario determinar la
instrumentacién y los métodos de control para una operacién éptima.

El disefio éptimo depende también, indirectamente, de las estimaciones de
las con- diciones del mercado, ( relaciones precio-volumen de los reactores y
productos). En consecuencia, en el disefio mas adecuado ha de considerarse la
economia global del proceso.

En el diseiio de un reactor quimico se ha de responder a dos preguntas principales:
1. Cambios esperados
2. Rapidez con la que tendrdn lugar.

La primera cuestion concierne a la termodindmica y la segunda a los
diferentes procesos de velocidad. La termodindmica suministra dos fuentes
importantes de informacion necesarias para el disefio: el calor desprendido o
absorbido durante la reaccion y la extension maxima posible de la misma.
Clasificacion de los Reactores

Los reactores quimicos pueden tener una gran variedad de tamafos, formas y
condiciones de operacién. Uno de los més comunes es el pequeiio matraz o vaso que
se usa en el laboratorio quimico para las reacciones en fase liquida. En el vaso de
laboratorio se agrega una carga de reactivos que se lleva a la temperatura de
reaccién, se mantiene en estas condiciones por un determinado lapso de tiempo, vy
después se extrae ¢l producto de la reaccion. Este reactor por lotes o intermitente se
caracteriza por la variacion en el grado de reaccién y en las propiedades de la

mezcla reaccionante con el transcurso del tiempo.
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En un reactor que opera en forma continua con un flujo estable tanto de
entrada de reactivos como de salida de productos, el grado de reaccion puede variar

con respecto a la posicion en el reactor, pero ne en funcién del tiempo.

Otra de las clasificaciones se refiere a la forma. Si el recipiente de
laboratorio esta equipado con un agitador eficiente, 1a composicion y 1a temperatura
de la masa reaccionante tenderan a ser iguales en todas las zonas del reactor. Un
recipiente en el cual existe uniformidad de propiedades recibe el nombre del reactor
de tanque agitado (o con buen mezclado). Si no e;(iste mezclado en la direccion del
flujo en el recipiente cilindrico esto constituye un flujo ideal. En este caso, la masa
reaccionante consiste de elementos de flujo que son in dependientes entre si,
teniendo cada uno diferentes composicion, temperatura, etc. Las dos clasificaciones,
por lotes o continuos y de tanque o tubo son independientes.

Los reactores que se manejan en el disefio preliminar y que, posteriormente se adap-
tan a un modelo de desviacién del comportamiento ideal son:
- Reactor de flujo en pistén (PFR)

Se caracteriza porque el flujo del fluido a su través es ordenado, sin gue
ningin elemento del mismo sobrepase o se mezcle con cualquier otro elemento
situado antes o después de aquel; en realidad, en este reactor puede haber mezcla
lateral de fluido, pero nunca ha de existir mezcla o difusién a lo largo de la
trayectoria de flujo. La condicién necesaria y suficiente para que exista flujo en
pistén es que ¢l tiempo de residencia en el reactor sea ¢l mismo para todos los
elementos del fluido.

- Reactor de mezcla completa, reactor de retromezclado, o reactor CSTR.

Es el reactor en el cual su contenido estd perfectamente agitado, y su
composicidn en cada instante es la misma en todos los puntos del reactor.

La ecuacién de disefio para el reactor en mezcla completa se obtiene a partir
del balance de materia referido a cualquier reactivo (o producto).

Fao= QuChx, es €l caudal molar del componente A en la alimentacion al
reactor y Ca, es la concentracidn del reactivo limitante a la entrada al reactor. Xa y

R se evalian para las condiciones de 1a corriente de salida, que son iguales a las
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existentes dentro del reactor.,

V/ Fao= AXA/ Ras= Xar Xai/ R,\s rerrenreerneeneisienaenes. BCUACION |

Entonces, en el disefio, ¢l tamafio de reactor necesario para una funcion
determinada, o el grado de conversién en un reactor de tamafio conocido, se
calculan directamente. En los estudios cinéticos cada experiencia en estado
estacionarto dard, sin integracién, el volumen de la unidad. La determinacién de la
velocidad de reaccion de un reactor de mezcla completa hace que su empleo sea
muy atractivo en los estudios cinéticos, particularmente en reacciones complejas
(reacciones muiltiples y catalizadas por sélidos).

En los casos requeridos es necesario involucrar la variacién de volumen en
el célculo del volumen del reactor determinado.

En un reactor de flujo en pistén la composicion del fluido varda con la
coordenada de posicidn en la direccidn del flujo; en consecuencia, el balance de
materia para un componente de la reaccién ha de referirse a un elemento diferencial
de volumen dV. (Ref. 1)

El balance de materia se expresa como:

T=V/Qu=Cao  dXaRaiiiiiiiiiicnnne Ecuacion 2
Para el caso especial de sistemas de densidad constante:

Xa=1-Ca/Cao v dXa= -dCu/ Chaverereenreeeeveneineenaann Ecuacién 3
La relacidn de tamafios entre los reactores de mezcla completa y los de flujo
en piston, para un fin determinado, depende de la extensién de la reaccion, de la
estequiometria, y de la forma de la ecuacién cinética.
Para iguales composiciones y caudales de alimentacion (Ca, y Fao ) en
ambos  tipos de reactores, la ordenada de la siguiente representacién da
directamente la relacion entre el volumen del reactor de mezcla completa v cl de

flujo en pistdn, para cualquier conversién dada.
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De la figura se deduce los siguiente:

1. Para cualquier fin determinado v para todos fos 6rdenes positivos de reaccion, el
reactor de mezcla completa es siempre mayor que el reactor de flujo en pistén. La
relacién de volimenes aumenta con el orden de reaccion, y para reacciones de orden
cero, el tamarfio del reactor es independiente del tipo de flujo.

2.Cuando la conversidn es pequefia el comportamiento del reactor cstd solo
ligeramente afectado por el tipo de flujo, la relacion de volimenes tiende a uno
cuando la conversién tiende a cero. Esta relacién aumenta muy répidamente cuando
la conversion es alta: por consiguiente , si la conversion ha de ser alta sera muy
importante conocer la representacion adecuada del tipo de flujo.

3.La variacion de densidad durante la reaccién afectard al disefio; sin embargo, en
general, su importancia es secundaria en comparacién con la de los distintos tipos
de flujo. La expansion durante la reaccidén hace que aumente la relacion de
volimenes, o en otras palabras, disminuye la eficacia del reactor de mezcla
completa con respecto al reactor de flujo en piston.

Reactores de flujo en piston en serie y/o paralelo

En ocasiones es necesario acoplar una setie de reactores para favorecer la
operacion, reducir los costos y asimismo incrementar una conversién determinada.
Estos arreglos permiten aumentar la eficiencia del sistema reactivo y aunque
necesiten una serie de instrumentos adicionales, estos pueden hacer que el manejo
del proceso sea mas facil y que los productos se ven supeditados en su rendimiento
al manejo de variables faciles de modificar o controlar.

Para reactores de flujo en pistdon conectados en paralelo o en una
combinacion de paralelo serie. podemos tratar el sistema global como un solo
reactor de flujo en pistén y volumen igual al volumen tota! de las unidades
individuales, si la alimentacién estd distribuida de tai manera que las corrientes de
fluido tienen la misma composicién. Asi para reactores en paralelo, ¢l valor de V/F
o tiempo de residencia ha de ser el mismo para cada una de las ramas en paralelo.

Cualquier otro modo de alimentacién es menos eficaz.
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Reactores de mezela completa de igual tamario conectados en serie

En un reactor de flujo en pistén la concentracion de los reactivos disminuye
progresivamente a medida que el fluido se desplaza a través del sistema; en un
reactor de flujo en mezcla completa, a concentracién desciende inmediatamente a
un valor bajo. Debido a ésto, el reactor de flujo en pistén es mas eficaz que el
reactor de mezcla completa para reacciones cuya velocidad aumenta con la
concentracion de los reactivos, tales como las reacciones irreversibles de orden,
siendo n>0.

En un sistema constituido por N reactores de mezcla completa conectados en
serie, aunque la concentracién es uniforme en cada reactor, hay una variacion de
concentracion al pasar el fluido de un reactor a otro. Este descenso escalonado de la
concentracion nos indica que cuanto mayor sea mimero de reactores en serie el
comportamiento del sistema se aproximara maés al de flujo en piston.

Puede hacerse una comparacion entre N reactores en serie con un reactor de
flujo en pistén o con un reactor de mezcla completa para reacciones de primer orden
cuando las variaciones de densidad son despreciables, tanto para reacciones de
primer orden como para las de segundo orden.

Para una cinética cualquiera, en reactores de mezcla completa de tamafios
diferentes se han de considerar dos aspectos: el cilculo de 1a conversién final en un
sistema reactor determinado, y la determinacién de la disposicion mas adecuada
para alcanzar una conversion dada.

Para el procedimiento grafico deducido por Jones (Ref. 1) se necesita
solamente disponer de la curva R, frente a C,, para representar la velocidad de
reaccion a diferentes concentraciones.

Determinacion del sistema mds adecuado para una conversion dada
Para el primer reactor

T]/Cg= XA]/ R[ECU&CIOH 4
y para el segundo reactor

T2/Co= Xaz-Xa1 / Raveeeev i viiee v ECRBCION 5

18



Trazando para dos disposiciones alternativas de los reactores y para la
misma conversion final X3, existira una conversién intermedia X, distinta, asi como
la relacién de tamafios de los reactores (representados por dos areas sombreadas en
una curva 1/Ry vs. Xa, ¥ el volumen total de los dos recipientes, 4rea total
sombreada)

Si se instalan reactores de tipos diferentes en serie, tales como un reactor de
mezcla completa seguido de un reactor de flujo en pistdn que a su vez va seguido de
un reactor de mezcla completa, las relaciones entre los tres reactores pueden trazarse
para poder predecir las conversiones intermedias entre los reactores individuales.
Disposicion mds adecuada de un sistema de reactores ideales

Para el empleo mas eficaz de un conjunto determinado de reactores ideales
se utilizaran las siguientes reglas generales:
1.Para una reaccién cuya curva velocidad-concentracién crece de modo continuo
(cualquier reaccién de orden n, con n>0)los reactores deberdn conectarse en serie,
disponiéndose de tal modo que la concentracién de los reactivos se mantenga lo més
elevada posible, si la curva velocidad-concentracién es céncava (n>1) y tan baja
como sea posible si la curva es convexa (n<1).
2.Para reacciones en fas que la curva velocidad-concentracién presenta un maximo
0 un minimo, la disposicion de las unidades dependeri de la forma de la curva, de la
conversion deseada y de las unidades disponibles.
3.Cualquiera que pueda ser la cinética v el sistema de reactores, el examen de la
curva 1/R, frente a C, constituye un buen método para encontrar la disposicion mas
adecuada de las unidades.

Conversion de equilibrio

La composicién de equilibrio, como depende de la constante de equilibrio,
varia con la temperatura. Termodindmicamente esta variacion viene dada por la
ecuacion de van’t Hoff:

d(In K)/dT = AH/RT........coeovrvevnennn... EcUaCISN 6

Asi se obtiene la variacion de la constante de equilibrio con la temperatura.

Cuando el calor de reaccion AH, pueda considerarse constante en el intervale de

temperatura dado, la integracién conduce a:
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In Ko/K)= -AH/R(1/T; - UTy)..oeeeeeen.o.. Ecuacion 7

Procedimiento grdfico general de disefio

En una reaccidn en general estin relacionadas la temperatura, la
composicion y la velocidad de reaccidon; esta relacion puede representarse
graficamenie por la representacién composicion-temperatura, que es el mas
conveniente para representar datos, para calcular el tamafio del reactor y para
comparar disefios alternativos.

Para una alimentacién dada y empleando la conversion del reactivo limitante
como medida de la composicién y extensién de la reaccion la representacion de Xa

frente a T tiene la forma general siguiente:

Reversible
exotérmica

Lugar geomaétrico
de velocidades
A maximas;

———Rcamino optimo

S~

-

3

‘max
T permisible
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Esta representacién puede construirse a partir de una expresidn
termodinamicamente consistente de la velocidad de reaccién o bien por la
interpolacion de datos cinéticos y con la informacion termodinamica sobre el
equilibrio.

El tamafio del reactor de flujo en pistén necesario para una funcién dada y
para una progresion de temperatura determinada, se determina por el balance de
materia, que representa la integral de 1/R, en funcién de X, y el cual se puede
obtener por un método grafico con la siguiente secuencia:
1.Se traza la trayectoria de reaccion en la grafica de X, {rente a T, utilizando las
ecuaciones del balance de materia v de energia, siendo ésta la linea de operacidn.
2.Se calcula la velocidad para varios valores de X, a lo largo de este camino.
3.Se representa la curva de 1/R, vs, X, para este camino.
4.Se calcula el drea bajo esta curva, que nos da V/F »,.

Este procedimiento se utiliza para diferentes tipos de operacién de un
reactor, por gjemplo: para flujo en piston con un perfil arbitraria de temperatura, el
camino para flujo en pistén no isotérmico y para mezcla completa.

La progresion de temperatura optima es aquella progresién que hace minimo
el valor de V/Fp, para una determinada conversion de reactivo. El dptime puede
corresponder a condiciones isotérmicas o a una determinada pauta de temperatura
que puede variar con el tiempo en un rector discontinuo y/o con la longitud en un
reactor integral, o de un reactor a otro en una serie de reactores diferenciales. La
determinacidn de las caracteristicas de la progresién de temperatura éptima en un
tipo dado de reactor se efectiia teniendo en cuenta que, para el sistema siempre hay
una temperatura a la cual la velocidad de reaccidn es maxima, cualquiera que sea la
composicion.

Cuando el calor absorbido o desprendido por la reaccidén puede modificar
significativamente la temperatura de los fluidos reaccionantes, ha de tenerse en
cuenta en ¢l disefio.

En el caso de operaciones adiabaticas, el tamaiio de reactor necesario para un
fin determinado se calcula del modo siguiente: para reactores integrales se tabulan

los vatores de la velocidad para distintos valores de X, leidos sobre la linea de
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operacién adiabatica, se representa 1/R, frente a Xa, y se integra; para flujo en
mezcla completa se utiliza simplemente la velocidad correspondiente a fas

condiciones existentes en el reactor.

Para las reacciones irreversibles, la velocidad aumenta siempre con la
temperatura para cualquier composicion, por consiguiente la velocidad maxima
corresponde a la temperatura maxima permisible. Esta temperatura méxima esta
limitada por los materiales de construccién, o por el posible aumento de la
importancia relativa de las reacciones secundarias.

Para las reacciones endotérmicas una elevacién de la temperatura hace
aumentar tanto la conversion de equilibrio como la velocidad de reaccién. Por
consiguiente, del mismo modo que para las reacciones irreversibles, hemos de
emplear la temperatura maés alta permisible.

Para las reacciones exotérmicas reversibles hay dos factores en oposicion:
cuando se eleva la temperatura aumenta la velocidad de la reaccion directa, pero
disminuye la conversién maxima: la de equilibrio.

En consecuencia, cuando el sistema estd lejos del equilibrio resulta
ventajoso emplear una lemperatura elevada para la cual 1a velocidad es alta; cuando
se han alcanzado condiciones proximas a las del equilibrio la temperatura debe ser
mas baja para que se desplace ¢l equilibrio hacia valores mas favorables. Por lo
tanto, en general, para las reacciones exotérmicas reversibles la progresion ptima
corresponde a una variacién de temperatura, empezando por una temperatura alta
que va disminuyendo al aumentar la conversion.

En cuanto a los efectos calorificos si la reaccién es exotérmica y el
cambiador de calor es incapaz de disipar todo el calor liberado, la temperatura del
fluido reaccionante se elevard a medida que va aumentando la conversién. Para las

reacciones endotérmicas, el fluido se enfriard a medida que aumenta la conversion.

22



Operaciones adiabdticas

El procedimiento antes mencionado para determinar el tamafio de reactores
necesario para un fin determinado se obtiene resolviendo simultdneamente las
ecuaciones del balance de materia v energia que rigen el proceso. A lo largo de la
linea de operacidon adiabdtica se satisface el balance de energia; calculando las
velocidades a lo largo de esta linea y evaluando V/Fa, se satisface el balance de
materia.

El mejor método de operacion en condiciones adiabaticas para un reactor de
ftujo en piston se encuentra trastadando la linea de operacién adiabatica (variando la
temperatura de entrada) de modo que la velocidad alcance el valor medio mas
elevado.

Con unos cuantos ensayos se determina la temperatura éptima de entrada
que hace minimo el valor de V/Fa,. Para el reactor de flujo en mezcla completa se
ha de operar en el lugar geométrico de velocidades maximas.

El tipo 6ptimo de reactor, que hace minimo V/Fao s¢ determina directamente
a partir de estas graficas de X, frente a T. Cuando la velocidad disminuye
progresivamente con la conversion hemos de utilizar flujo en piston. Este es el caso
que se presenta en las reacciones endotérmicas y se aproxima a las reacciones
exotérmicas que se efectian isotérmicamente. Para las reacciones exotérmicas que
experimentan una gran elevacién en [a temperatura durante Ia reaccidn, la velocidad
aumenta desde un valor bajo hasta un valor maximo que corresponde a una
conversidn intermedia Xa, y después desciende. Este comportamiento es

caracteristico de las reacciones autocataliticas.
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TIL1 INTRODUCCION A LA SIMULACION DE PROCESOS

Un simulador de procesos es un programa de computadora digital que realiza
los balances de materia y energia de diversos procesos, y la evaluacién de las
propiedades fisicoquimicas de las corrientes involucradas, proporcionando
informacién suficiente que permite efectuar la ingenieria basica de un proyecto
industrial como es el disefio de equipos y tuberias, célculo del sistema de servicios
auxihiares, estimacion de costos, etc.

Mediante un simulador de procesos, también es posible estudiar el
comportamiento de plantas existentes bajo diversas condiciones de operacion vy
analizar la respuesta del proceso a las modificactones en las variables consideradas.
Para poder llevar a cabo la simulacién de un proceso se debe conocer cual es la
naturaleza de las corrientes de proceso.

I11.2 DESCRIPCION DE LOS SIMULADORES DE PROCESOS

Los simuladores de proceso pueden ser clasificados como de régimen
estacionario, dindmicos, de disefio, de evaluacién econdémica o de optimizacién y
control. La mayoria de los simuladores tienen mas de uno de los usos mencionados.
Sin embargo, son los simuladores de procesos a régimen estacionario los que mayor
desarrollo han tenido, gracias a la simplicidad de su formulacién matematica y a su
estabilidad numérica. Estos simuladores estudian el comportamiento de un proceso
propueste 0 una planta existente, cuando han llegado a un estado de operacién
invariante con respecto al tiempo, es decir un estado estacionario.

Los simuladores dindmicos llevan a cabo la simulacién de una planta de
proceso, cuya operacién varia con respecto al tiempo. Los simuladores cuyo
propdsito es el disefio dinamico son mas complicados y de menor estabilidad
numérica, debido a que el flujo de informacion es de sentido inverso al flujo de
materia o energia. La informacién de entrada y los pardmetros de disefio de un
equipo se calculan a partir de la informacion de salida.

Los simuladores para optimizacion y control de proceso son todavia de uso
muy especifico, enfocindose a problemas particulares de transferencia de calor, de
separacion de multicomponentes, o para el control y supervision automatica de una

planta por iteracion directa entre la computadora y los instrumentos de la planta.
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Los simuladores de proceso tiene una clasificacién por:

TIPO: donde se delinean las caracteristicas de los programas a utilizar durante la
simulacién. Una vez que se ha escogido el tipo, ya sea general o especifico, se
asume la forma de la ESTRUCTURA y por ultimo el USO que se le dara a la
simulacidn.

Existen otras clasificaciones o caracteristicas que definen el tipo al que
pertenece un simulador. En otra de sus clasificaciones estan los de configuracion
modular v pueden ser modulares secuenciales o modulares no secuenciales segin su
capacidad de realizar calculos hacia adelante o hacia atrés, respectivamente, siempre
y cuando se satisfagan los grados de libertad.

Los simuladores de proceso mas conocidos en México son los siguientes:

1.HYSIM: Licenciado por la compafiia canadiense Hyprotech LTD. Es un
simulador termo- dinamico, tipo modular no secuencial, orientado para el calculo de
corrientes a régimen permanetite o estitico y configurado en lenguaje C. Cuenta con
un banco de datos de dos mil componentes. Es un simulador ampliamente usado
gracias a sus caracteristicas de rapidez y simplicidad de operacién. Sus aplicaciones
se encuentran en el campo de procesos quimicos, petroguimica y refinacién del
petréleo.

2.ASPEN PLUS: Licenciado por la compaiiia estadounidense Aspen Tech. Es un
simulador termodindmico, tipo modular secuencial bidireccional, orientado para el
cilculo de corrientes a régimen permanente y cuenta con la opcion de realizar
célculos a régimen dinimico. Esta configurado en lenguaje Fortran y cuenta con una
base de datos de cuatro mil componentes. Actualmente ¢s el simulador comercial
mas completo gracias a su capacidad de realizar cilculos de optimizacién, analisis
de sensibilidad y calculo de costos.

3. PRO II (Pro-Vision) : Licenciado por la compaiiia estadounidense Sim SCI. Es un
simulador termodinimico, tipo modular secuencial, orientado para el cilculo de
corrientes a régimen permanente y cuenta con la opcién de realizar calculos a
régimen dindmico. Esta configurado en lenguaje Fortran y cuenta con una base de
datos de dos mil quinientos componentes. Este simulador cuenta también con

opeion de calculo de optimizacion.
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Los simuladores en orden de viabilidad de desarrollo de [a ingenieria de
procesos son Aspen Plus, Pro 11 y Hysim.
IIL.3 ESTRATEGIA MODULAR SECUENCIAL
Simuladores Basados En La Estrategia Modular Secuencial
Los simuladores de procesos basados en la estrategia modular secuencial resuelven
varios procesos y permiten flexibilidad en el cambio de variables dependientes a
independientes o viceversa, a diferencia de los programas orientados a ecuaciones,
dedicados a un sistemna particular.
Un simulador de procesos, en mayor o menor grado permite:
- Introducir como dato la interconexion de los equipos de procesos.
-Seleccionar ciertas variables como dependientes, las cuales fungieron como

independientes y viceversa. En un simulador de Estrategia Modular Secuencial se

tiene el siguiente esquema:

Unidad — Salidas

Entradas >

Parametros

Salidas = f{entradas. salidas, parametros)

Los datos que deben suministrarse a este tipo de simuladores son:

1.Valores de las variables independientes de las entradas globales.

2. Informacidn sobre cémo estin interconectadas las unidades del proceso.
3.Secuencia de calculo

4. Valores iniciales (supuestos) de las variables independientes de las cotrientes de
corte.

{Cuando hay recirculacion)

5. Propiedades fisicoquimicas de las sustancias, o datos fisicoquimicos de las
sustancias

y/o parimetros de las ecuaciones para obtener esos datos. Seleccion del tipo de

ecuacion para estimar las variables fisicoquimicas,
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6.Informacién que indique qué modulo simulard a cada una de las unidades del
proceso.

7. Valor de la(s) variable(s) restringidas y valores iniciales (suposiciones) de cada
una de las variables de las que dependa cada una de las anteriores.

8.Especificacion del método numeérico para resolver las ecuaciones no lineales,
implicitas, para obtener los valores de las variables independientes de las corrientes
de corte, y de las variables de las que dependen las restricciones (cuando éstas se
imponen) y cuando el proceso tiene recirculaciones).

9.Tolerancia para decidir e! punto de convergencia de la variable que se itera.

A continuacién se presentard la descripeién de los modelos de reactores
quimicos utilizados por el Aspen Plus, para determinar las caracteristicas de cada
modelo y aplicarlas al disefio de reactores en un sistema de reaccién especifico. En
base al tipo de reaccion y al tipo de variables a manejar, serd la seleccion del

modelo a utilizar para su simulacién.
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IIL.4 MANEJO DE REACTORES DEL SIMULADOR DE PROCESOS

ASPEN PLUS

MODELO

DESCRIPCION

PROPOSITO

uso

RSTOIC

Reactor Estequiométrico

Reactor Esteq. Con
extension o conversion de
reaccién especificada

Cuando la cinética de la
reaccion es desconocida
0 poco importante pero

la estequiometria y la
extension de la reaccion
5¢ COnocen.

RYIELD

Reactor de rendimiento

Reactor con rendimiento
especificado.

Cuando la
estequicmetria y la
cinética son
desconocidas o poco
importantes pero se
conoce una distribucion
de productos.

RGIBBS

Reactor de equilibrio
(Minimizacion de la
energia de Gibbs)

Equilibrio quimico y de
fase por minimizacion de la
energia de Gibbs

Equihbno quimico.
Equilibrio simultaneo
de fases isn reacciones

quirnicas. Equilibrio de
fases para sistemas

vapor-liquido-solido y

soluciones con sélidos.

REQUIL

Reactor de equilibrio

Equilibrio quimico v de
fases para calculos
estequiometricos.

Equilibrio quimico
simple y de dos fases v
equilibrio simultaneo de
fases.

RCSTR

Reactor continuo de
tanque agitado

Reactor continuo de tanque
agitado

Reactores de tanque
agitado de una o dos
fases con reacciones en
el vapor o la fase
liquida. La cinética de
reaccion se conoce.

RPLUG

Reactor de flujo en pistdn

Reactor de flujo en pistén

Reactores de fluje en
piston de una o dos
fases con reacciones en
el vapor o en la fase
liquida. Reacciones de
flujo en pistén con
enfriamiento extermno.
Cinéticas de reaccion
conocidas.

RBATCH

Reactor batch

Reactor batch o semibatch

Reactores batch o
semibatch.

Tabla 2. Modelos utilizados para simular reacciones quimicas en Aspen Plus
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Los modelos RSTOIC, RYIELD, RGIBBS y REQUIL se aplican cuande la
cinética de la reaccion es desconocida o poco importante y sélo es importante la
estequiometria o el equilibrio quimico de fases.

En este tipo de reactores las especificaciones de las comentes seran, en forma
general:

- Parametros para el balance de materia

- Se suprimen los calculos de balance de energia

- En el caso de solidos es necesario especiﬁc;r datos tales como calores de
formacidn y capacidades calorificas ya que debe determinarse si el sélido interviene
o ho en la reaccién. No se necesita especificar calores de reaccidn, porgue el
ASPEN PLUS usa la entalpia clemental como estado de referencia para la
definicién del calor de formacién del componente Por lo tanto, los calores de
reaccién se cuenta para los célculos de entalpia en la mezcla para los reactivos
contra los productos.

BALANCE DE MATERIA PARA SIMULACIONES

Se pueden suprimir los cdlculos del balance de energia por especificacién de
Energy-Bal= NO sobre la forma Setup. Sim.Options. Si se hace ésto:

- No se puede usar REQUIL y RGIBBS

- Se puede usar RPLUG y RBATCH solamente si el perfil de temperaturas esti
especificado.

- Se puede usar un RSTOIC, RYIELD y RCSTR, solamente si la funcion Duty o
una corri- ente de calor no se usan como especificaciones.

.- Se pueden ejecutar calculos solamente de una fase.

PARAMETROS REQUERIDOS PARA SOLIDOS.

Si los calculos del balance de energia se llevan a cabo, todos los sélidos
convencionales participantes en las reacciones deben tener uno de los siguientes
parametros:

- Un calor de formacion (DHSFRM) y una capacidad calorifica polinomial
(CPSPO1)

- Una capacidad calorifica polinomial extendida para el sélido. (CPSX01}
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Todos los componentes no convencionales deben tener los atributos y
parametros necesarios para calcular el calor de formacion.
RSTOIC (Reactor estequiométrico)
Su representacion se muestra en la figura [11.1
Se usa el RSTOIC para modelar un reactor cuando:
~ La cinética de la reaccidn no se conoce o es poco importante.
- La estequiometria de la reaccién es conocida.
- Se puede especificar la extension de la reaccidn o la conversion de un componente
clave.
El RSTOIC pude manejar cualquier nimero de reacciones simultdneas o reacciones
en serie.
Corrientes de materia
Entrada Por lo menos una corriente de materia
Salida  Una corriente de producto

Una corriente de agua de decantacion (opcional)

Corrientes de calor
Entrada Cualquier nimero de corrientes de calor{opcional)
Salida Una corriente opcional
Si se da solamente una especificacion sobre la forma principal Rstoic. (temperatura
o pre-sion), RSTOIC usa la suma de las corrientes de calor de entrada como una
especificacion debida.
Se puede usar una corriente de calor de salida para el calor necesario neto.
Especificacién RSTOIC
Usar la forma Rstoic. Main para especificar:
- Estequiometria de la reaccién.
- Extension de la reaccién o conversidn de un componente clave.
Cuando Ios solidos se crean o se cambian por la reaccion, se puede especificar sus
atributos de componentes y/o distribucion del tamafio de particula en la corriente de

salida usando la forma Rstoic. Comp-Attr o Rstoic. PSD.
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materia=>

calor = =calor (opcional)

(opcional) K
'——‘ﬂ(:pcional)

Materia

=

FIG. I11.1 MODELO DE REACTOR RSTOIC
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RYIELD (Reactor de rendimiento)
Su representacion se muestra en la figura [11.2

El reactor de rendimiento se utiliza principaimente cuando se obtienen varios
productos y alguno de ellos debe obtenerse con una compesicién conocida o un
rendimiento especificado y se encuentra disponible una distribucién de producto o
una correlacion.

Los reactores de rendimiento y estequiométrico pueden realizar calculos de
una, dos o tres fases. Sin embarge no es necesario especificar todos los datos acerca
de las fases. Cuando sean necesarios se especifica si existen o no sélidos, el namero
de fases y la fase principal, donde se encuentra el reactivo limitante en mayor
proporcidn o donde se encuentra el reactive del que se pretende obtener un alto
rendimiento.

Las rutinas o subrutinas que se utilizan son:
RYIELD.- Ryield.Main, Ryield.Com-Attr, Ryiel. PSD
Corrientes de materia
Entrada Por lo menos una cotriente de materia
Salida Una corriente de producto

Una corriente de agua de decantacién {opcional)
Corrientes de calor
Entrada Cualqguier nimero de corrientes de calor (opcional)
Salida  Una corriente de calor (opcional)

Si se da solamente una especificacion sobre la forma principal Ryield
(temperatura o presién), RYIELD usa la suma del calor de las corrientes de entrada
como una debida especificacion. Por otro lado, RYIELD usa las corrientes de calor
de entrada solamente para calcular el calor neto necesario. El calor neto necesario es
l2 suma de las corrientes de calor de entrada menos el calor necesario real calculado.
Se puede usar una corriente de calor de salida para la necesidad de calor neta.
Especificaciones de RYIELD

Usar la forma Ryield. Main para especificar las condiciones del reactor y el
rendimiento de un componente. Debe especificarse el rendimiento por masa de la

alimemiacion total para cada producto de reaccién.
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Los rendimientos calculados se normalizan para mantener un balance de
materia global. Por esta razdn, las especificaciones de rendimiento establecen una
distribucion de rendimiento mayor al rendimiento absoluto. RYIELD no mantiene
balances atémicos porque se entra la distribucién de rendimiento fija.

Cuando los sélidos se crean o cambian por las reacciones se pueden
especificar sus atributos de componentes y/o distribucién del tamafio de particula en

la corriente de salida usando Ryield. Comp-Attr o la forma Ryiel. PSD.

materta—
calor= calor (opcional)
(opcional) /
Agua (opcional)
e
Materia

FIG. 111.2 MODELO DE REACTOR RYIELD
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REQUIL (Reactor de Equilibrio)
Su representacion se muestra en la fig. 111.3

El reactor de Equilibrio sdlo se utiliza bajo la suposicién de que se alcanza el
equilibrio en las reacciones, ya sea en algunas o en todas. Como debe alcanzarse el

equilibrio, se especifican una corriente de materia, una corriente de calor y la

temperatura ¢ la presion.
Las subrutinas son:
REQUIL.- Requil.Main

Realiza también calculos de extensién molar para cualquier reaccion, y una
temperatura aproximada al equilibrio gquimico para reacciones individuales o el
sistema entero, asi como calculo de una, dos o tres fases. Puede requerirse célculo
de sdlidos convencionales, y si no participan en las reacciones como inertes.
Corrientes de materia
Entrada Por lo menos una corriente de materia
Salida Una corriente de materia para la fase vapor

Una corriente de materia para la fase liquida.
Corrientes de calor
Entrada Cualquier nimero de corrientes de calor{opcional)
Salida Una corriente de calor (opcional)

Si se da solamente una especificacién sobre la forma Requil. Main
(temperatura o presion), REQUIL usa [a suma de las corrientes de calor de entrada
coma una especificacion debida. Por otro fado, REQUIL usa las corrientes de calor
de entrada solamente para calcular el calor neto necesario. El calor neto necesario es
la suma de las corrientes de calor de entrada menos el calor real necesario calculado.
Se puede usar una corriente de calor de salida para el calor neto necesario.
Fspecificacion de REQUIL

Se debe especificar la estequiometria de la reaccidén y las condiciones del
reactor. 5i no se dan las especificaciones adicionales, REQUIL asume que las
reacciones alcanzan el equilibrio.

REQUIL calcula las constantes de equilibrio para la energia de Gibbs. Puede

restringirse el equilibrio por especificacién de lo siguiente:
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- La extension molar para cualquier reaccion.

REQUIL desarrolla calculos apropiados de fase simple o calculos de flash de
dos fases encajado dentro de un ciclo de equilibro quimico. REQUIL no puede
desarrollar cilculos de3 fases.

SOLIDOS

Las reacciones pueden incluir sélidos convencionales. REQUIL trata cada
componente sélido participante como una fase sdlida pura separada, no como un
componente en una solucidn que involucren sélidos.

Los solidos no participantes en reacciones, incluyendo cualesquiera
componentes 110 convencionales, se tratan como inertes. Estos sélidos no tienen

efecto sobre los calcutos de equilibrio excepto sobre el balance de energia.

N

materia=> = materia(fase vapor)

== materia(fase liquida)

calor= =>calor {opcional)
{opcional)

FIG. 1I1L.3 MODELO DE REACTOR REQUIL
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RGIBBS (Reactor de equilibrio { Minimizacion de la energia de Gibbs))

La representacion se muestra en la figura II1.4

El reactor de Gibbs se refiere a calculos de equilibrio quimico de fase, con o
sin reacciones quimicas. Aunque no es necesario especificar la estequiometria de la
reaccion. Sin embargo puede usarse para el caso en que el sistema no alcanza
equilibrio completo.

Las subrutinas son Rgibbs. Key y Rgibbs. Main

Sin embargo RGIBBS necesita especificar la formula molecular de cada
componente. Para restringir el equilibrio quimico debe especificarse la extension
molar de la reaccion, una temperatura para el equilibrio y otra para el sistema entero
y la cantidad de salida de cualquier componente en Rgibbs. Reac, Rgibbs. Main y
Rgibbs. Products,

La estequiometria debe darse como dato cuando se especifica la extensidn
molar de una reaccion o la temperatura apropiada para una reaccion individual.

El niimero de reacciones requeridas se obtiene con el nfimero de productos
especificados sobre la forma Rgibbs. Prod o ta forma Rgibbs. Phases y restando el
numero de dtomos presentes en el sistema.

RGIBBS puede manejar sélidos como componentes en una fase formando
parte de una solucién o como fases solidas puras. Los s6lidos no convencionales se
tratan como inertes.

Usar RGIBBS para calcular:

- Equilibric quimico de una sola fase.

- Equilibrio de fase y quimico simultaneos.

- Equilibrio de fase y/o quimico con fases sdlidas en solucién.

- Equilibrio de fase sin reacciones quimicas, particularmente fases liquidas
multiples. (Cualquier mimero de fases liquidas estan disponibles).

RGIBBS calcula el equilibrio por minimizacién de la energia de Gibbs con
division de fases. Sec puede usar RGIBBS cuando ei sistema no alcanza equilibrio

completo.
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Corrientes de materia

Entrada Por lo menos una corriente de materia

Salida Por lo menos una corriente de materia

Corrientes de calor

Entrada Cualquier nimero de corrientes de calor (opcional)
Salida Una corriente de calor (opcional)

Si se especifica solamente presién sobre la forma Rgibbs. Main, RGIBBS
usa la suma de las corrientes de calor de enirada como una especificacion debida.
Por ofro lado, RGIBBS usa la(s) corrientes(s) de calor de entrada, solamente para
calcular el calor neto debido. El calor neto es la suma del calor de las corrientes de
entrada menso el requerimiento real de calor(calculado). Se puede usar uma
corriente de calor de salida para el calor nete necesario.

Especificacién RGIBBS
Solamente Equilibrio de fases

Para realizar solamente célculos de equilibrio de faes, se especifica
Chemeq=NO sobre la forma Rgibbs. Main. Se usa Nphase sobre la forma Rgibbs.
Main para especificar el nimero maximo de fases fluidas que RGIBBS deba
considerar. Usar Npsol. sobre esta forma para especificar ¢l niimero maximo de
fases solidas en solucion.

RGIBBS distribuye todas las especies entre todas las fases o soluciones por
hecho. Se puede usar la forma Rgibbs. Phases para signar diferentes conjuntos dc
especies para cada fase en solucién . Se pueden también separar diferentes opciones
termodindmicas de grupos para cada una de estas fases.

Si una fase solida en solucion puede exitir, usar 1a forma Rgibbs. Phases para
identificar las especies las cuales existiran en esta fase.

RGIBBS necesita la formula molecular para cada componente que s€
presente en una corriente de alimentacién o comriente de producto. RGIBBS
recupera esta informacién a partit del banco de datos del componente. Para
componentes sin banco de datos, se usa la forma Properties Molec-Struct. Formula
para entrar:

-Atomo (el tipo de 4tomo) y numero de ocurrencias de los mismos
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materia—=> —=> materia

calor= calor (opcional)

(opcional) v

FIG. 111.4 MODELO DE REACTOR RGIBBS
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RCSTR (Reactor continuo de tanque agitado)
Su representacién se esquematiza en la figura [11.5
Para realizar los cédlculos deben especificarse datos de las corrientes, ¢l
volumen del reactor y las condiciones del mismo, asi como la fase. Ademas la
cinética de la reaccion.
Las subrutinas del RCSTR son:
- Restr.Main
- Restr. Kinetics
- Restr.Reactions
- Restr.Flow.Est. Esta subrutina ayuda a la convergencia del algoritmo de Broyden.
RCSTR calcula el requerimiento de calor dada la temperatura o,

alternativamente, la temperatura de reaccion dado el calor requerido.

calor (opcional}

materia— = materia

calor
(opcional)

FIG. II1.5 MODELO DE REACTOR RCSTR
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RPLUG
La representacion de este modelo esté en la figura IT1.6
El RPLUG se usa cuando se conoce la cinética de reaccion.

Dentro de las especificaciones adicionales se encuentra la longitud del
reactor y el diametro, asi como la caida de presion. Los requerimientos adicionales
dependen del tipo de reactor.

Las subrutinas que lo simulan son Rplug.Main, Rplug.Kinetics. Puede
utilizarse enfriamiento intermedio o de entrada. También realiza calculos para
solidos.

Es un modelo riguroso para la simulacién de reactores de flujo en pistén.

RPLUG puede opcionalmente tener una corriente de enfriamiento alrededor del

reactor.

FIG. I11.6 MODELO DE REACTOR RPLUG
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RBATCH
La representacion esta en la figura [11.7

El RBATCH usa tiempo ciclico y tanques de residencia para las operaciones
discretas, es decir, las que forman parte del tiempo de carga y descarga de los lotes
de reaccion.

Dependiendo del tipo de reactor seran las variables adicionales a especificar.
Las principales son:

-Criterios de paro

-Limite superior del tiempo de reaccion

-Tiempo de ciclo

-Condiciones de reaccién

Las subrutinas principales son Rbatch.Main, Rbatch.Operations vy
Rbatch.Time-Prof.

Carga batch calor {(opcional)
—

——

P venteo (opcional)

alimentacion continuw
(cualquier numero)

Producto

FIG. 111.7 MODELO DE REACTOR RBATCH
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A fin de establecer contacto con las variables a manejar y a los médulos de
simulacion, los datos necesarios se establecen en las ventanas de acceso de datos, a
fin de que éstos sean enviados directamente a las subrutinas del programa y se
puedan cargar a un método o algoritmo de solucion. Una vez hecho lo anterior, el
simulador hace una corrida o calculo con los datos accedidos y presenta un informe
de los resultados, del método de convergencia que utilizd, de la precision y del
error, y las veces que realizé los calculos hasta encontrar 1a solucidn exacta. Esto a
fin de que €l ingeniero obtenga resultados cada vez mas precisos y por medio de un
analisis posterior pueda discernir sobre los resultados que para él y el sistema que

maneja son apropiados,
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Los médulos de simulacién manejan diferentes formas para la seleccion del
tipo de calculo que se va a realizar, Estos pueden ser por bloques o por un tipo
especifico de representacion. La diferencia bésica radica en la utilizacion del
diagrama de flujo, pues los de bloques se utilizan por lo general para operaciones y

las demas representaciones para equipo especifico.

Los reactores son un tipo especial de médulo, pues cada uno maneja varias
representaciones para la misma funcién. En algunos casos la represemtacion es
distinta si se va a controlar una variable en forma particular, como puede ser calor,

trabajo o $i va a ser a régimen estacionario o en estado transitorio.

Una interconexién adecuada permite que se visualice ¢l problema en forma
mas adecuada y la simulacion se lleve a cabo en forma maés simplificada y ordenada,

a fin de llegar a la convergencia mas rapidamente.

La ventaja principal para el usuario e el manejo del programa es la de poder
acceder los datos necesarios en forma sencilla sin sobreespecificar o subespecificar
un sistemna, pues el programa esta desarrollado de tal manera que el usuario puede
observar en qué momento un modulo estd completamente especificado, y asi
desarrollar la simulacidn y poder modificar aquélla variable de interés para él sin

incurtir en error en la especificacion de las variables involucradas.
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CAPITULO 1V

V.1 DESARROLLO DE UN EJEMPLO ILUSTRATIVO DEL MANEJO DE
REACTORES IDEALES (FORMA MANUAL)
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IV.1 DESARROLLO DE UN EJEMPLO ILUSTRATIVO DEL. MANEJQO DE
REACTORES IDEALES (FORMA MANUAL)

Los conceptos anteriores se verin mejor comprendidos y analizados con ¢l

siguiente gjemplo:
Para la reaccién

50; + 1/20; = SO,
Construir la grafica de X, contra T par la reaccidn
Nota: La ecuacion de velocidad de reaccion presenta la siguiente forma:
Rsoz = kiPo2'? Psoal- Psoy/ Po2'” PsozKy] [=] kmol/m’hr
ki=exp[ 12.16 - 5473/T) donde T[=} Kelvin
Ko=exp{11300/T- 10.68]
Se considera volumen constante, asimismo una mezcia reactiva de alimentacién con
7.8% mol de SO, (reactivo limitante); el resto de Q,. Pr=1 atm. T=37°C.
AH~=-21.4 Kcal/mol
Trazar la grafica en un intervalo de temperaturas entre 500 Ky 1500 K
Solucién.

Utilizando la ecuacién de velocidad de reaccién y los valores de temperatura
entre 500 y 1500 K se obtienen los valores de las constantes k, y K,

A continuacién se plantea el balance de materia de la reaccién entres
diferentes momentos: al inicio, lo que reacciona y la composicion de salida. Con lo
cual se determinardn las conversiones al equilibrio a cada uno de los intervalos de
temperatura, pues dichas conversiones son las maximas alcanzables en el sistema a

cada temperatura y con la composicion de alimentacién determinada.

50, + 1120, SO
inicio) Pao b Pao
reacciona) PacXa 1/2 PaoXa
salida) Pas{1-Xa) Pao(b- 1/2X,4) PaoXa

Tabla 8. Tabla de variacién de presiones de los componentes
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Colocando las composiciones en funcidn de la conversidn el reactivo
limitante en la expresidn de la constante de equilibrio en funcién de las presiones
parciales se obtiene dicha constante de equilibric en conversiones la cual puede
utilizarse para el calculo de las condiciones de equilibrio. (Ref. 5).

Los resultados se presentan a continuacion y la grafica de X4 contra T en las
condiciones de equilibric se mostrard en la grafica completa paraz todas las
velocidades de reaccion alcanzadas en todo el intervalo.

Utilizando la expresion dada en los datos y sustituyendo las presiones parciales nos
queda:

Ra= Rsoz= 0.02178(11.82 - 0.5Xa)"(1-Xa}[1 - Xa(1 - Xa)X0.2793) (11.82 -
0.5%X2)"7K, ]
(=] kmol/m’ hr
donde Ra= velocidad de reaccién en funcién del reactivo limitante
Xa= conversién fraccional en funcidn del reactivo limitante (adimensional)
K,= constante de equilibrio expresada en funcién de presiones parc. (atm™")

Los resultados para las velocidades de reaccién entre 1X10™ kmol/m® hr y 50

kmol/m® hr se presentan en la grafica G-0 que a continuacion se resenta;
gr q p
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Las curvas de velocidad de reaccion se obtienen encontrando la raiz de
Ra(Xa, T)- C =0 para un valor de temperatura dada. La pendiente de estas
trayectorias es inmtuitivamente clara; a una conversion constante, la velocidad
primero se incrementa con la temperatura pero entonces decrece conforme la
influencia del equilibrio se siente mas fuertemente.

La figura también contiene la curva del POT. Esta curva es la localizacion de
los puntos a los cuales la velocidad es maxima, por la apropiada seleccion de la
temperatura. (6R/8T)=0.

Con los resultados obtenidos podemos variar algunos parametros tales como
el volumen de los reactores, €l tiempo de residencia y el arreglo de los reactores
para obtener cierta conversion o modificar la conversion a la salida para obtener el
tamafio 6ptimo del sistema reactor.

Los célculos mostrados en la grafica de velocidad de reaccion se realizan de

acuerdo con el siguiente diagrama de flujo:
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DAR VAL ORES DE
TEMPERATURA

1 CALCULARk, yK

CALCULAR R,

R SUPONER X,

CALCULARR,

i{Racarc=Rasur.? ﬂ

TERMINAR
NO PASO |

Fig. IV.I Diagrama de flujo para la obtencibn de la grifica de conversion
contra temperatura
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Para ia reaccion anterior

a)Calcular el tiempo de residencia minimo de un reactor de flujo en piston
isotérmico para alcanzar una conversién del 70%.

b)Calcular el tiempo de residencia minimo de un reactor de flujo en mezcla
completa isotérmico para alcanzar una conversién del 70%.

c)Calcular el tiempo de residencia minimo de un reactor de flujo en mezcla
completa adiabatico.

En cada caso definir la temperatura de operacién del reactor.

Cada uno de los parametros del sistema reaccionante se variaran de manera
tal que se analizardn las diferentes formas en que cada parimetro afecta al sistema
reaccionante en cuestion, a fin de establecer al relacion entre las diferentes variables
y la magnitud de las variaciones de pardmetros dependientes de aquellos que se
modifican en cada conjunto de datos.

Para analizar la variacion de cada uno de los pardmetros en forma aleatoria o
sistematica se hard una combinacién de tiempos de residencia, temperaturas de
alimentacién y flujos de alimentacion a cada reactor.

En los problemas-ejemplo considerados ¢ tomara el nimero de reactores
necesanios para cada parte.

EJEMPLO 1
1.a} Calcular el tiempo de residencia minimo de un reactor de flujo en piston
isotérmico par alcanzar una conversion del 70%.

Xa=07

PFR|__

Trazando el perfil dptimo de velocidades de reaccién en funcidn de la
conversion, en base a la siguiente ecuacion del ?&lancc de materia tenemos
Tmin™ Cao dXa/Ra
Sélo hay una temperatura que ofrece p‘;,ra obtener una conversion del 70%
un maximo en la curva de velocidad de reaccion correspondiente.
La temperatura que da la velocidad de reaccidn mas alta posible es de 900 K

y el valor de velocidad es de 6 kmol/hr m’. El intervalo de temperatura para el cual
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se obtiene la conversidn de 0.7 esta entre 500 y 970 K. Esto se obtiene trazando las
trayectorias isotérmicas y encontrando la velocidad més alta posible para la
conversion del 70%.

Ahora procedemos a trazar la linea de operacién isotérmica. Desde Xa= 0
hasta X,=0.7 se determinan las velocidades de reaccion a cada conversion y se
integra.

Leyendo sobre la linea vertical trazada a T= 900 K desde X,= 0 hasta

X,=0.7 pueden determinarse las siguientes velocidades de reaccion:

Xa |Ra [U/R4
0 40 [0.025
0.07 (30 [0.0333

0.34 |20 j0.05
046 |15 10.0666
0.59 110 |01

0.7 |6 [0.1666

Tabla 4. Datos del perfil de velocidades. Ejemplo 1

La integral se obtiene haciendo pequefios incrementos de la conversién a los
cuales le corresponden promedios de los inversos de las velocidades puede hacerse
utilizando la regla de Simpson o del Trapecio.

Sin embargo puede hacer uso de la aproximacion a la integral tomando
incrementos AXa y haciendo la aproximacion de que dXa¥AXa y (1/Ra)pron=
(1/R, ¢X,) para cada AX, de manera que: (1/RA dX4) =2 (1/RA)promAX A

Utilizando esta aproximacion tenemos los siguientes valores:

dXa 1/R, 1/Rs*dX o
0.07 0.02915 0.0020105
0.27 0.04165 0.0112455
0.12 0.0583 0.0069%6
0.13 0.0833 0.010829
0.11 (11333 0.014663
¥=0.045774

Tabla 5. Datos de la integracion
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Cao=0.078 atm/ 82.06(atm cm’/mol K)X1 m>/(100 cm)*X 1000 mol/1KmolX (900
K)
=0.001056 Kmol/m®

Tmin= 0.001056 kmol/m’ X 0.045774 m’hr/kmol= 4.833X10°° hr=0.174 s.
Para el caso de un reactor CSTR isotérmico se tiene sélo un punto de

operacidn. La ecuacion que describe el comportamiento de dicho tipo de reactior es
7= CaoXa/Ra
Para el tiempo de residencia minimo
Trin= Caoka/Ramax

Localizamos la velocidad maxima para 1a conversion de 0.7 en el intervalo

de temperaturas entre 500 y 970 K, aproximadamente.
La temperatura correspondiente al perfil dptimo de velocidades maximas es
Ramax= 6 Kmol/m’hr para una T= 900 K
Xa=0.7  Cao=0.001056 Kmol/m’
U 1= 0.001056 Kmol/m'(0.7)/6 Kmol/m’hr= 0.0001232 hr=0.443 s
Parz un CSTR adiabatico

Para un reactor de mezcla completa se ha de operar en el lugar geométrico
de velocidades maximas; el tamafio minimo de reactor se determina directamente a
partir de la grafica X, vs. T. Para la localizacion de la linea Optima de operacion
adiabatica, para flujo en mezcla completa no son necesarios tanteos.

Es necesario determinar la pendiente de la linea de operacidn adiabitica.
Para lo cual es necesario resolver ¢l balance de materia y el balance de energia.

Las variables a manejar son la temperatura de salida, la conversién de salida
y la temperatura de entrada de la alimentacion al reactor,

Las variables totales son: Xas, Ts, To, Xao Si Xao= 0 las variables son 3. El
no. de ecuaciones independientes son 2: el balance de materia y el balance de
energia los grados de libertad = Variables - Ecuaciones Independientes 4-2= 2

Por lo tanto s6lo es necesario especificar una variable en el sistema, que
podria ser la temperatura de la alimentacién.

La conversién a la salida ya definida determina la temperatura de salida del
reactor sobre el perfil optimo de temperaturas y la linea de pendiente adiabatica

establece la relacion entre dichas variables
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La linea de pendiente adiabética se¢ determina en base al Cj pom de la
mezcla reactiva con respecto a una unidad de moles del reactivo limitante.
Para la mezcla reactiva considerada tenemos los siguientes datos:
Chreacrivo= O + BT +y T
Cpsor= 7.116 +9.512X10°T+ 3.511X10°T*
Cpor= 6.148 +3.102X10°T - 0.923 X10-°T
Cpsos= 6.077 +23.537X10°T- 0.687X10° 1>
El Cp de la mezcla reactiva [=] Kcal/mol K se calcula de la sig. manera:
ChOmerclarenctiva=  [15.5416 cal/imol K (0.078) + 7.855 (0.922)}/ 0.078
= 0.10839 Kcal/mol SO, K

El AH; a al temperatura de salida se considerara practicamente constante en
el intervalo de temperaturas entre 500 K y 1500 K.
..1a pendiente de la linea de operacion adiabatica
A=0.10839 Kcal/ mol S0, K/ (-21.4 Kcal/mol SO, ) = 0.00506 1/K

Haciendo uso del balance de_matcria y energia tenemos:
AXa= AAT
X s - Xao = +0.00506 (900- T,)
0.7 = +0.00506 (900 - T,)
138.34 = (900 - T,} T,=761.66 K=762 K
Cao = 0.001247 Kmol/m® 1 =0.001247(0.7)/6= 0.0001455 hr =0.52 5

A continuacion se planteard un esquema donde se hardn variaciones del
tiempo de residencia y la temperatura para determinar el efecto de ambos factores

sobre la conversidn a la salida.
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Para un reactor de flujo en piston isotérmico se tienen las siguientes combinaciones:

Temperatura de operacion del PFR (K)
Tiempo de
residencia GO0 700 300 900
{t)(seg.)
0.5 0.174 0.47 0.81 0.83
1 0.27 0.65 0.93 0.94
2 0.46 0.92 1 1
5 0.775 1 1 1

Tabla 6. Resultados de conversién variando tiempo de residencia y
temperatura

Trazando el perfil de velocidades de reaccién en funcion de la conversién, en

base a la ecuacion del balance de materia es posible calcular los valores de

conversion anteriores.

Los cuatro valores de concentraciones del reactivo limitante al inicio de cada

sisterna para las 4 temperaturas consideradas son:

Temperatura [=] K Concentracién (Ca,) [=] Kmol/ m
600 0.0015884
700 0.0013577
800 0.001188
900 0.001056

Tabla 7. Concentracién para cada temperatura
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Para un reactor de flyjo en mezcla completa se tiene las siguientes combinaciones:

Temperatura (K)

Tiempo de | 600 700 800 900
residencia

(1)(seg.)

0.5 0.149 0.37 0.63 0.69
1 0.23 0.56 0.77 0.78
2 0.37 0.73 0.83 0.84
5 0.601 0.874 0.88 0.89

Tabla 8. Resultados de conversion para variaciones en tiempo de residencia y
temperatura en el caso de un reactor de mezcia completa

Las concentraciones para cada temperatura son las siguientes:

TEMPERATURA (K) CONCENTRACION DE SO, (Kmol/m®)
600 . 1.584X 107

700 1.3577 X107

800 1.188 X107

904 1.056 X 107

Tabla 9. Concentraciones del reactivo limitante a las diferentes temperaturas
trabajadas

Haciendo una comparacién entre los reactores de flujo en pisidn y de mezcla
completa isotérmicos se tienen las siguienles consideraciones:
- Para una misma temperatura, con un aumento del tiempo de residencia en el
reactor, la conversion a la salida es mayor en el reactor de flujo en pistén que en el
reactor de mezela completa.
- Para un mismo tiempo de residencia, con un aumento de la temperatura se observa
un aumento mayor en la conversion a la salida en el reactor de flujo en pistén que en
el de mezcla completa.
- En ¢l reactor de flujo en pistdn es posible alcanzar altas conversiones, pero eso
implica mayores volumenes de reactor, por lo que se deben analizar las diferencias
entre tiempos de residencia del mismo orden de magnitud para economizar en un

reactor de mencr tamafio, o en dado caso favorecer con un cambio en ¢l tipo de
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reactor, si el caso fuera no alcanzar conversiones tan altas y favorecer temperaturas
de operacion alejadas de las condiciones de equilibrio, y en el caso de unidades de
volumen ya determinado reducir las velocidades de flujo requeridas.

En el caso de un reactor adiabético es posible modificar la temperatura de
alimentacién al rector, el volumen del reactor o el tiempo de residencia, o modificar
la temperatura de salida o controlarla. El balance de materia y el balance de energia
determinan los parametros adicionales.

Se hara una combinacion de pardmetros a fin de determinar el efecto de cada
uno de ellos. En el caso de un reactor de flujo en mezcla completa adiabatico, la
situacién es diferente, debido a deben cumpiirse dos ecuaciones en forma
simultanea: el balance de materta y el balance de energia. Por lo tanto los grados de
libertad deben quedar bien especificadoso debido a que el sistema podria
sobreespecificarse.

En la Grifica | de conversion contra temperatura donde se observa la forma
en que se representa el comportamiento de los reactores anteriores se representan
los casos de reactores de flujo en piston isotérmicos y del reactor de conversion
obtenible de 0.7 minimo.

En la Grifica 2 se observa el compertamiento de reactores de mezcla
completa y el de un reactor CSTR adiabatico de volumen minimo en la Grafica 1.

En este caso no se puede partir de asignar al sistema a la vez un tiempo de
residencia o un volumen de unidad y una temperatura de salida o de alimentacion,
porque los grados de libertad pueden ser cero, el sistema esta sobreespecificado y no

existe ninguna variable que deba determinarse. Por lo tanto se seguird ¢l siguiente

algoritmo de calculo.
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ALGORITMO DE CALCULQ {Caso de Temperatura de Salida especificada)

Paso 1. Especificar T salida

Paso 2. Especificar tiempo de residencia o volumen de reactor

Paso 3. Suponer T entrada

Paso 4. Calcular Ca,

Paso 5. Ajustar X, al balance de materia para la temperatura de salidal.

Paso 6. Con X,s ¥ ¢l balance calcular T entrada.

Paso 7. ;T entradac, = T entradagpyesa ™ No
i

Tcr\f/ninar
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Haciendo las suposiciones pertinentes se tienen para dos temperaturas de

salida pertinentes, se tienen los siguientes resuitados. En la grafica 2 se trazo el caso

2 para la temperatura de salida de 900 K.

—

Temperatura de salida =800 K

L

Tiempo de Xas T entrada
residencia (1)
[=] seg.
1 0.748 652.2
2 0.827 636.5
5 0.8627 629.5
E 10 0.8652 629
[ Temperatura de salida = 900 K ]
Tiempo de Xas T entrada
residencia (1)
[=] scg.
1 06.76 750
2 0.825 736
3 0.857 730.5
10 0.893 725

Tabla 19. Conversiones y temperaturas de entrada a diferentes temperaturas
de salida especificadas y tiempaes de residencia para el caso adiabatico
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Como puede observarse en los resultados anteriores, haciendo una
comparacion entre valores de temperatura de entrada y las conversiones a la salida,
se puede determinar que al aumentar la temperatura de salida especificada, la
conversion a la salida va aumentando, con el consiguiente aumento en la
temperatura de entrada necesaria para alcanzar dicha conversion siguiendo una
trayectoria adiabética. Esto se debe ademds al aumento en el tiempo de residencia
ya que, para una temperatura de salida constante, al aumentar el tiempo de

residencia va aumentando la conversion a la salida.

En cuante a la temperatura de entrada, a una temperatura de salida constante
considerada, al aumentar el tiempo de residencia disminuye la temperatura de
entrada necesaria para alcanzar la conversion determinada. Comparando entre
temperaturas de salida, las temperaturas de entrada en cada una de ellas, disminuye,
puesto que esto cumple con el balance de energia.

Por lo tanto, es preferible trabajar a temperaturas de salida relativamente
bajas o que se encuentren lejos del valor de equilibrio, ya que asi son necesarias
temperaturas de entrada mas bajas para un mismo sistema de volumen constante y

los requerimientos de intercambio de calor serdn més econdmicos.
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EJEMPLO 2.

En dos reactores en seric se requiere una conversion del 70%.
a)Calcule el tamano minimo de 2 reactores de flujo en mezcla completa (CSTR)

adiabaticos.

Para este caso es necesario probar con algunos valores hasta encontrar el

valor minimo.

Las ecuaciones para el tiempo de residencia expresadas en funcion de los

parametros conocidos son:
Tmin= CAn[(XAI “XaoYRar H Xaz - Xan/ RAz]
“min= Cao Xat / Rar + (0.7 - Xan/ R |

Para encontrar el tiempo minimo y la conversidn intermedia las condiciones

de operacion de los 2 reactores deben estar sobre el perfil 6ptimo de temperaturas.

Para encontrar la conversidn intermedia. se obtienen las velocidades de

reaccion del perfil dptimo de temperaturas. Los valores son los siguientes:

Xn Ra | U/Ra

0 50 10.02
0.19124 [50 {0.02
023 |40 |0.025
032 [33.3]0.03
042 |25 |0.04
049 |17 |0.0588
0593 |10 |01
0.7 6 | 0.16666

Tabla 11. Perfil de velocidades para obtener el volumen minimo

En la Grifica B se observa el perfil de velocidades.

Con esta grafica es posible determinar por medio del uso de los rectiangulos
de area méxima cudl es la conversion intermedia para la cual se cumple que la
pendiente de la tangente a la curva en ese punto sea igual a la pendiente de la

diagonal inscrita en el cuadrado formado por los dos reactores.
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Para determinar cudl es la conversidn intermedia se hard algunas
suposiciones y se corroboraran con las pendientes de las dos lineas. Posteriormente
se procede a calcular el tiempo de residencia minimo.

Para encontrar el tiempo minimo y la conversién intermedia las salidas de
los 2 reactores deben estar sobre el perfil optimo de temperaturas.

A continuacién determinamos la conversién intermedia comenzando
nuestras suposiciones; las suposiciones se haran desde 0.4 en adelante, ya que en
este valor se obtiene la conversion donde la curva presenta su pendiente igual a la
pendiente de 1a diagonal que forman la representacién de los dos reactores.

Después de varias suposiciones, grificamente se localiza la conversion que
cumple con los requerimientos antes mencionados en (.49. Para esta conversion
Ra= 17 kmol/m” hr.

Para el primer reactor Ts= 920 K. Utilizando la ecuacién del balance de

energia la temperatura de entrada a este reactor sera de §23 K.

Para el segundo reactor, para la conversién a la salida de 0.7, uiilizando la
ecuacion del balance de energia, 1a temperatura de entrada para una temperatura de
salida de 900 K serd de 858.5 K.

Por lo tanto, la mezcla reactiva se precalienta desde 306 K hasta 823 K; sale
a 920 K; posteriormente se enfria hasta 859 K y sale a 900K; por lo tanto el

esquema de reaccion es el siguiente:
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El tiempo de residencia minimo para los dos reactores se obtiene del balance
de materia:
7.3712 X 10° hr = 0.2653 s
En la Grifica 2 se observa el diagrama par la resolucion del reactor de volumen
minimo.
En la Grafica 3 se observa el diagrama para la resolucién de los problemas
similares.
b) Realizar el mismo célculo pero para 2 reactores de flujo en pistén (PFR) en serie.

En este caso debemos buscar una linea de operacién tal que se cumpla un
valor minimo. Para fo cual deberian hacerse varios ensayos hasta encontrar el
tiempo minimo. Deberian hacerse varios ensayos pero puede optarse por encontrar
una linea que sobrepase el perfil 6ptimo de temperatura para asegurar que en todo el
reactor y no s6lo al final se alcanzara el valor minimo. Por lo tanto buscamos un
intervalo y trazamos lineas de operacién adiabatica que se encuentren entre el POT
y la curva de equilibrio,

Stempre la mejor linea sobrepasa siempre el lugar de las velocidades

maximas, y satisface la condicidn

3/ T(1/R,) dXa=0
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En la practica no es 1til ensayar utilizando esta condicion. Se ensayan justo
unas pocas lineas y se encuentra cual da un V/F, minimo. Esto para el caso de un
solo reactor.

Una serie de reactores de flujo en piston adiabaticos con intercambio de
calor enire etapas se aproxima a la progresion Optima de temperatura; cuantos mas
etapas mas se acerca al ideal.

En el caso de reacciones exotérmicas para un flujo en pistén éptimo, se
tendra un calentamiento inicial hasta la temperatura inicial de reaccién. El reactor
seguird una trayectoria de reaccién que sobrepase el perfil 6ptimo de velocidades;
posteriormente se enfriara hasta una conversién tal que se mantenga la misma
velocidad de reaccion alcanzada para esta conversién, de ahi entrard al segundo
reactor y saldra a la conversién de salida estipulada; por lo tanto se tendrd una

trayectoria similar a ésta:
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Para el esquema de reaccién con una conversion a la salida de 0.7, haremos

las siguientes consideraciones:
Esquema 1

Haremos que ia temperatura de salida del primer reactor sea de Ts= 1050 K.
Asimismo suponemos Xa; .Utilizando la ecuacién del balance de energia
determinamos la conversidén de salida y la temperatura de entrada. Para una Xa =
0.4 T=97095K

Posteriommente se enfriara hasta 873 K. Ahora se determina la temperatura

de salida para el segundo reactor:
{0.7-0.4)=0.00506 (Ts- 875} Ts=9343K

Ahora calculamos el tiempo total y para cada reactor:
Cax=0.00104689
1, =0.0115616 m’ ht/ Kmol X 0.00104689 Kmol/ m* X 3600 s/ | hr = 0.04357 s
Para el segundo reactor:
Cac=0.00104689
7= 0.031022 X 0.00104689X3600=0.116906 s
Tiota= 0.16048 5
Esquema 2
La ternperatura de salida serd Ts= 1025 Ky X4,=0.5
Utilizando la misma ecuacién del balance de energia con una conversion de
0.5 1a T,=926 K. Se refrigerara hasta 835 K. Para el segundo reactor Ts= 874.25 K
Cs=0.0909748 Kmol/ m’
Toa=0.1862 5
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De acuerdo con los calculos anteriores podemos observar que el esquema |
se aproxima al valor minimo.

Para el caso presente pueden hacerse varios calculos con combinaciones de
tiempos de residencia y temperaturas, tomando en cuenta que deben cumplirse tanto
¢l balance de materia como el balance de energia.

Se presenta la Gréfica 5 para la representacion del ejemplo anterior.

Se estipulan varias temperaturas de salida para los reactores, el nimero de

unidades o temperaturas de alimentacion.

En el caso de dos etapas:

La primera etapa esta definida por 2 variabies, las cuales deben establecerse.
El mimero de variables del sistema son 4, a saber:

To, Th, Xa yT

El nimero de ecuaciones independientes es 2: Balance de materia y Balance
de energfa.

Por io tanto los grados de libertad son: GL= # variables - # ec. independientes= 2

De esta manera se establece la primera etapa especificando sélo 2 variables.
la temperatura de salida y la conversién de la primera etapa, o la temperatura de
salida y el tiempo de residencia.

Se estableceran varias temperaturas de salida por arriba del perfil éptime de
temperaturas.

Con una alimentacidn Fa,= 1 Kmol/ hr se pueden establecer o especificar los
volumenes de las unidades, o en otro caso determinar los volumenes necesarios para
las dos variables a establecer.

Considerando la opcidn de  especificar Temperaturas de  salida y
conversiones, que es la opcién mas sencilla, se realizardn varias combinaciones.

En cada una de ellas se hara uso del balance de energia y posteriormente del

balance de materia.
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Ejempio ilustrativo:

(Xas - Xao) = 0.00506( 1000-T,})

Para una conversion de 0.3 (0.3- 0)= 0.00506 (1000- T,) T,=940.7K
Calculando €l volumen del primer reactor tenemos

V/Fae= JdXa/ Ry

V/F,=0.0073365 m*/Kmol

V=0.0073365 m" hr/ Kmol X | Kmol/hr = 0.0073365 m’X 1000 ltvm®

La temperatura de entrada 2= temperatura de salida 1. Esta consideracion
permite conservar la misma velocidad de reaccién sin enfriamiento y sin cambios

adicionales en la conversion.

Ahora calculamos Ts para una conversién = 0.46 ( sin llegar al equilibrio).

(Xas - 0.3 )= 0.00506 (Ts- 1000)= (0.46- 0.3) Ts= 1031.6K

El esquema de reaccidn serd el siguiente:

El volumenxgcl segundo reactor sera:
ViFac= xﬂXAi Ra

V=8.2371t

Vo= 15.6 1t

De la misma manera se realizan los cdlculos para los otros sistemas,

obteniéndose los resuttados que se presentan a continuacién:
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Volimenes de la primera etapa para las condiciones impuestas
Temperaturas de salida (K)

Conv. 1 1000 1020 1050 1100
0.3 7.34 7.07 6.89 6.85
0.4 12.5 11.7 1094 | e
0.5 19.52 19.49 e R
0.6 48.76 — | e

Tabla 12. Resultados de volumen para conversiones y temperaturas de salida
especificadas.
Para cada uno de los sistemas anteriores los valores correspondientes a las

temperaturas de entrada y los volimenes de 1a segunda etapa :

SISTEMA Volumen 2da. etapa | Temp. de entrada 1 | Temp. de enirada 2
1 (Xa=03) 8.237 949.7 1000
2(Xa=0.3) 13.01 560.7 990
3(Xa=0.3) 234 990.7 985
4 (Xa=03) 30.55 1040.7 925
5 (Xa;=0.4) 18.2 920.95 950
6 (Xa1=0.4) 15.95 940.95 930
7 (Xa1=0.4) 15.67 970.95 900
8 (Xa1=0.5) 23.24 901.2 860
9 (Xa1=0.5) 26.39 921.2 850
10(X41=0.6) 104.7 881.42 685

Tabla 13, Volumen para cada sistema y temperaturas de entrada
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De los calcuios anteriores puede inferirse lo siguiente:

Para un sistema de dos etapas, donde se especifican las conversiones a la
salida del primer reactor y temperaturas de salida del primer reactor, los voltimenes
correspondientes van disminuyendo para una conversién constante y van
aumentando con la conversion a una temperatura constante

Con respecto a las consideraciones de seguridad y aplicabilidad. no es
recomendable buscar abtener conversiones muy altas en la primera etapa, puesto
que el volumen de la primera unidad se hace muy grande; asimismo no debe
operarse a lemperaturas muy altas para conversiones muy altas, puesto que el
sistema puede tendera a la conversidn de equilibrio en ese punto v la temperatura de
entrada a ese reactor serd muy altz lo que hace de los requerimientos de intercambio
de calor algo mas costoso y por lo tanto, el proceso sera menos rentable.

Asimismo, al aumentar fas temperaturas de entrada y salida la conversién de
salida del segundo reactor serd mas baja y posiblemente no se alcance una
conversion aceptable, por lo que entorces sera necesario modificar el no. de etapas,
a fin de reducir el volumen total y evitar alcanzar condiciones de intercambio de
calor muy drasticas,

Ahora se consideraré el caso en el que se especifican la temperatura de salida
y el volumen de la primera unidad. Por lo tanto se tendra las siguientes

combinaciones:
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Conversiones a la salida de la primera etapa

Temperaturas de salida de la primera etapa (K}
Volumen (R1) 1000 1020 1050 1100
(it)
5 0 0.2277 0.24 0.25
10 0.37 0.375 038 |
15 0.45 0455 | —— |
20 0.51 0480 | 0 | e

Tabla 14. Conversiones para voliimenes y temperaturas de primera etapa
especificados.
Los resultados anteriores fueron obtenidos realizando los calculos uiilizando

el siguiente aigoritmo de célculo:

ALGORITMO DE CALCULO

1. Suponerdl,

2.Calcular X4,

3. Comprobar la integral

|

¢Se cumple?

|

Si

|

Terminar
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Para efectos ilustrativos se realizaran los calculos para una de las combinaciones.

Suponemos T,= 950 K para una temperatura de salida de 1020 K. La
conversion de salida del primer reactor es de 0.3542. La integral nos da los
siguientes resultados:

V/Fs=9.09L
Suponemos To,= 975 K y la conversién a la salida es 0.2277
VIFa=495L

Por lo tanto este valor es el correcto. Las demas combinaciones se resuelven
de la misma manera.

De acuerdo con los datos obtenidos se observa que al aumentar el tiempo de
residencia a una temperatura constante aumenta la conversion como es de esperarse,
pero no pueden ocuparse unidades mayores pues puede llegarse a la conversion de
equilibrio. Asimismo, para un volumen constante, al aumentar la temperatura
aumenta la conversion a la salida del primer reactor; sin embargo puede llegarse a
una temperatura critica donde serfa dificil retornar a la misma conversion a una
misma velocidad de reaccidn, pues los requerimientos de intercambio de calor son
dificiles de cumplir o cubrir,

Los mismos calculos pueden realizarse en el caso de restringirse ta
conversion a lta salida del segundo reactor. En este caso el volumen de las unidades
no se encuentra restringido pues la conversion a la salida debe ajustarse sélo a las
temperaturas de salida que se establezcan como restricciones. Sin embargo,
operativamente, es recomendable restringir el tamaiio de las untdades necesarias por
cuestiones de espacio en planta o por economia.

Del caso antertor se realizard un calculo ilustrativo:

Se tendran varias combinaciones, vartando la conversion a la salida del
segundo reactor y vartando la temperatura de salida del primer reactor. Como el
volumen de las unidades no esta restringido se aplicard una resiriccién adicional,
donde el volumen de las dos unidades o etapas no debe pasar de 20 lt. Otra

restriccion que impone la misma reaccion es el no trabajar por abajo del POT, lo

cual no ¢s recomendable ni adecuado.
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Las ecuaciones involucradas son el balance de materia y energia para cada reactor.
Se establecera un algoritmo de caleulo y se presentard un ejemplo donde éste se
aplique.

ALGORITMO DE CALCULD

1.Suponer T,, <

2.Calcular Xy,

3.Determinar V,

4 Enfriar a X, v su respectiva 1/R, constantes y determinar T,;

5. Una vez determinada T,; calcular Tg

6. Calcular v,

7.51(V,+V3)s20t———————————* Terminar
Si(Vi+Vy)=201t

Suponemos T, =950 K

De acuerdo con la ecuacién del balance de energia para el primer reactor Xa, =
0.3542
Para el segundo reactor T,»= 980 K (obtenida graficamente)
Utilizando el balance de energia para este reactor determinamos la
temperatura de salida:
(0.4 - 0.3542)= 0.00506(Ts - 980)
Ts=989.05 K
El volumen total, considerando un flujo de alimentacién de SO>= 1 Kmol/m®
=10.73 1t
Por lo tanto se cumple la restriccion y no son necesarias supesiciones adicionales.
Basandose en el mismo algoritmo de calculo se obtienen los resultados

presentados en la siguiente tabla:
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Temperaturas de entrada al primer reactor (K)

Temperaturas de salida del primer reactor (K)
Conversidn 2 1600 1020 1050 1100
04 | 960 980 1050
0.5 940 950 975 1040
0.6 915 920 965 1030*

Tabla 15. Resultados de temperaturas de entrada 1 con conversiones

especificadas y temperaturas de salida 1

De acuerdo con el céleulo ilustrativo y con los resultados obtenidos se
observa que la temperatura de entrada al primer reactor va aumentando con la
temperatura de salida del primer reactor y va disminuyendo conforme la conversian
a la salida del sistema aumenta. Esto se debe a que la linea adiabitica se va
desplazando a través de las diferentes temperaturas y conversiones. Algunos
sistemas no pueden obtenerse debido a que van mas alld de la conversion de
equilibrio para la temperatura considerada, asi como el caso donde se sobrepasa la
restriccion del volumen maximo a ocupar.

La restriccién en el volumen total viene dada en el caso del disefio del
equipo, asi como del caso del equipo ya en planta. Cuando estd ya en planta un
reactor deben cuidarse los demas pardmetros para optimar el uso del equipo o
favorecer una operacion con productos en cantidades aceptables.

Lo anterior se representa en la Grafica 6

En el caso del disefio, ademds del volumen necesario, entran consideraciones
de resistencia de materiales, instrumentacién, confrol y estimacidn de costos.
Cuando se disefia un reactor para un volumen definido debe cuidarse el intervalo de
temperaturas alcanzadas para seleccionar los materiales del equipo v tuberia, asi
como de los instrumentos de operacion y proteccién, ademas de que determina los

productos a obtener, las condiciones bajo las cuales se producen y el material

72



mismo puesto que ciertos materiales pueden no ser adecuados o utilizables para
alguna o algunas sustancias en particular,

Asimismo un andlisis de costos determinard si el proceso serd rentable,
tomando en cuenta el volumen del reactor o el sistema de reactores y considerando

las variaciones o desviaciones de la idealidad.
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c) Realizar ¢l calculo del tiempo de residencia minimo para 2 reactores de
mezcla completa (CSTR) isotérmicos.

En este caso existe bastante libertad puesto que pueden escogerse diversas
temperaturas de operacion para varios sistemas. En este caso la restriccion es la
conversion a ta salida del segundo reactor y ¢l cdlculo se simplifica, debido a que la
salida de cada reactor solamente serd un punto sobre el perfil dptimo de
temperaturas y la conversion a 1a salida del primer reactor se vera determinada por
el rectangulo de drea madxima cuya pendiente es igual a la pendiente de Ia curva en
¢se¢ punto.

Se realizard un calculo ilustrativo de la conversién intermedia para este tipo
de reactores y posteriormente se¢ seleccionarin temperaturas  diferentes
combinandolas con conversiones intermedias a fin de observar la variacién en el
tiempo de residencia total para las dos etapas.

Caso 1. Tiempo de residencia minimo para X,,= 0.7
Para una temperatura constante de %00 K, leemos todas las velocidades para

diferentes conversiones y trazamos una grafica de 1/R, contra X,.

X4 |Ra |1/Ra

0 50 |0.02

006 (30 |0.03333
0.36 |20 |0.05

046 |15 |0.066667
0.57 |10 |01

0.7 |6 [0.16666

Tabla 16. Perfil de velocidades
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Suponicndo diferentes conversiones intermedias localizamos hasta que se
cumple la condicion de paralelismo entre las pendientes v se calcula posteriormente

el tiempo de residencia minimo.
La conversion intermedia s aproximadamente: (.51

Por lo tanto el tiempo de residencia minimo sera:
Trin= Cao [ 0.512X0.0825 + (0.7 - 0.512)X0.1666 |= 7.77 X 10" hr = 0,28 s

En el caso de reactores de flujo en piston isotérmicos es necesario hacer
Varios ensayos.
En el caso anterior no se consideré enfriamiento entre etapas. En este caso
constderaremos un enfriamiento entre etapas y haremos algunas suposiciones para
encontrar el tamario minimeo.

A continuacidn se presenta una tabla con los valores obtenidos al suponer
diferentes temperaturas de entrada para conocer la tendencia del tiempo de

residencia y determinar en donde se encuentra el valor minimo.

Temperaturas de entrada al primer reactor para una conversion 2= 0.7{ K)
Parametros 900 925 950 975
Xal 0.63 (.35 0.495 0.44
Toz 870 870 870 870

T(s) 0.3437 0.256 0.2553 0.2577

Tabla 17. Resultados de conversién, temperatura de entrada 2 y tiempo de

residencia




Por lo tanto el optimo estard entre T,= 950 y 975 K. Esto se debe a que el
tiempo total va disminuyende, llega a un minimo y vuelve a ascender, pues el
tiempo requerido para uno de los reactores disminuye, pero en la misma medida
aumenta ¢l del otro reactor.

Esto se ve reflejado principaimente en el tamafio de las unidades a utilizar,
para un flujo volumétrico manejado en forma constante y estd representado
claramente en la grafica del inverso de la velocidad de reaccion contra la
conversion, donde el tamafio de los rectangulos que representan a cada reactor sc va
desplazando con la conversion aumentando la altura de un rectangulo pero
disminuyendo su anche; lo inverso sucede con el otro rectangulo donde su longitud
aumenta y su ancho disminuye, hasta que uno de ellos presenta un area mayor que
hace que la tendencia global sea un aumento creciente.

En el caso de dos reactores de flujo en piston isotérmicos con enfriamiento
interetapas debemos operar por arriba del perfil optimo de temperaturas. Para lograr
obtener el valor minimo seria necesario hacer ensayos exhaustivos que en forma
practica son innecesarios por lo que, en realidad, podemos escoger una o dos
combinaciones y determinar cudl es la tendencia de los sistemas, a fin de evitar
acercarnos al equilibrio, pero considerando el no operar por abajo del POT.

Ahora se supondra temperaturas y se localizaran conversiones que permitan
trayectorias isotérmicas a fin de determinar el tiempo minimo y los parametros

correspondientes
1) = 0.0009504 [0.01462]X 3600=0.05 s

Para el segundo reactor tenemos:
Troa= 01311 s

Parauna T=950 K X)=0.58
Enfriamos hasta 875 K

Tiow= 00010004 (0.015305)=0.1460 s
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Para 1025 K:
Para el primer reactor:
V/F=12.84
Enfriamos hasta 870 K
ViFao=27.07
Tio= 011332 5
Por lo tanto el valor de la temperatura de operacién que acerca el minimo
tiempo de residencia esta entre 1000 y 1025 K.
Se observa lo anterior en la grafica 7y 8
Ahora sc hard un combinacion de temperaturas de alimentacion, para una
conversion a la salida de las dos etapas de 0.7, variando asimismo la conversién a la

salida de cada reactor, considerando que los reactores son CSTR isotérmicos v que

se opera por arriba de] POT,

TEMPERATURAS DE ALIMENTACION AL

PRIMER REACTOR(K)
1000 1025 1050 1100
0.47 0.43 0.36 0.29
900 875 860 830
0.23836032 | 0.24589861 |0.2433024 | 0.2726784

Tabla 18. Temperaturas de alimentacitn
En base a Iz tabla anterior puede llegarse a las siguientes consideraciones:
Podemos observar que con un aumento de la temperatura de entrada aumenta
et tiempo de residencia global, porque las areas se van complementando; asimismo
fa temperatura de entrada al segundo reactor va disminuyendo, y la conversion a la

salida del primer reactor va disminuyendo, reduciéndose asi el tiempo de residencia

de dicho reactor.
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No hay que olvidar que cada sistema puede variar de acuerdo con la decisién
que sc tome al determinar el punto de salida del segundo reactor y por lo tanto el
tiempo total a obtenerse,

Por lo tanto, habra diferentes combinaciones que permitan determinar un
tiempo considerable y efectivo.

Se presentaron una serie de combinaciones de temperaturas de operacién
con enfriamiento intermo, ya que sus temperaturas seran diferentes pero cada reactor
por si mismo serd isotérmico. Esto hace que el tamaiio se reduzca. Se combinaron
las temperaturas de operacion con las conversiones intermedias a fin de determinar

la variacion en el tiempo total de residencia.

A continuacion se abordara la determinacion de parametros de sistemas de
reactores para la misma mezcla reactiva, en especifico del nimero de etapas
necesarias para obtener una conversion determinada va sea en forma isotérmica o
adiabatica.

En el disefio y la determinacion de las caracteristicas de un sistema reactor es
necesario establecer cudles son las necesidades principales y los efectos sobre el
rendimiento de una reaccién al seleccionar determinadas variables a modificar,
puesto que algunas serdn mds ficiles de manejar que otras, y algunos en forma
practica no pueden ser modificadas.

En el siguiente ¢jemplo veremos la determinacion del nimero de etapas para
alcanzar la conversion del 70% en reactores de mezcla completa adiabaticos.

Los datos suministrados son:
Xacm 0 Xps=07 V/Fa=001 T,=90K

Utilizando el balance de materia y el de energia determinamos la
termnperatura de entrada de ia iltima etapa
(0.7- Xap-1)= 0.00506(900- T, *) 0.01= V/F 4,=(0.7 - Xan-1)/Ran
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£ TENS KO OB
GAUR DE LA BBLOIECH
Leyendo en ¢l diagrama X. vs T para la reaccion analizada para la
conversién final de 0.7 a la temperatura de 900 K, la velocidad de reaccion final es
6 Kmol/hr m*.
Con las dos ecuaciones anteriores determinamos que Xap. = 0.64 y T,..*= 888.1 K
La relacion entre Ty * v T,., serd que ambas a [a misma conversién deberan
tener la misma velocidad de reaccion. Por lo tanto en la grifica se va a la
temperatura siguiente donde la velocidad de reaccion es igual para las dos
temperaturas y se determina que T, es igual a 910 K. La siguiente velocidad de
reaccion correspondiente a la nueva conversion es de R, =8
(Xan-1- Xan2)=0.00506(T,., - Tos®) 0.01=V/F 4,=(0.64- Xx,.2)/8
Xan2=0.56
Tp*=894.2 K  De la misma manera se determina que T,..= 940 K
Asi sucesivamente se determinan las conversiones y las temperaturas
correspondientes a las diferentes etapas hasta ilegar a la conversidn de 0. Si no se
alcanza con las condiciones propuestas la conversién directa de cero para una
conversion con valor entero se aproximara al valor de la etapa entera siguiente.
Xan3=0.44
T 3*=916.3 K
Tha= 1010 K
Xana=0.265
Toa*=9754 K
Tha=1090 K
Xpn5=0
La temperatura inicial del sistema resulta ser T,= 1037 K
Por lo tanto el nimero de etapas ideales sera 4.85. El valor real sera de 5
etapas, y el volumen del primer reactor seré sélo de 8.5 It. Esto para ajustar el
nimero de etapas.
Si Ia restriccion hubiese sido la temperatura inicial se debi6 haber determinado la

temperatura de salida del sistema hasta que se ajustase a un valor de etapas

adecuado.
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Lo mismo puede realizarse utilizando el método deducido por Jones,
cambiando las conversiones por concentraciones y el volumien por el tiempo de
residencia. En este caso, para un sistema isotérmico el perfil de velocidades esta
dado para una sola temperatura, pero en el caso de un sistema adiabitico debe
partirse del perfil éptime de temperaturas para obtener temperaturas optimas o
seleccionar las diferencias de temperatura entre cada reactor y especificar los
niveles de enfriamiento entre cada etapa. Una modificacion adicional mas adecuada
es el uso del perfil optimo de temperaturas adiabatico. Este se traza con tangentes a
las curvas de velocidad de reaccién constante.

Generalizando se hace la determinacion del nimero de variables a
especificar para cada sistema, ya que en la practica no puede partirse en forma
inversa, conociendo lfas condiciones solamente, sino debe partirse del nimero de

unidades necesarias y el tipo de las mismas:

No. Etapas No. de Variables No. Ec. Independ. No. G. L
1 To, Ty, Xa, V (4) B.M.yB.E.(2) GL.=4.2=2
2 lera. Etapa: B.M. yB. E. (2} {2)

To, T\, Xa ¥V,
2do. Etapa: B.M.yB.E. (2) {n
Xaz, T2, Va2 (T) (4) G.L=(2+1)
3 tera. Etapa: 2 GL=4
To, Ty, Xa1 ¥ V)
2do. Etapa: 2
Xaz Tz, V2 (T)
3er. Etapa: 2
Xan Ts, V,
=(1+3)}=10 =6
n In+l 2n n+l

Tabla 19. Grados de libertad para un nlimero n de etapas
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Se observa este ejemplo representado en la grafica 9

Otra modificacién a la determinacién de nuevos esquemas de reaccion son
las recirculaciones en diferentes puntos.

La recirculacién permite evitar temperaturas muy pequefias a la entrada.

En algunos casos es conveniente dividir la corriente del producto procedente
de un reactor de flujo en piston, haciendo retornar parte de ella a la entrada del
reactor. Se define la relacion de recirculacién R como:

R=caudal de fluido que retorna a la entrada del reactot/caudal que sale del sistema

Esta relacién de recirculacidn puede variar de cero a infinito. A medida que
aumenta la relacion de recirculacién, el comportamiento pasa de flujo en piston
(R=0) 2 flujo en mezcla completa. La recirculacién suministra un modo de obtener
distintos grados de retromezcla en un reactor de flujo en pistén.

El reactor con recirculacion es un dispositive que permite aproximarnos al
comportamiento de flujo en mezcla completa, empleando un reactor de flujo en
pistén. Se utiliza particularmente en reacciones catalizadas por solidos en el

contacto con lechos fijos

Para flujo en piston

Cac {R+¥1)v v El flujo dividido aqui define la
—'T_— razon de recirculacion. R
XAD Rv

Un balance de mz}&eria conduce a
V/Fao=(R+1) dXa/Ra Xa=(RAR+1D)X ¢
En general R=( Xen- XaoW(Xar Xaen)

Cuando R— 0 se tiene flujo en pistén; cuande R—  se tiene flujo mezclado.
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Los reactores de recirculacién constituyen una manera de conseguir que un
reactor de flujo en pistdn se comporte de todas las maneras posibles hasta llegar
incluso al tipo de flujo mezclado. Solo aumentando R. El reactor de recirculacion es
importante particularmente en el disefio de reactores cataliticos donde se desea
utilizar un lecho relleno (flujo en pistdn) pero que en alguna ocasién convendria que
e comportase casi como de flujo mezclado (flujo en mezcla completa),

Para un reactor de flujo en pistén en el caso adiabatico con recirculacién, la
linea de operacidn adiabatica no comenzara desde cero sino desde una conversion
mas alta debido al mezclado; la linea de operacion adiabatica que representa las
condiciones dentro del reactor sobrepasa siempre el lugar de los maximos. La mejor

velocidad de recirculacion viene dada de la siguiente forma.

£/Ra

Xa

El valor éptime de recirculacion se determina donde

K¢
1/R =J‘( 1 /RA)prom reactor
[

ai
Se elige X e ¥ su correspondiente R a fin de que se cumpla dicha condicién.

El sistema de ctapas multiples lleva a una serie de alternativas de

intercambio de calor,
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Para un reactor con recirculacién el intercambiador puede colocarse en una
serie de sitios. Diversos factores influyen [a eleccion de la localizacion:
» ¢l deseo de maximizar AT a través del intercambiador, desde un fluido al otro
fluido.
o el deseo de un caudal elevado a través del intercambiador.

e Evitar los problemas de puesta en marcha (el alimento puede tener que calentarse
inicialmente).

Como puede observarse el grafico X4 vs. T puede utilizarse para establecer
las caracteristicas de un sistema con recirculacidn, puesto que muestra la velocidad
de reaccién en funcion de la temperatura y la conversion, y pueden elegirse las
condiciones para una operacién dptima. Asimismo puede representarse también el
balance de energia.

El gréfico de X, frente a T es esencialmente un diagrama ecntalpia-
composicién. Esto es atil en recirculacion, ya que para representar la mezcla de dos
corrientes se utiliza la regla de la palanca.

Cuando dos corrientes s¢ mezclan, entonces la resultante estd sobre al recta
que los une.

Los reactores de flujo en pistdn aplicados a reacciones exotérmicas
reversibles como la presente pueden utilizarse mejor con recirculaciones y se
aplican al caso donde la reaccion se lieva a cabo en presencia de un catalizador en
reactores de lecho de relleno.

Para cualquier mimero de etapas conocido, las condiciones optimas de
operacidn se reducen a hacer minimo el volumen del reactor o minima la cantidad
total necesaria de catalizador.

Igual que en el caso de una reaccién homogénea, como la reaccion
exotérmica reversible que se estd estudiando, cuando se dispone de muchas etapas
podemos aproximamos mucho a la progresion éptima.

El drea total bajo la curva representativa de 1/R, frente a X, siendo R, para

la reaccion homogenea como para la heterogénea ha de hacerse minima.
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Para la determinacidn del optimo se tienen tres varables que se pueden
modificar a voluntad: la temperatura de entrada (punto T,) , ¢l volumen del primer
reactor o la cantidad de catalizador empleado en la primera etapa (y asi esta
determinado ¢l segundo punto sobre la adiabtica) y la cantidad de calor
intercambiado entre las dos etapas (localizado asi el punto de salida del
enfriamiento a lo largo de la linea de conversién constante).

El procedimiento a seguir es el mismo que para los reactores homogéncos de
flujo en pistén.

El nimero de etapas a emplear estari determinado por consideraciones de
costo global, de modo que en la practica efectuaremos el estudio primero para }
etapa, después par 2, hasta obtener el costo minimo.

Cuando se trata de recirculaciones se tiene un sistema flexible que puede
aproximarse al flujo en mezcla completa y, como tal, es capaz de evitar regiones de
velocidad baja. Para el disefio previo serdn suficiente unos cuantos tanteos
adecuados para aproximarnos a las condiciones dptimas.

En las operaciones con recirculacion puede situarse los cambiadores de calor
en distintos lugares, sin que afecten a lo que ocurre en el reactor.

La mejor localizacion dependera de la conveniencia para la puesta en
funcionamiento y de que esta localizacién conduzca al coeficiente de transmision de
calor mis alto.

La determinacion de la relacién éptima de recirculacién se calcula con la
siguiente ecuacidn:

Kap
/R = JdXa/Ra/(Xar Xa)
Xai XAl

La relacion dptima de recirculacién introduce en el reactor una alimentacion
cuyo valor de (1/R,) es igual al valor medio de (1/R,) considerando el reactor como

un todo.
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Por comparacion con un sélo reactor de flujo en pistdn o de mezcla completa
tenemos:
1.Para conversiones finales mds pequeiias que la del punto de velocidad maxima, el
reactor de mezcla completa es mejor que cualquier reactor con recirculacion.

2. Para conversiones mas altas que la del punto de velocidad mixima, el reactor con
recirculacion, con una relacién de recirculacién adecuada, es mejor que el reactor de
flujo en piston o el de mezcla completa,

Reactores con separacion y recirculacion del reactivo no convertido.

Ahora abordaremos los casos de recirculacién. El objetivo principal de ésto
es la determinacion de los efectos de una recirculacién en un sistema reactivo, a fin
de seleccionar ¢l amreglo mds adecuado para las necesidades propias de dicho
reactor y las ventajas adicionales que ese mismo arreglo presenta en comparacion
con otros.

Si el reactivo no convertido puede separarse de la corriente de producto y
retornar al reactor, todo el proceso puede efectuarse a una composicién para
cualquier grado de conversion. En este caso, el mejor procedimiento es utilizar un
reactor de mezela completa que opere con la composicién del punto de maxima
velocidad de reaccidn. Sin embargo, la economia global, incluyendo ¢l costo de
operacidn y recirculacion, determinara cudl es el dispositivo éptimo globai.

En los modulos utilizados en el simulador de procesos en algunos
planteamientos es necesario utilizar esta separacién y recirculacion del reactivo no
convertido par lograr la convergencia de la solucion hacia una distribucion de
productos descada y para lograr que en forma real, no se ileguen a tener
complicaciones operativas para el manejo de reactivos o productos. Esto también
dependeri del tipo de reaccion que se estudia y se analiza.

En el caso de reactores heterogéneos continuos por lo tanto, mientras la
actividad del catalizador no decaiga y las condiciones de reaccién no se modifiquen
en cada experiencia se va a obtener una conversion a la salida. En el caso continuo
se alimenta a diferentes condiciones de reaccién y en cada experiencia se

mantienen.
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En el caso de un reactor batch el reactor opera a diferentes condiciones en
cada corrida, pero en cada tiempo ¢l reactor se descarga y se vuelve a cargar.

Un reactor de recirculacion con catalizador puede operar recirculando el
reactivo no convertido.

Si la circulacién del fluido es suficientemente rapida entonces la conversién

por paso es pequefia y este reactor se aproxima al de flujo mezclado, en cuye caso:
T=WCAQ/FAG=CA0XA|‘/RA

Si la velocidad de circulacion no es suficientemente elevada se deben utilizar
las ecuaciones de los reactores de recirculacion.
t=(R+1)Chs j dXa/Ra

En la practica si se supone flujo mezclado, se hacen una serie de ensayos a
velocidades de recirculacién fijadas ya que de otro modo no sc ajustarian a la
cinética correcta. Por lo tanto para Qg constante se utiliza el mismo Q, para todos
los ensayos, cambiando la composicion del alimento de ensayo en ENnsayo.

Por lo tanto, si se utiliza una recirculacion en un reactor que trate un fluido
€n una reaccion homogénea se reducird el volumen del reactor vy el perfil de
lemperaturas se acercard al valor optime de acuerdo con las velocidades de
recirculacién manejadas.

Ahora sc hard una combinacion de recirculaciones con temperaturas a la
entrada del reactor, a fin de determinar cual es la variacion del tiempo de residencia
con la velocidad de recirculacién y determinar la mejor velocidad de recirculacion
que obtenga un tiempo de residencia y por lo tanto un volumen éptimo.

Las combinaciones de recirculacion y temperaturas de entrada para obtener
una conversion del 70% a la salida del sistema reactivo; se tomard en cuenta
enfriamiertto interetapas.

En base a la cinética v a la termodinamica de las reacciones se determina la
posibilidad de usar recirculacion.

En el caso de reacciones endotérmicas reversibles no debe usarse recitculacién.
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En reacciones exotérmicas itreversibles es mucho mejor utilizar
recirculacion, a fin de ayudar al sistema a obtener conversiones mas altas en cada
etapa y con el enfriamiento interetapas pueden integrarse los requerimientos de
climinacién de calor y mantener un AT, que sea practico y que se ajuste a un
disefio basado en reglas heuristicas.

Para el funcionamiento por ctapas de la reaccidn exotérmica, los
cambiadores de calor pueden situarse en distintos puntos .

Hacer un esquema de la grafica correspondiente a X, frente a T,
representado todos 1os puntos pertinentes, considerando reactores de flujo en piston
con rectrcutacion vy las siguientes condiciones:

Xa=0 X,=04 X 4=0.7.
Se considerara para cada combinacién 4 diferentes arreglos.
Calcular el volumen de los reactores requerido. La recirculacion constante

considerada en el segundo reactor serd de R=1,

Temperatura de entrada al sistema (K)
R (primer reactor) 800 825 850 875 900
0.5
1
2

Tabia 20, Esquema de recirculacién / temperatura

Arreglo 1

C F

El esquema representado en la grafica de X4 vs. T es el siguiente:
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A continuacién se realizarj el calculo para la combinacién de temperatura de
800 K con R=0.5.
Xa= X (R/R+]) Xa =0.4(0.5/1.5)=0.1333
(X't - Xaa)=0.00506(T" - T,)
(0.1333)= 0.00506(T’, -800)

T, =826.35K
(Xas - Xa1")=0.00506 (T, - 826.3)
T,=879.0513 K

Haciendo un balance de materia en el punto anterior a la segunda etapa en el
punto de recirculacién tenemos:
Faol0.4) + FAo(0.7)=2 FaoXa2'
Xa2'=0.55
{0.55 - 0.4)=0.00506 (T;" - 779} Ty=908.695 K

La velocidad de reaccion, si se enfria hasta 900 K (a la misma curva de
velocidad de reaccién) Ra= 12.5 kmol/m® hr
Por lo tanto:

(0.7 - 0.55) = 0.00506(Ts - 900 K) Ts=929.6 K
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Ahora calculamos el volumen de cada reactor y el volumen total

El procedimiento general a seguir, igual que para el caso sin recirculacion es
el siguiente:
1. Se supone un valor de T,
2. Se hace un céalculo en base a los dalos proporcionados, determinando {a
conversion obtenida después del mezelado, procurando mantenemos algjados de las
condiciones de velocidad baja, para un buen disefio, préximo al éptimo.
3. Enfnamos hasta el punto que tiene la misma velocidad de reaccion que el punto

de salida de la adiabatica, por lo tanto:

(RA)quc sale del reactor™ (RA)que entra en el siguiente reactor

4. Nos desplazamos a lo largo de la linea adiabatica hasta que si cumpla la misma
condicién, obteniendo ¢l punto de salida.

En forma general, ¢l ndmero de etapas a emplear estard determinando por
consideraciones del costo global, de modo que en la prictica se debe efectuar el
estudio primero para 1 etapa, después para 2, hasta obtener ¢l costo minimo.

Por lo tanto, se operard por arriba del perfil éptimo de temperaturas, a fin de
obtener los volumenes mas cercanos al minimo, aun en las condiciones de operacion
especificadas.

A continuacién se presenta un cuadro con los valores de la conversion inicial

alcanzada debida al mezclado, para las recirculaciones de 0.5, 1 y 2.

Xar'
0.13333333
0.2
0.266660667
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Ahora se presentan los valores de la temperatura 1 alcanzada en el mezclado

en forma adiabatica:

T1'(800 K)
826.350461
839.525692
§52.700022

Ahora se presentaran los valores de la temperatura alcanzada a la salida del

primer reactor y la temperatura a la salida del segundo punto de mezclado.

T1(800 K}
879.051383
879.051383
879.051383

T2'(800 K)
908.695652
908.695652
908.695652

La temperatura v la velocidad de reaccion mostrada a continuacion son la
temperatura a {a que se enfria después de la segunda recirculacion v la velocidad de

reaccion que debe mantenerse antes y después del enfriamiento.

T 900
Ra 125

La siguiente temperatura se obtiene a partir de utilizar el balance de energia

al nivel de conversion de salida de 0.7.

Ts@00K) |

926.644269

90



Ahora se presentan los calculos para obtener el volumen de cada unidad para
la temperatura de alimentacién de 800 K y 1a velocidad de recirculacion R=0.5
Volumen del reactor 1 alimentando a 800 K (R=0.5)=34.88 L

Los demas resultados se presentan en la tabla de combinaciones.

Temperaturas de alimentacion al primer reactor
{(K)
800 | 825 850 900
R(React. 1)
0.5 34.88 32.45 30.93 75.36
I 3l.41 29.27 28.36 73.12
2 27.93 26.09 25.7 70.83

Tabla 21. Resultados de volimenes a diferentes recirculaciones

De acuerdo con lo anterior puede observarse que al aumentar la recirculacion
a temperatura de alimentacidon constante disminuye el volumen de! reactor
requerido, puestc que nos acercamos al flujo mezclado conforme aumenta la
recirculacion. A una velocidad de recirculacién constante disminuye el volumen del
reactor al aumentar la temperatura de alimentacion, a excepcidén del valor de
temperatura de 900 K, ésto se debe a que nos acercamos a las condiciones de
equilibrio, y por lo tanto el tamafio de los reactores, en especifico del reactor 2 se
hace muy grande, pudiendo tender a infinito; por lo que es recomendable operar a
una temperatura maxima de alimentacidn por abajo de 900 K a fin de evitar este tipo

de problemas.
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Para los otros esquemas se muestra a continuacion la tabla con los valores de
volumen det sistema de reactores, el esquema sobre la grafica de X, vs. T.
Arreglo 2

XA0= 0 XA1=0.4 XA2:0.7

Los ATmin que se manejaran seran de 20

R2=1

A B M N D P Q G
I

(Y S

Las graficas de X4 vs. T para la reaccidn considerada, donde se muestran las
lineas representativas del arreglo propuesto se presentan en la parte final de las

graficas (Graficas 10).

Ahora se presenta una tabla con los valores obtenidos para los voliimenes de

las dos unidades de reactores y las temperaturas en los diversos puntos del arreglo 2.
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Temperatura de entrada al sistema reactor (K)
800 825 850 875
Receire.
0.5 3649 33.23 327 38.7
1 3245 30.05 29.73 363
2 28.16 26.7 26.61 33.76
Temp. del sistema en diferentes puntos (R1=0.5)
800 825 850 875
T 826.34 851.34 876.34 901.34
Ti* 806.34 831.34 856.34 881.34
T1 859.05 884.05 909.05 934.05
T2' 839.05 864.05 889.047 914.05
T2 868.7 893.7 918.7 9437
T2* 819.05 844.05 869.05 894.05
Tabla 22. Resultados de temperatura
Arreglo 3
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En la siguiente grafica se presenta el esquema resuelto
Datos: XA1)= 0 XA[=0.4 XA2:0.7

Los ATmi» que se manejardn seran de 20

R,=1
Xa'=0.1333,0.2 y 0.2667(ParaR= 0.5, 1y 2)
Xa2'=0.55
Temperatura de entrada al sistema reactor (K)
800 825 850 875
Recire. |
0.5 33.84 3286 42.843 BHEHHRE
1 29.87 29.68 3991 BRI
2 26.5 26.48 36.905 BEHHTHH]

Tabla 23. Resuitados de volimenes para recirculaciones y temperaturas de

entrada especificadas.
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Arreglo 4

@

Temperatura de entrada al sistema reactor (K)
800 825 850 875
Recire. 1
05 39.88 36.200 3322 32.0128
1 38.53 33.0036 30.31 28.974
2 36.7031 30.274 2694 26.642

Tabla 24. Resultados de volitmenes para recirculaciones y temperaturas de

entrada especificadas

Como puede observarse en los arreglos anteriores, es necesario tomar en
consideracion el alejarmos lo mas posibie de la curva de equilibrio, pues esto hace
el tamafio de las unidades més grande y dificiles de operar, asi como los
requerimientos de intercambio de calor se incrementan,

De los 4 arreglos anteriores ¢l mejor es el cuarto debido a que, con
enfriamientos antes de cada etapa nos alejamos de la zona de equilibric y le
permitimos a cada reactor llegar a una temperatura no muy critica a la conversién
desea y operamos a velocidades de reaccion altas favoreciendo el que se tengan

unidades mas econdmicas.
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Si se tiene un alimento frio a reactores de flujo en pistén se puede entonces
minimizar el intercambio de calor utilizando fuentes externas mediante una

adecuada distribucion de las corrientes.
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CAPITULO V

V.1 DESARROLLO DEL EJEMPLO ILUSTRATIVO DEL MANEJO DE
REACTORES IDEALES UTILIZANDO EL SIMULADOR DE PROCESOS
ASPEN PLLUS.

-VARIABLES MANEJADAS EN CADA MODULO UTILIZADO POR EL
ASPEN PLUS

-PARAMETROS UTILIZADOS EN CADA MODULQ

-CARACTERIZACION DEL SIMULADOR DE PROCESOS.

ajReaccion de formacion del HI en fase gaseosa a partir de H y [,

b)Reaccion de descomposicién en fase gaseosa del Bromuro de etilo

-EJEMPLOS ILUSTRATIVOS PARA LA REACCION DE FORMACION DEL
TRIOXIDO DE AZUFRE A PARTIR DE DIOXIDO DE AZUFRE Y OXiGENO
EN FASE GASEQOSA HOMOGENEA.

-EJEMPLOS DE LA REACCION HETEROGENEA (FORMA MANUAL)
-EJEMPLOS DE LA REACCION HETEROGENEA (ASPEN PLUS)
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V.1 DESARROLLO DEL EJEMPLO ILUSTRATIVO DEL MANEJO DE
REACTORES IDEALES ULIZANDO EL SIMULADOR DE PROCESOS
ASPEN PLUS

-VARIABLES MANEJADAS EN CADA MODULO UTILIZADO POR EL
ASPEN PLUS

Las variables que se manejan estan en funcién de propiedades intensivas o
extensivas de la materia. Las variables que se cspecifican son las variables
independientes, Cada pardmetro que establece las caracteristicas de un modulo

necesita un conjunto de variables para completar la rutina y realizar los calculos.

El niimero de variables totales a especificar debe corresponder al nimero de

grados de libertad del sistema.

En la tabla siguiente se presentan los parametros involucrados en cada tipo

de médule y las variables a especificar en cada parametro.
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MODULO PARAME [RO VARIABLES A ESPECIFICAR
CSTR Corriente de alimentacion Presion, Temperatura, Unidades
de Concentracion, Concentracién
o flujo, No. de fases y fases.
No especificar
Corriente de salida Volumen, Temperamura. tipo de
Condiciones de operacion  del reactor o cantidad de calor
reactor extraido o suministrado por
unidad de masa
Estequiometria: Coeficientes
Cinética de reaccion estequiométricos por cada
componente y clave de cada
componente
Términos Cinéticos: Tipo de
cinética (segun subrutina)
PFR Corriente de alimentacion Las mismas que CSTR
Corriente de salida No especificar
Condiciones de operacién del| Longitud, dtdmerro. tipo de
reactor reactor {en base a ésto, perfil de
temperaturas en varnas
posiciones del reactor, o cantidad
de calor suministrada o extraida
[gual que en CSTR
Cinética de reaccion
BATCH Corriente de alimentacion Para opcion de alimentacion
continua o batch las mismas
variables que para los otros
modulos.
Corriente de salida No especificar
Condiciones de operacion del| Criterios de Paro, tiempo de
reactor reaccion limite superior, presion
(de preferencia constante).
Volumen o temperatura o
cantidad de calor. Tiempo de
ciclo y tiempo de alimentacion
Igual que en los otros
Cinética :

Tabla 25. Modules de reactores de ASPEN PLUS y sus especificaciones.

Parimetros adicionales como métode de convergencia, nivel de tolerancia y

nimero de iteraciones son establecidas por omisién. Cuando sea necesario pueden,

sin embargo modificarse a voluntad.
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Los tipos de reactores pueden escogerse por medio de la interfase, a partir de
los nombres ya establecidos, los cuales pueden seleccionarse. En la parte inferior de
la pantalla se muestra para cada seleccidn su deseripcion a fin de escoger la que se
desee utilizar para el caso particular.

En la siguiente tabla se presentan los tipos de subrutinas que simulan las

cinéticas, su descripcion y los parametros que involucran cada una de ellas.

SUBRUTINA DESCRIPCION PARAMETROS
POWERLAW Basada en ecnaciones de|Estequiometria
leyes de potencias Términos cinéticos
LHHW Para ecuaciones del tipo|Estequiometria
Langmuir, Hinshelwood, | Términos de  fuerzas
Hougen y Watson impulsoras
Adsorcién

REACT-DIST |Casos donde algin | Estequiometria
componente se separara por | Términos cinéticos
medio de un proceso de|Perfil de conversiones

destilacion Parametros de separacion
USER Para casos aislados y e¢l|Estequiometria

usuario puede dar los|Nombre de la subrutina

parametros necesarios cinética

Tabla 26 Subrutinas que simulan las cinéticas de reaccién en ASPEN PLUS

Si la cinética especificada es POWERLAW es necesario proporcionar la
gstequiometria de la reaccidn, los valores de los exponentes a los que se encuentran
clevados los reactivos y productos en la ley de velocidad y la constante de
velocidad en funcién de factor preexponencial, energia de activacién e tnverso de fa
temperatura.

Si la cinética es LHHW se usan las formas de las dos constantes, tanto la de
la reaccién directa como la inversa, y en el caso de adsorcion, se deben proporcionar
las constantes de adsorcion de los reactivos y/o los productos.

Si se especifica cinética USER se da la estequiometria de los componentes y
parametros de la constante de velocidad, y debe especificarse la subrutina del

ASPEN PLUS que simulari esa reaccidn.
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En los ejemplos anteriores, debido a las ecuaciones de balance de materia v
energia utilizadas el manejo de las variables que afectan a la reaccién es tedioso.
debtdo a que la determinacién de los diferentes parametros se tiene que hacer para
cada reactor o conjunte de datos considerado, ya que de ello depende la
representacion esquematica del sistema.

En el caso presente la dificultad principal esta presente en la diferencia que
existe en las variables especificadas en la utilizacién de un conjunto de ecutaciones v
un programa de computadora como lo es el ASPEN PLUS debido a que cs
necesario y ademds mds ficil de usar en forma operativa y econémico desarrollar
célculos con la ayuda del simulador de procesos con los parametros que dicho
programa solicita como entradas, que crear un programa dedicado que se deba crear
para cada reaccion que se desee tratar. Por lo tanto se utilizaran dos paramctros de
acceso de cada rutina del ASPEN PLUS para simular los reactores que se estan
estudiando.

-PARAMETROS UTILIZADOS EN CADA MODULO.
Para un CSTR
Se tendréan las siguientes combinaciones de parametros:
1.- Especificar corriente de alimentacion.
- Volumen, temperatura y presién del reactor
- Condiciones de la corriente 2 (fraccién mol del componente en el producto). ‘
Las variaciones que pueden hacerse en cada caso son las siguientes:
a)Variaciones en la temperatura de la alimentacidn
b}Variaciones en el volumen del reactor

c)Variaciones en la temperatura del reactor

las variaciones anteriores).

d)Variaciones en la fraccién mol del componente 1 en la corriente 2 (dependen de
Asimismo es necesario especificar la cinética a desarrollar,
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DETERMINACIONES PARA UN CSTR.
- Dar corriente de entrada de materia.
- Dar corriente de salida de materia
- Dar condiciones del reactor
- Especificar la cinética.
a}Variaciones en al temperatura de la corriente de entrada.
b) Variaciones en al temperatura de la corriente de salida.
c)Variaciones en el volumen del reactor CSTR
DETERMINACIONES PARA UN PFR
- Dar corriente de entrada de materia
- Dar corriente de salida de materia
- Para el reactor especificar temperatura en diferentes puntos del reactor o en algun
punto a lo largo del reactor. (Tipo T-SPEC).
- Longitud y didzmetro,
- Especificacion adicional dependiente del tipo de reactor.
Las mismas variaciones que en CSTR a excepcién del volumen se varia la
longitud del reactor y la fraccién mo! del reactivo limitante.
DETERMINACIONES PARA UN REACTOR BATCH
- Corriente de carga batch
- Corriente de producto
- Especificacién del Reactor
- Criterios de Paro
- Limite superior sobre el tiempo de reaccidn
- Tiempo exira o tiempo de ciclo
- Entradas dependiendo del reactor.
- Presion (De preferencia constante)
En Rbatch. Feeds se entran las velocidades de alimentacion continua.
Para el caso sin corrientes de alimentacién continua y de fase simple

RBATCH trabaja bajo control perfecto.
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Entre los criterios de paro esta el tiempo de reaccién, la composicién del
reactor o la conversidn de un componente, asi como la temperatura en el reactor,
-CARACTERIZACION DEL ASPEN PLUS

Para iniciar el desarrollo de amalisis de reactores en el simulador de
procesos, ¢s necesario caracterizarlo para determinar los potenciales y las
alternativas de operacion del mismo. puesto que, en base al desarrollo de problemas
mas simples es posible manejar las variables a fin de determinar la relacion entre
ellas y la gama de posibilidades de operacion del simulador, para determinar cémo
serdn los resultados obtenidos y determinar el comportamiento del programa ante el
manejo de diversos conjuntos de datos.

Se empezard con el manejo de diferentes temperaturas, diferentes
concentraciones de alimentacion y producto v diferentes volimenes de reactor, asi
como vartaciones en el tipo de ecuacion cinética a utilizar.

Se utilizaran sistemas reactivos de prueba, tales como la reaccidn de! Ha y el
I; para formar el HI en fase gaseosa; la reaccion de descomposicion del SG.Cl; yla
descomposicién del bromuro de etilo en fase gaseosa, todos estos sistemas con una
cinética definida basada en la ley de potencias.

No pueden manejarse sistemas de sustancias desconocidas aunque su
cinética sea conocida en el programa ASPEN PLUS puesto que los datos cinéticos
no comesponden a sustancias conocidas. Por lo tanto serd necesario para la
exploracion del programa utilizar datos cinéticos y propiedades de componentes
conocidos y analizados anteriormente,

No es necesario utilizar un programa en FORTRAN para ¢l célculo de la
conversion a la salida puesto que el mismo simulador ofrece la posibilidad de
introducir los datos cinéticos para la reaccion directa y la reaccidn inversa, con los
valores apropiados de la cinética de cada reaccién, por lo tanto se podran alcanzar
resultados similares a los esperados para cualquier variacion que se le haga al
sistema.

La cinética puede estudiarse en base a diferentes unidades: concentracién
molar, presiones parciales, fracciones mol, flujos molares o en volumen vy puede ser

posible introducir datos para diversos tipos de calculos,
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Manejando la cinética de la manera mas adecuada se pueden variar los
pardmetros disponibles a fin de determinar la relacion entre todas las variables a
considerar.

Las variables a determinar pueden 0 no ser las mismas en base a los
parametros que solicita el programa de simulacién de procesos.

Los sistemas utilizados para la caracterizacion del simulador son diferentes a
las de Ia reaccion considerada en los siguientes puntos:

- Las dos reacciones para la caracterizacidon son endotérmicas y la reaccidn
considerada es exotérmica.

- Debido a lo anterior en el caso de reactores adiabaticos es trascendente pues
determina el nivel de conversién alcanzado v la temperatura de salida, que a su vez
determina el tamafio de la unidad a utilizar, y las caracteristicas de los equipos de
intercambio de calor necesarios para llevar a cabo la reaccién endotérmica.

- Para favorecer la obtencién de el menor volumen de reactor, en el caso adiabatico
se debe buscar operar a la temperatura maxima de operacion permisible a la salida
de cada reactor, calentando en lugar de enfriar, puesto que en el caso de una
reaccion endotérmica la temperatura del fluido reaccionante disminuye en el
transcurso de la reaccion. Esto permite establecer los limites para la operacién de
reactores y equipo de intercambic de calor,

- En €l caso de la reaccion de descomposicién del bromuro de etilo, el método de
solucién de las ecuaciones termodinamicas es el BK10 por tratarse de hidrocarburos
y derivados de los mismos, y para la del yoduro de hidrégeno y fa reaccién
considerada como método se utiliza el IDEAL,

- Es trascendente ¢l tipo de reaceidn.

Lo gue se espera obtener en primer término es:

Para ¢l reactor RPLUG se espera que al variar la longitud del reactor
aumente la cantidad de producto obtenido y disminuya la cantidad de reactivo
limitante. Asimismo, al variar la longitud varia el tiempo de residencia en forma

directamente proporcional.
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Asimismo al modificar la temperatura del reactor incrementindola,
esperamos que la conversion a la salida se vaya incrementando , expresada como
disminucion de la cantidad de reactivo limitante a la salida.

Al aumentar los flujos molares de alimentacién se operard en forma mas
adecuada el reactor puesto que se manejaran nimeros de Reynolds mas aceptables.
Sin embargo seran tales que no se considere la transferencia de masa por difusion
entre los elementos de fluido, haciendo de éste un fendmeno que no altere la

velocidad de reaccion.
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a) Reaccion de formacion del HI a partirde Hz e I,

Los datos cinéticos se obtuvieron a partir de constantes de wvelocidad
determinadas a diferentes temperaturas.

La energia de activacion es = 149 807.1243 J/mol= 35 791.9303 cal/mol

El factor preexponencial es = 9.807 x 10°

La reaccién es endotérmica.

En el simulador de procesos se han alimentado los siguientes datos

Flujo molar de cada componente : 10 kmol/hr

Temperatura de entrada : de 700 a 900 K
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b)Reaccién de descomposicién del Bromuro de Etilo

Los datos cinéticos son los siguientes

Energia de activacién = 52 433.7 cal/mol

Factor preexponencial = 4.6382 x 10 '°

La reaccion es endotérmica
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Una vez caracterizado el programa de simulacion con los sistemas reactivos
utilizados para tal efecto, se proceden a utilizar fos datos ya conocidos para el
sistema SOz + 17203 -850,

La interfase entre el programa y el usuario, considerando como ejemplo las
reacciones irreversibles mencionadas se presenta a continuacion; en ella se
encuentran los espacios para colocar los valores de las variables a especificar y los

parametros adicionales necesarios.
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En los ejemplos siguientes se¢ especifican las condiciones de la siguiente
manera, tomande en cuenta cuantos grados de libertad se tienen en cada uno.
Corriente de alimentacion:

Variables a especificar:
St se especifica Temperatura y Presién de la corriente, queda definida la
corriente en forma adecuada.
F= Grados de libertad : 4
Por lo tanto, se especifica Temperatura, Presién y dos flujos o composiciones.
Para el reactor se tienen las siguientes variables:
Reactor isotérmico:
No. de variables totales: V, Ty, T2, P, , P1,Q, r
No. de ecuaciones : Balance de materia : 1
Balance de energia : |
No. de variables a especificar : §
Por lo tanto se especifican : 3+Q+r=V, T\, P, Q, r

Si se especifica Q queda especificado el intercambio de calor con los
alrededores y por lo ranto T,. Si se especifica T; sucede ignal; si no se especifica T,
T\=T; y se especifica P».

En el caso adiabético se especifican Q= 0; r, V., P, y P, para que el sistema

quede completamente especificado.
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-EJEMPLOS ILUSTRATIVOS PARA LA REACCION DE FORMACION DEL
TRIOXIDO DE AZUFRE A PARTIR DEL DIOXIDO DE AZUFRE Y OXIGENO
EN FASE GASEOSA.

Las condiciones a especificar para cada tipo de reactor seran las siguientes:

RPLUG

Condiciones de la corriente de alimentacion:
La temperatura sera de 310 K. La presion total serd de 1 atm.
Las fracciones mol a la entrada seran:
ysoz= 0,078 yor=0.922 ys503=0
Flujo molar total = 1 a 100 Kmol/hora
Para el reactor:
Reactor isotérmico: (Reactor de Temperatura especificada (T-SPEC))
Se especificara la temperatura.

Dar longitudes del reactor entre 1 y 100 m a temperatura constante y variar
la temperatura a longitud de reactor constante y didmetro de 0.1 m.
Especificar la cinética de reaccion.
Reactor adiabatico: (Reactor ADIABATIC)

No requiere entradas adicionales a la longitud del reactor y el didmetro. asi
como de la caida de presidn a través del reactor.

RCSTR

Composicién de la alimentacién y temperatura de la misma: los mismos
valores que para el RPLUG.
Especificacion del reactor:
Reactor isotérmico.
- Especificar volimenes entre 1 L y 100 L (expresados en dichas unidades o en
metros cibicos)
- Especificar Temperaturas desde 600 K hasta 1100 K
- Especificar Presién (1 atm)

- Especificar cinética de reaccion
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Reactor Adiabatico:
- Especificar volimenes { en el mismo invervalo)
- Especificar Presion (1 atm)
- Especificar Duty (Calor :0.0)
RBATCH

La composicion en la alimentacidn serd la misma que para los reactores
continuos, asi como el resto de las condiciones a la entrada.
Especificaciones del Reactor:

(Rbatch. Operations)

Tiempos FEED-TIME (10 hr) A intervalos variables
Tiempo maximo (10 hr)

Tiempo de ciclo ( no se especifica si se da PRINT-TIME ( o intervalo entre los
tiempos) y el nimero de puntos (10 puntos)).
Reactor isotérmico.

La forma Rbatch, Main lo simula.

T-SPEC (600 K hasta 1000 K)

Fase Vapor

Criterios de Paro;

1. Tiempo del reactor

T-PROFILE {la misma a todos los tiempos)

Reactor adiabdtico (DUTY-SPEC)

Para el reactor adiabatico al no especificar Temperatura Rbatch asume
operacion adiabatica.

Al modelar el ejemplo 1, donde se determina el tamafio minimo de reactor o
el tiempo de residencia minimo para obtener una conversion del 70% a la salida
para el didxido de azufre se pueden presentar los problemas siguientes:

- Errores en la convergencia del balance de materia,

Estos errores pueden deberse a una estequiometria de reaccién equivocada o pesos
moleculares equivocados de los reactivos o productos.

- Errores en la convergencia del modulo utilizado, ya sea en temperatura o volumen

entre otros parametros. Para lo cual puede modificarse Ia tolerancia de error en la
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convergencia o ¢l método mismo de convergencia o aumentar el nimero de
iteraciones.

En cada una de las combinaciones de pardmetros para obtener los diferentes
volimenes y las conversiones correspondientes se pueden presentar dichos
problemas.

En los ejemplos tedricos se utilizaron los valores de las constantes de
velocidad tales que, la ecuacion cinética quedaba expresada en funcidn de presiones
parciales. En este caso la ecuacién cinética se manejé en funcion de concentracion
en molaridad y las constantes por lo tanto van a cambiar un poco en la forma de la
expresion del tipo Arrhenius. Esto para favorecer la convergencia. Por lo tanto,
haciendo las transformaciones pertinentes se llegan a las siguientes expresiones:

k = 190 994.5 exp (-10 874.85/ RT)
k., =5.891 X 10° exp ( -33 327.95/RT) x T**

Los nuevos valores de las constantes se acceden al programar simulador y
los resultados obtenidos no se veran alterados de los que pueden esperarse sino que
se acercaran y los errores posibles se eliminaran.

En el caso de la variacidon del volumen del Reactor 1 debe variarse la
longitud para un didmetro especificado o mantener una longitud constante para un
didmetro variable. En este caso deben iterarse temperaturas de entrada al reactor
(temperatura de salida del intercambiador 1) hasta encontrar la gama de
temperaturas de salida 1 desde 1000 hasta 1100.

Para cada esquema las longitudes del primer reactor y las temperaturas de
entrada se iteran hasta lograr los valores calculados de conversién y de temperatura
de salida.

Los valores de la longitud para cada reactor son tales que con el diametro
especificado el volumen del reactor que se utilizé para el desarrollo de los calculos
tedricos no coincide. Sin embargo es posible hacer modificaciones al didmetro bajo
las consideraciones de que la dispersién axial es minima vy por lo tanto la conversion
y la temperatura no se ve medificada por la variacion del didmetro. Es decir, la

composicién del fluido varia con la coordenada de posicion en la direccion del flujo:
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Asimismo no debe modificarse el didmetro de una manera muy considerable
pues nos alejamos de la primer condicién que se habia tomado en cuenta,

Aunque el comportamiento real de los reactores nunca se ajusta exactamente
a las situaciones idealizadas, en muchos casos se aproxima tanto a estas condiciones
que se puede admitir este comportamiento ideal sin incurrir en error apreciable, sin
embargo, en otros casos las desviaciones pueden ser muy grandes y originarse por
formacién de canalizaciones del flujo, por recirculacion del fluido, o por formacion
de zonas estancadas o muertas en el reactor.

En un reactor real debe tomarse en cuenta el estimulo-respuesta para la
caracterizacion del comportamiento de fluido en el reactor.

Si se varia el dizmetro en forma considerable aumenta la conversién, por lo
que debe ajustarse de alguna manera el diametro y la longitud para que el volumen a
ocupar coircida con la temperatura de entrada y la conversion requerida.
Caso de 2 unidades adiabaticas
Estrategia:
-Completar el esquema de interconexién de equipos y corrientes.
*Especificaciones:
- Tipo de unidades
- Componentes
- Propiedades
- Ecnacion termodinamica
- Especificacion de 1a corriente de alimentacién
- Especificar reactores:
1.Volumen de los reactores 1 y 2
2.En el caso de reactores adiabaticos Duty=0
3. Presion en cada reactor

4.Cinética de reaccidn en la forma Reactions y ligar a la subrutina del reactor
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- Especificar equipos adicionales de intercambio de calor: Temperatura de salida,
Presidn o en su defecto diferencias de temperatura, calor suministrado o eliminado y
Presién.

- Suponer volumenes hasta ajustar el tamafio minimo en funcion de los valores de
temperatura especificade (para lo cual es necesario realizar un andlisis sensitivo
para cada reactor.

En el caso de reactores de flujo en piston adiabaticos especificar:

1.Voiumen {longitud y didmetro)

2.Cinética de reaccién (en la forma Reactions)

3.Tipo : ADIABATIC

4 Realizar analisis sensitivo para encontrar el minimo.

En el caso de reactores con temperatura especificada encontrar el volumen
adecuado (o la longitud, para un didmetro especificado, para los RPLUG) por medio
de analisis sensitivo para alcanzar un flujo de producto especifico.

En el caso de veactores con volumen especifico y fluyjo de producto
especifico realizar analisis sensitivo para encontrar la temperatura dc salida
requerida o la temperatura de entrada que se ajuste a las especificaciones.

Para el caso de reactores isotérmicos con interenfriamiento se especifica la
temperatura de operacién de cada reactor, las condiciones de operacion de! equipo
de intercambio de calor y la cinética en forma similar, En ¢l caso de reactores de
flujo en mezcla completa se especifican volimenes y se realiza analisis sensitivo,
asi como para la temperatura.

En el caso de reactores de flujo en pistdn se especifican longitud y diametro
v una vez hecho esto se realiza un andlisis sensitivo en la longitud para el didmetro
dado.

En el caso de los reactores con N etapas las condiciones de temperatura se
especifican, asi como los volliimenes. Si los resultados no ajustan se realiza un
andlisis sensitivo para determinar en cual es posible encontrar el resultado esperado.
Otra estrategia es ir colocando unidad tras unidad hasta que se obtenga el flujo de

pl‘OdUCtO que s¢ espera.
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En ¢l caso de reactores con recirculacion especificar:
1.Longitudes y didmetros de los reactores 1 y 2, tipo de reactor y presién.
2.Temperaturas en la alimentacidn, en la entrada de cada reactor.
3.Cinética de reaccion en forma similar
4. Razdn de Recirculacion:
= (flujo recirculado/Flujo de entrada al punto de division)
5.No. de fases
Realizar analisis sensitivo en la razon de Recirculacion para obtener ia variacién del
flujo a la salida con la razén de Recirculacion.
Especificaciones segiin el Aspen Plus:
Caso de 2 unidades adiabjticas:
- Completar el esquema de interconexién de equipos y corrientes.
Se da doble clic a cada unidad y las entradas se conectan con las salidas
correspondientes por medio de las flechas en rojo.
- Especificaciones:
Tipo de unidades: General Metric Units
Componentes: Subrutina Components. Main
Colocar la formula molecular. El nombre aparece automaticamente segin la
nomenclatura de la TUPAC. Se asigna un nombre o un mimero a cada componente
para su identificacion.
Proptedades y Ecuactén Termodindmica: Subrutina Properties. Main
Tipo: IDEAL
1.Corriente de alimentacién:
Temperatura= 310 K
Presion= 1 atm
Composicién= Fraccidon mol (MOLEFRAC)
Se asignan valores correspondientes a cada componente.
Na. de fases: 1 Fase: V
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2 Reactores:

- Volumen

- Temperatura

- Presién

-Duty=0

En la rutina Reactions se especifican: a) Estequiometria y b)Cinética
- Reacciones

A cada una se les asigna un niimero, el cual es negativo para los reactivos y
positivo para los productos y un exponente en base a la ley de potencias de la
ecuacion cinética correspondiente.

Si a un componente no se le asigna exponente la velocidad de reaccidn no
depende de la cantidad de ese componente.
b)Cinética

A cada reaccidn se le asigna un tipo, que en el caso de RPLUG y RCSTR es
KINETIC. Se asigna la fase-de reaccion y a cada reaccion se le especifica la base en
la cual se encuentra la ecuacién de velocidad de ley de potencias elevada a su
exponente, como lo es molaridad, molalidad, presiones parciales, entre otras. En
este caso estara expresada en funcion de molaridad.

Asimismo se le asigna el valor del factor preexponencial, de la energia de
activacidn y del exponente de la temperatura, que en la mayor parte de los casos es
0; sin embargo en el caso presente es -0.5.

La rutina Reactions liga por medio del nombre R-1 y de la especificacion
Reactions en la subrutina del reactor los valores antes especificados.

A los equipos de intercambio de calor, especificar:
- Temperatura de salida
- Presién

Al especificar estos dos aspectos lo demas o calcula el mismo programa. La

fase que se mantiene en et fluido al cual se le cede o se le absorbe calor se

especifica en este caso es Vapor.
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Se realiza un andlisis sensitivo en el volumen y el flujo molar del
componente producto de la reaccién para determinar el volumen de la unidad
necesaria para obtener a la salida el flujo deseado.

En el caso de reactores de flujo en pistdn

Tipo: ADIABATIC

Longitud

Diametro

Caso de reactores isotérmicos con interenfriamiento:

(RCSTR) Especificar temperatura, presion, volumen y cinética

(RPLUG) Temperatura en algunas secciones del reactor, Presién, Longitud,
Diametro y Cinética.

Para el caso de N etapas cada reactor se especifica de la manera presentada

anteriormente.

Caso con Recirculacion

Los reactores se especilican en la forma ya presentada,
Mezcladores :

A los mezcladores se les especifica la presion y la fase.
Divisores:

Se especifica la fraccion del flujo de salida que se recircula en el campo
correspondiente a la corriente recirculada.
Especificaciones para el sistema de reaccién-separacion
FEED: Temperatura= 25°C
Se precalienta en EA-1 hasta 40°C
Reactores de mezcla completa:

Temperatura= 313 K
Volumen=1 1t
Presién= 1 atm

Reactions= R-1
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R-1

Estequiometria:

Reaccion 1

Anhidrido acético (Reactivo):
Coef: -1

Exponente= 1

H,0 (Reactivo):

Coef: 1

Exponente:0 o no especificado
Acido acético (Producto):

Coef.: 2

Exponente: 0 o no especificado
Cinética;

C-base; Molaridad

Factor Preexponencial: 2.357X 10’
Energia de Activacion=11156.007 cal/mol

Tipo: KINETIC
LOCAL
Reaccion = 1
Fase: V

Flujo de cada componente:
Anhidrido acético: 100 moles/hr
H»0= 10 Kmoles/hr
(solvente)
Acido acético: 0
Total=10.1 Kmoles/hr
A continuacién se presenta una tabla donde se colocan los flujos
correspondientes a cada corriente dependiendo de la velocidad de recirculacion en el

primer ciclo.
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Ftotal |Fa Fa Fc Fp Fe Fe Fs Fu Fp
R=0.5 [12.82 [19.13 |6.309 [12.62 [25.091 [12.470 |12.470 |18.93 |34.041
=1 12.82 12544 1262 [12.62 [25.091 [12.470 [12.470 [25.24 |24.941
R=2 12.82  |38.163 |25.343 [12.62 [25.091 [12.470 [12.470 |37.963 |24.941
Tabla 27. Flujos de cada componente para cada recirculacion
S0, Fa Fg Fc Fp |FE Fe Fg Fu Fe
R=0.5 (1 1.3 0.3 0.6 |09 03000103 (09 |06
=1 1 1.6 0.6 0.6 {09 0.3000 [0.3 1.2 |06
=2 1 2.206 [1.206 0.6 (09 0.3000 (0.3 1.80510.6
S0O3 Fa Fn Fe Fn |Fr Fg Fa Fum Fp
R=0.5 |0 0.2 0.2 04 |1.1 0.7 0.7 |06 1.4
=1 i} 0.4 0.4 04 |11 0.7 0.7 (08 1.4
=2 0 0.802 [0.802 040]1.1 0.7 0.7 1.203 |14
02 FA FB F(_- FD Fe FF FG FM FP
R=0.5 [11.82 17.63 |5.809 11.6123.091 [11.470 [11.47[17.43122.941
=1 11.82 (23.44 [11.62 11.6(23.091 |11.470 |11.47 [23.24 | 22.941
R=2 11.82 35.15 |23.351 11.623.091 11.470 | 11.47 {34.95 [ 22.94]

Tabla 28. Flujos por componente para cada recirculacién

Para analizar la influencia de la variacién en la temperatura de alimentacidn

al sistema y de la variacion en la recirculacion se crean cjemplos para encontrar el

flujo de triéxido de azufre a la salida en base a parametros especificados para cada

uno de los modulos que representan a los equipos involucrados en el proceso.

Especificaciones para el Aspen Plus

Arreglo 2 Variacion en la temperatura de alimentacion (Recirculacion constante=

0.5)
Caso 1
T EA-A

=825K

TEA-1=2831.34
T EA-2 = 844.05

Flujo molar de SO; a obtener a la salida del primer reactor = 0.6 Kmol/hr
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Especificar fraccidn para el divisor de 0.3333 de la corriente recirculada a la salida
de RPLUG-1 y de (.5 a la salida de RPLUG-2

Flujo molar a obtener de SO; a la salida de RPLUG-2 = 1.4 Kmol/hr

Caso 2

TEA-A=850K

TEA-1=85634K

T EA-2 = 869.047

Flujo molar de SO; a obtener a la salida del primer reactor = 0.6 Kmol/hr
Especificar fraccion para el divisor de 0.3333 de la corriente recirculada a la salida
de RPLUG-1 y de 0.5 a la salida de RPLUG-2

Flujo molar a obtener de SQ4 a la salida de RPLUG-2 = 1.4 Kmol/hr

Caso 3

TEA-A=875K

TEA-1=881.34K

TEA-2=894.05K

Flujo molar de SO; a obtener a la salida del primer reactor = 0.6 Kmol/hr
Especificar fraccion para el divisor de 0.3333 de la corriente recirculada a la salida
de RPLUG-1 y de 0.5 a la salida de RPLUG-2

Flujo molar a obtener de SO; a la salida de RPLUG-2 = 1.4 Kmol/hr

Caso 4

T EA-A=900K

TEA-1=90035K

TEA-2=906.35K

Flujo molar de SO; a obtener a la salida del primer reactor = 0.6 Kmol/hr
Espectficar fraccion para el divisor de 0.3333 de la corriente recirculada a la salida
de RPLUG-1 y de 0.5 a la salida de RPLUG-2

Flujo moiar a obtener de SO; a la salida de RPLUG-2 = 1.4 Kmol/hr
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Arreglo 2 Variacidn de la velocidad de recirculacién (Temperatura de alimentacién

constante o variable)

R=1
TEA-A=800 K
TEA-1=900K
R=10.5
TEA-A=825K
TEA-1=885K

Para la recirculacion 1 la fraccidn para el divisor de la corriente recirculada
esde 0.5

A continuacién se presentan la interfase del usuario, con la forma como se
introducen los datos al programar simulador, asi como los resultados obtenidos a

partir del desarrollo de las rutinas, tal como se presenta en la rutina de resuitados de
ASPEN PLUS.
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-EJEMPLOS DE LA REACCION HETEROGENEA.
REACCION HETEROGENEA ENTRE EL DIOXIDO DE AZUFRE Y OXIGENO
A TRIOXIDO DE AZUFRE
Reactores ideales en sistemas heterogéneos

Las reacciones catalizadas por solidos generalmente implican rupturas o
uniones de alta energia y juegan un papel importante en muchos procesos
industriales, como es el caso del dcide sulfirico, Aunque frecuentemente un
catalizador puede hacer variar la velocidad de las reacciones en miles o millones de
veces también se encuentra, para muchas reacciones, que la caracteristica mas
importante de un catalizador es su selectividad, la cual es la propiedad del
catalizador que permite modificar solamente la velocidad de ciertas reacciones,
muchas veces la de una reaccion deterininada, no afectando a las demas.
Indicaciones generales sobre los catalizadores.
1.No se conoce bien el modo de seleccionar un catalizador para promover una
reaccion especifica; por consiguiente, en la prictica se necesita realizar una amplia
serie de ensayos para lograr un catalizador satisfactorio.
2.La reproduccién de la constitucidon quimica de un buen catalizador no es una
garantia de que el solido obtenido tenga actividad catalitica.
3.La caracteristica anterior, nos sugiere que lo que imprime actividad catalitica a
una sustancia es su estructura fisica o cristalina.
4. La superficie del catalizador es un simple generador de radicales libres,
verificAndose la reaccion en el seno detl gas.
5.El catalizador reduce la barrera de energia potencial, que ha de sobrepasarse para
que los reactivos puedan formar productos,
6. Aungue un catalizador puede aumentar la velocidad de una reaccién, nunca
determina el equilibrio o punto final de una reaccion, que esta regido solamente por
la termodinamica.
7.Como la superficie sélida es la responsable de la actividad catalitica, se ha de
procurar que los catalizadores tengan una gran superficie facilmente accesible en

materiales de ficil manejo.
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ECUACION DE VELOCIDAD

En las reacciones en fase gaseosa catalizadas por solidos, la presencia de la
superficic catalitica en las proximidades de las moléculas de un gas reactivo, hace
que se efectiie la reaccion. Con pastillas dc catalizador poroso, la reaccién
transcurre en toda la interfase gas-sélido, tanto en la superficie exterior como dentro
de los poros de la pastilla. Para estos sistemas la representa<cién que mas se ajusta
al comportamiento real considera que la reaccion se efectia en una extensién mayor
0 menor a través de la pastilla del catalizador. Este comportamiento no concuerda
con el modelo de nucleo sin reaccionar, con un frente de reaccion definido y movil
vy que se utiliza para representar las reacciones gas-sélido no catalizadas.

Debido a la gran importancia industrial de las reacciones cataliticas se ha
hecho un considerable esfuerzo en el desarroilo de teorias que pudieran constituir
bases racionales para la deduccién de ecuaciones de velocidad. La mas util supone
que la reaccion tiene lugar en centros activos de 1a superficie catalitica.

Las expresiones de velocidad deducidas a partir de los distintos mecanismos
postulados son todas de la forma:
velocidad de reaccion= (término cinético) {potencial o desplazamiento del
equilibrio)/(término de resistencia)

Cada mecanismo de reaccidn con su factor controlante tiene su
correspondiente ecuaciéon de velocidad, incluyendo cada una de tres a siete
coeficientes arbitrarios: los valores de K.

Para explorar la cinética de las reacciones cataliticas puede utilizarse
cualquier reactor ¢n ¢l que se conozea el tipo de contacto. Puede utilizarse cualquier
modelo de flujo, siempre que se conozea el medelo de flujo seleccionado: en caso
contrario no puede determinarse la cinética. Como en estas reacciones hay
solamente una fase fluida, pueden calcularse las velocidades como en el caso de tas
reacciones homogéneas. La Unica precaucién especial que se ha de observar es la de
aseguramnos que la ecuacion de disefio utilizada sea dimensionalmente correcta y

que los distintos términos definidos cuidadosamente y con precision.
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Los tipos de dispositivos experimentales ideales utilizados para estas

reacciones son:

Reactor diferencial

Reactor integral {flujo en pistdn)
Reactor de mezela completa
Reactor discontinuo

Reactor Diferencial

Se puede considerar que ta velocidad de reaccion es constante en todos los
puntos del reactor. Como la velocidad depende de la concentracion se cumple la
condicién anterior solamente cuando X, cs pequefta, Vg es pequeiio o se tiene un
mezclado perfecto.

Cada experiencia da directamente un valor de la velocidad para la concentracion
media en ¢l reactor, y una serie de experiencias dan un conjunto de datos velocidad-
concentractén que puede utilizarse para determinar una ecuacién de velocidad. Para
ampliar sobre el procedimiento debe revisarse la ref. 1.

Reactor Integral

Se tiene un reactor Integral cuando la variacion de la velocidad de reaccion
dentro del reactor es tan grande que se ha de considerar estas variaciones en el
método de anélisis. Como la velocidades dependen de la concentracion. se ha de
esperar que se produzcan grandes variaciones, en la velocidad cuando la
composicion del fluido reaccicnante cambie de modo significativo a su paso por el
reactor. Procedimientos en la ref. 3
Reactor con Recirculacion.

Se elige la ecuacién cinética a ensayar. Cuando la relacion de recirculacion
es lo suficientemente grande se aproxima al de flujo en mezcla completa. en cuyo
caso pueden utilizarse los métodos para el reactor de mezcla completa (evaluacion
directa de la velocidad en cada experiencia).

Reactor discontinuo.
Se mide la variacion de la composicién con el tiempo y se interpretan los

resultados por medio de la ecuacidn correspondiente.
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Reactor de mezcla completa.

En ¢l la composicion del fluido es uniforme en todos los puntos del mismo.
Carberry 1ded un dispositivo experimental sencillo denominado reactor de mezcla
completa tipo cesta, Cada experiencia da directamente el valor de la velocidad
correspondiente a la composicién de salida del fluido.

APLICACIONES AL DISENQ

1.La circulacion de gases a través de lechos fijos se aproxima al flujo en pistén.
2.Puede resultar dificil el control adecuado de la temperatura en lechos fijos
grandes, debido a que estos sistemas por una conductividad calorifica baja dan un
gran desprendimiento de calor.

Para mayor caracterizacion de los lechos ver ref. 1.

Para obtener el disefic 6ptimo han de sopesarse numierosos factores,
pudiendo ocurrir que el mejor disefio corresponda al empleo de dos tipos de
reactores distintos conectados en serie.

Las principales dificultades para el disefio de reactores cataliticos se reducen
a las cuestiones siguientes: ¢l modo de tener en cuemta el comportamiento no
isotérmico de los lechos de relleno, y el modo de tener en cuenta el flujo no ideal
det gas en lechos fluidizados.

El reactor adiabatico de lecho de rellenc por etapas presenta caracteristicas
tales que, como no hay transmision de calor en la zona de reaccidn, a temperatura y
la conversion estan relacienadas de modo sencillo, por lo que pueden aplicarse las
ecuaciones de disefio propias de los reactores de flujo en pistor.

Formulaciones LHHW

Al formular una ecuacién de velocidad del tipo LHHW se parte de un
mecanismo de reaccién propuesto donde por lo menos uno de los reactives se
adsorbe sobre 1a superficie catalitica (es decir, sobre un sitio activo).

Posteriormente se propone un modelo de etapa controlante. Hay que tomar
en cuenta que se desprecian los fenémenos fisicos como son transferencia de calor y

masa. S6lo se incluye el fendmeno quimico.
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La propuesta de mecanismo de reaccion involucra la adsorcién quimica , la
reaccion superficial y la desorcion quimica del producto adsorbido (si lo hay).

Debido a la complejidad de los fenémenos involucrados en las reacciones
heterogéneas en fase gaseosa catalizadas por solidos, las ecuaciones cinéticas de
acuerdo a las formulaciones LHHW, las cuales describen estos fendmenos. debe
tratarse con mayor atencion.

El simulador de procesos ASPEN PLUS es una buena herramienta para la
resolucion de problemas de cinética de reaccién para reacciones cataliticas gas-
solido, puesto que presenta una rutina donde se acceden las constantes de velocidad
de reaccidn en funcion de la temperatura, las constantes de las fuerzas impulsoras
que permiten se lleve a cabo la reaccidn en cierta direccién y las constantes de los
términos de adsorcién de cada cuna de las especies que Hevan a cabo la reaceion en
la superficie intema del catalizador como especies quimisorbidas, asi como el
numero de sitios activos necesarios para Hevar a cabo la reaccién, obtenido en base
a un mecanismo concorde con resultados experimentales,

La forma general de la ecuacion cinética para este tipo de reacciones
involucra los siguientes términos:

Ra= (Factor cinético) (fuerza impulsora)/(término de adsorcién)

El factor cinético esta compuesto por la constante de velocidad de reaccidn,
en la forma de la ecuacién de Arrhenius, con el factor preexponencial y la energia
de activacion. Las fuerzas impulsoras contienen el término constante, producto de
las constantes de las reacciones involucradas en el mecanismo de reaccién y la
cencentracion de sitios activos, asi como las propias fuerzas impulsoras, es decir,
los cambios de concentracién o de presién parcial de la reaccion directa y de la
inversa.

El término de adsorcidn involucra la sumatoria de todos los productos de las
Kiesimas constantes de adsorcion de las i-ésimas sustancias que se adsorben en forma
considerable, elevada a un valor m que es el nimero de sitios activos que se
requieren segin el mecanismo de reaccidn que ajusta a los resultados

experimentales de la reaccion.
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Es por eso que ¢! ASPEN PLUS es adecuado para la resolucién de
problemas que involucran este tipo de ecuacién cinética, ya que su rutina Reactions
presenta la misma forma general y su estructura es sencilla de interpretar.

A continuacién se abordard un ejemplo ilustrativo de la reaccion heterogénea
entre ¢l diéxido de azufre vy oxigeno para dar tridxide de azufre utilizando un
catalizador de pentéxido de vanadio.

FPropiedades fisicas v quimicas de los catalizadores de V05

Un catalizador tipico industrial de oxidacién de SO, es fabricado como
pastillas porosas en las cuales los componentes activos, V2Os y oxidos de metales
alcalinos son depositados sobre un portador de silica inactiva. El mecanismo de
reaccidén no se parece a otras reacciones de oxidacién sobre catalizadores de
pentoxido de Vanadio. Los componentes cataliticamente activos son completa o
parcialmente fusionados a las temperaturas alcanzadas en convertidores industriales
de diéxido de azufre y la oxidacion tiene lugar en una pelicula liquida la cual
convierte la superficie interna del soporte sélido. El efecto promotor de los metales
alcalinos es atribuido a su capacidad para proveer una solucidn en fase liquida de
compuestos de vanadio con propiedades cataliticas incrementadas. E] promotor mis
frecuentemente usado el K,0, pero el K;O puede ser parcialmente substituido por
otros 6xidos metélicos del grupo-1 tales como Na;O, Rb,0 o Cs,0. La varacién de
la actividad catalitica debida a tales substituciones, es causada probablemente por
un cambio de propiedades fisicas del catalizador fundido, como viscosidad y punto
de fusion,

La cantidad adsorbida de SO5 y la extensién de reduccion del vanadio varian
fuertemente con las condiciones de reaccion. (Ref. 11).

Los estudios paralelos sobre la adsorcién de O, y SO, sobre el catalizador
muestran que SO; es fuertemente quimisorbido con un calor de adsorcién de 28.8
Keal a una velocidad mucho mas grande que la velocidad observada de reaccion. Ei
oxigeno, por otro lado es débilmente adsorbido por un tipo de adsorcién de Van der

Waals involucrando solamente 6.4Kcal, a una mucho menor velocidad de reaccién.
(Ref. 2)
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El tratamiento es como para un convertidor diferencial en el cual la
velocidad de reaccién medida es tomada como referente a la media aritmética de las
presiones parciales de entrada y de salida de reactivos vy productos. Estas
aproximaciones sern justificadas para bajas conversiones.

Los convertidores adiabiticos o cuasi-adiabaticos han sido ampliamente
usados en el proceso de contacto. Elios consisten de compartimentos de catalizador
de gran didmetro, dilatados en ¢l cual las pérdidas de calor son pequefias y el calor
de reaccion es tomado como calor sensible de los gases. Hay por lo tanto un
gradiente de temperatura a lo largo de la longitud del convertidor y poco o ningin
gradiente de temperatura en forma lateral
Para simplificar algo la reaccidn, no hay gradientes internos dentro del catalizador
asi que el factor de efectividad es uno.

La ecuacién de velocidad de reaccion estd basado sobre el concepto
Langmuir-Hinshelwood y sobre la observacion de que la reaccion entre SO»

adsorbido y oxigeno en fase gaseosa es €] paso controlante de la velocidad:

Ra = k1Poz"” Psoz (1 = PsoyPsoaPoz Koy
22.414 (1 + K;Psaz + KsPsos)
donde Ra= kmel SOy/kg cat hr

ki=exp (12.160 -5473/T)

K;=exp (-9.953 + 8619/T)
Ka=exp (-71.745 + 52596/T)
Kp=exp (11300/T - 10.68)

Los coeficientes anteriores fiteron determinados por regresién no lineal
sobre 59 experimentos llevados a cabo en un rango de temperatura de 420 a 590 °C
(693 a 863 K). Las presiones parciales se convierten en conversiones por medio de
las férmulas basadas en la ley de Dalton, para 1 mol 8O, alimentado por hora.

La grafica de conversion contiene curvas de velocidad de reaccion constante
(contomos de velocidad o curvas de nivel de velocidad) r(x,T)=const. Asi como la

curva de puntos en la localizacién donde la conversién es maxima para una
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temperatura dada. Este perfil se denomina perfil éptimo de velocidades. Hay otra
localizacion similar cuando la reaccidn se Heva a cabo adiabaticamente y se
encuentra determinandola a lo largo de la linea adiabatica empezando con el punto
de temperatura de entrada y por medio del método de bdsqueda, ia posicién donde
la velocidad es maxima.

h=mCy Fu, (-AH)

Efecto de los inertes sobre la pendiente de la linea de operacion adiabdtica.

Para todas las reacciones la disminucion de inertes actda del mismo meodo
que un aumento de presidn en las reacciones en fase gaseosa; es decir, al aumentar
la presion, la conversidon aumenta cuando el nimero de moles disminuye con la
reaccion, y disminuye cuando el niimero de moles aumenta con ia reaccion,

En el caso que se esti analizando se tiene una considerable presencia de
inertes. Las lineas de operacién adiabética aumentan su pendiente con el aumento de
la cantidad de inertes y disminuyen dicha pendiente con la disminucion de la
presencia de los mismos.

Al aumentar la cantidad de inertes disminuye la fraccién meol del reactivo
limitante ; esto hace que la capacidad calorifica de la mezcla se vea modificada, y
por lo tanto, la capacidad calorifica del reactive limitante, aumentando la
temperatura con el grado de conversion de la reaccidn, para una reaccion dada. Un
aumento considerable de inertes provoca que el cambio de temperatura sea cada vez
menor ¥ que se tienda a una operacidn isotérmica.

La figura ha sido calculada para la siguiente composicién de alimentacién:
7.8% mol 30;; 10.8% mol Oy; 81.4% mol de inertes, presiéon atmosférica, una
temperatura de alimentacién de 37°C, un calor especifico medio de 0.221 Kcalikg
°C (0.925 KJ/kg K) y un (-AH) de 21,400 Kcal/Kmol (89,600 KJ/Kmol)

La formacion del 4cido sulfurico parte de la formacién del trioxido de azufre.

El método de contacto emplea catalizadores sélidos, platino (5-10% en peso)
depositado sobre asbesto, o mejor, pentdxido de vanadio promovido por un aicali y
depositado sobre un portador de piedra pémez o kieselguhr. También suele
utilizarse FezO;. la oxidacidn suele llevarse a cabo en dos o mds etapas a

termperaturas cada vez mds bajas, para aprovechar la considerable velocidad de
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reaccion a temperaturas altas y la elevada conversion de equilibrio a temperaturas
bajas. El platino es eficaz a unos 420°C mientras que el pentéxido de vanadio
requiere 40° 0 59°C mas. (Ref.2)

Ejemplo tedrico :

Considere la oxidacién de SO, para ta produccién de H;SO, con los datos obtenidos
por Ost-Rassow y Eklund.

a) Calcule la cantidad de catalizador (Pt y V,Os) necesario para obtener una
conversion del 95% de SO, para 100 m’/hr de gas de entrada. Especifique ia
temperatura de operacion del reactor diferencial, la cual debe ser la optima para
utilizar 1a menor cantidad de catalizador.

b) Si se utiliza la misma carga de catalizador calculada para Pt, pero de Fe,0s, estime
la maxima conversién que se obtiene, y a qué temperatura,

Dato adicional : La densidad global del lecho de particulas es igual a 0.81 g/ch
Para Pt

En base a los datos obtenidos por Ost-Rassow, para una temperatura de
operacion del platino de 420°C donde el platino es eficaz, y utilizando el balance de
materia :
W/F, ;= Xas- Xaof Ra= 1/ LHSV
Para una X,= 0.95 LHSV=2420=Q/V=2420 m’ mezcla/m” hr= 1000 m*/he/V
V=0.0413m’ X p=33 453 g = 33.45 kg de catalizador.
Para el V05
Para una X,=0.95 LHSV=3400 = QyV
V=100 m’ de mezcla/hr/3400 m® de mezclahr/m’
W= 0.02941 m’ x densidad 23 823 g= 23.82 kg. de V05
T=470°C

En las siguientes graficas se presentan los datos ya obtenidos y la
determinacidn de los valores necesarios para el caiculo anterior.
b) Wp= WFe,0,=33.45 kg. de catalizador
33 453 g. de catalizador. Leyendo este valor en el perfil de curvas de Fe;O,

tenermos :
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33453 g. de catalizador x lcm’/ 0.81 g = 41 300 cm’= 0.0413 m’
LHSV= 2420
Xamax) = 54% T= 645°C
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Ejemplo 2.
Calcular la cantidad de catalizador necesario en 2 reactores para llegar a una
conversion de! 90% (reactores adiabéticos). Tmin= 650 K. Tpmsx = 900 K
Especificar :
T de alimentacion
T de salida
Intercambio de calor de entrada y salida.
Base de calculo= I mol de SOy/hr
El siguiente problema se resuelve utilizando las graficas de la reaccion
heterogénea del diéxido de azufre a tridxido de azufre, basadas en las ecuaciones

que se presentaron ya anteriormente, y la grafica se presenta a continuacion :
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F..= 1 mol SOy/hr
C,=0.221 Keal/kg °C
-AH= 21,400 Kcal/mol (89,600 KF/mol)

El flujo masico total se pude calcular en base a la cantidad en kg que entra
de didxido de azufire y 1a proporcion que existe entre éste y los reactivos y el inerte.
m=0.4 kg de mezcla/hr
La pendiente de la linea de operacion adiabatica es la siguiente :

A=4.13X 107 °C”
AX=JAT

Definiendo una temperatura de entrada de 700 K puede establecerse la
funcionalidad entre la conversién y la temperatura de salida
Xa=4.13 X 107 (Tyy - 700)

Definiendo un nivel de conversion intermedio tal que delimite un tamarfio de
reactor o cantidad de catalizador pequefia y un requertmiento de intercambio de
calor bajos se tiene :

Para X, =0.4

Tan=800K

Taz=700 K

Una vez enfriado hasta una temperatura de 675 K se calcula la temperatura
de salida con la ecuacion del balance de energia para el segundo reactor.

(0.90-0.5)=4.13 X 107 (T, - 675)
Toa= 772

Determinando las velocidades de reaccién a cada uno de varios valores de
conversion, se determina el perfil de velocidades y se integra desde X,, hasta cada
una de las conversiones finales y la integral da el valor de W= cantidad de

catalizador necesario en cada ctapa.
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Para el primer reactor :

Xa Ra 1/ Ra dX, {(1/Raprom)  Producto
0 0.01 100 0.1 88.46 8.846
0.1 0.013 76.92 0.1 63.46 6.346

0.2 0.02 50 0.1 42.855 4.285
0.3 0.028 3571 0.1 33.48 3.348
0.4 0.032 31.25 0.1 32.29 323

0.5 0.030 33.33 26.055

W/F,,=26.055 Kg cat. hr/kmol

W=0.026055 kg catalizador = 26.05 g

De manera similar, para el segundo reactor :
W=273.3 g catalizador

Cilculo del intercambiador de calor EA-1
Q=mCpAT=0.4 kg/hr X 0.221 Kcal’kg °C(427-37)
=35 Kcal/'hr

Cilculo del intercambiador de calor EA-2

(@=0.4 kg/hr x 0.221 Keal/kg °C (675-821)
=-12,906 kcal/hr
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EJEMPLO ILUSTRATIVO UTILIZANDO EL ASPEN PLUS

El ejemplo a considerar ¢s la reaccién llevada a cabo en el mismo tipo de
reactor que el ejemplo tedrico, el mismo valor de temperatura de operacién y el
valor de ia presion. El nlimero de fases a considerar es el mismo.

Especificaciones para la corrida:

1. Completar la interconexién de equipos y corrientes

2. Especificar la corriente de alimentacién en la forma acostumbrada para las
reacciones homogéneas.

3. Especificar variables de operacién det reactor a utilizar.

En este caso, es necesario considerar el volumen en funcién de la cantidad de
catalizador y la densidad del lecho empacado.

4. Especificar la cinética

En el memi Formas se selecciona Reactions y del ment hijo se selecciona
Reactions.

De los tipos a seleccionar de subrutina se selecciona LHHW.

Esta subrutina requiere los parametros Estequiometria y Cinética. El
parametro de adsorcién en general no requiere ser especificado mas que en forma
opcional.

Se propone :

Calcular la cantidad de catalizador necesario en 2 reactores para llegar a una
conversion del 90% (reactores adiabaticos).

Temin(650 K)

Tmax(500 K)

Especificar temperatura de alimentacién, temperatura de salida e intercambio
de calor.

Planteamiento ;

Plantear la cinética de reaccidn en base a los parametros cinéticos ya

establecidos.
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Especificaciones :

Equipo : Intercambiador de calor (EA-1){Precalentador)

R-1 RPLUG

Interenfrador (EA-2)

R-2 RPLUG

Especificacion de EA-1

Temperatura de la corriente de alimentacidn = 310 K

Temperatura de salida de EA-1: Estd en funcién de una conversién
intermedia (flujo intermedio de SOy/hr) para obtener un minimo de intercambio de
calor y un tamafio minimo de reactores. Igual que en el caso del desarrollo tedrico
€s necesario hacer varias suposiciones hasta encontrar un valor lo mas pequefio
posible. Para este caso concreto, en el desarrollo del programa ASPEN PLUS, se
harin sélo 2 suposiciones. En este caso se tornara como constante 700 K.

Puede comenzarse a suponer un volumen inicial de 10 y 5 It
respectivamente, para ¢l primero y segundo reactor.

La especificacion para el interenfriador es tal que, la diferencia de
temperaturas pueda tomarse como minima, considerando como regla heuristica una
diferencia minima de 10 grados. (En ¢l problema teético no se tomo en cuenta pues
es una determinacion un tanto burda, y basada en la representacion de conversion
contra temperatura, manteniendo la misma velocidad de reaccién a la salida y a la
entrada del primero y segundo reacior, respectivamente.

Si con los volimenes propuestos el flujo de producto a la salida no
corresponde a la conversion que se desea obtener, puede optarse por realizar un
andlisis sensitivo en la variable correspondiente, modificando el volumen del reactor
hasta alcanzar dicha conversion.

Si las necesidades de intercambio de calor son muy clevadas, puede
modificarse la temperatura de salida del interenfriador, de manera que la conversién

intermedia ofrezca una temperatura que favorezea un bajo intercambio de calor.
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RESULTADOS DE LAS SIMULACIONES

REACCION DE FORMACION DEL HI

-REACTOR DE MEZCLA COMPLETA (SIN PRECALENTAMIENTO)

TEMPERATURA DE ALIMENTACION= 500 K
TEMPERATURA DE OPERACION= 1200 K
VOLUMEN =10L

TEMPERATURA DE SALIDA = 1200 K
REACCION R-1

NO. DE FASES=1

FASE= VAPOR

-COMPARACION ENTRE REACTORES IDEALES ISOTERMICOS (SIN
PRECALENTAMIENTO)

REACTOR TIPO PRESION(ATM) TEMP.(X) VOL. DuUTY
RBATCH | T-SPEC i 600 - -
RCSTR - 1 700 I :
L(M) | D(M) -
RPLUG | T-SPEC I 700 [ 0.1 -




-REACTOR ADIABATICO (SIN PRECALENTAMIENTO)
VOLUMEN=1L

PRESION=1 ATM
DUTY(CALOR)= 0.0 CAL/SEGUNDO

I



REACCION DE DESCOMPOSICION DEL CLORURO DE ETIL.O

-DOS REACTORES ADIABATICOS CONECTADOS EN SERIE
PRECALENTAMIENTO)

REACTOR_| PRESION{ATM)

TEMP{K)

]

VOL

I

DUTY

B

RCSTR 3 - 0L \)
A
RCSTR 1 - 0L 0

I

(CON



REACCION DE OXIDACION DEL DIOXIDO DE AZUFRE

-COMPARACION DE REACTORES IDEALES

REACTOR VOLUMEN | TEMP. DE OP(K) | TEMP. ALIM{K)
RCSTR 121 900 310
L(M) | D)
RPLUG 10 0.1 900 310

-REACTOR DE MEZCLA COMPLETA ISOTERMICO (VOLUMEN MINIMO

SIN PRECALENTAMIENTO)
REACTOR _[VOL(L) [P(ATM) |TEMP. OP(K) |FASE | NO.FASES
REACTOR 1 |10 1 800 Y 1
REACTOR 2 |10 1 800 v n

v




-REACTOR BATCH ISOTERMICO

TIPO: T-SPEC
P=1ATM
TEMP. =700 K
BALANCE DE MASA
CORRIENTE | TIEMPO (hr) ] 2 3
MEZCLADA 1 141.2331 833.8480 0.0
MEZCLADA 2 .03407 798.5833 176.4617
MEZCLADA 3 0.03407 798.5833 1764617
MEZCLADA 4 0.03407 798.5833 176.4617
MEZCLADA 5 0.03407 798.5833 176.4617
PARAMETROS DE OPERACION
TIEMPO DE ALIMENTACION: 1 HR INTERVALQ DE TIEMPO: |
TIEMPO MAXIMO: 5 HR NO. PUNTOS MAXIMOS: 6

TIEMPO MINIMO O TIEMPO CEROQ: 0.0 HR
PUNTGOS ADICIONALES: S1
CRITERIO DE PARQO

CRITERIO: 1 TIPO: REACTOR VARIABLE: TIEMPO VALOR: 5 HR



PERFILES DE TIEMPO

TIEMPO (hr) | P (ATM) TEMP. (K) P. PIVOTAL | FRAC. VAP,
0.0 1 310 700 -
1 1 700 700 1
2 1 700 700 1
3 1 700 700 1
4 1 700 700 1
5 ! 700 700 1

CALCULOS DE BALANCE DE ENERGIA

CALOR CALCULADO/T MASA TOTAL (Ib)
{(Btu/h)
147143 x 10° 975.0811
27421 x 107 975.0811
13044 x 107 975.0811
917183 x 10 975.0811
42803 x 10 975.0811

VI




REACTOR BATCH ADIABATICO

TIPO: DUTY-SPEC
P=1 ATM

DUTY= 0.0 CAL/S
FASE=V

NO. FASES =1

PARAMETROS DE OPERACION

TIEMPO DE ALIMENTACION: 1 HR
TIEMPO MAXIMO: 2 HR

TIEMPO MINIMO: 1 HR

PUNTOS ADICIONALES: SI
INTERVALO DE TIEMPO: 0.2 HR
NO. MAXIMO DE PUNTOS: 12

CRITERIOS DE PARO
CRITERIO: 1 LOCALIZACION: REACTOR

VARIABLE: TIEMPO
VALOR: 2HR

VII



-REACTOR DE FLUJO EN PISTON ADIABATICO (1 ETAPA) CON

PRECALENTAMIENTO

TIPG: ADIABATIC

LONGITUD: 155 m

DIAMETRO: 0.25m

TEMP. DE ALIMENTACION: 310K
FASE: V

NO. FASES: 1

-REACTOR DE FLUJO EN PISTON ADIABATICO (2 ETAPA)

TIPO: ADIABATIC
LONGITUD: 390 m
DIAMETRO: 0.25 m
PRESION: 1 ATM

FASE: V
NO. FASES: 1 -
CINETICA DE REACCION (TIPO POWERLAW)
REACCION 1
PARAMETROS:
ESTEQUIOMETRIA:
COMP. TIPO DE CORR. COEFICIENTE EXPONENTE
S0, MEZCLADA 1 T
0 MEZCLADA 05 0.5
50, MEZCLADA ] -
REACCION 2
PARAMETROS:
ESTEQUIOMETRIA:
COMP. TIPO DE CORR. COEFICIENTE EXPONENTE
50; MEZCLADA I :
0; MEZCLADA 0.5 -
50, MEZCLADA 1 ]

VIiI




PARAMETROS DE LA ECUACION CINETICA:
REACCION 1

TIPO: KINETIC
FASEV

C BASIS : MOLARITY

T-EXP: 0

PRE-EXP: 53.054

ENERGIA DE ACTIVACION: 10874.85 CAL/MOL

REACCION 2

TIPO: KINETIC
FASEV

C BASIS: MOLARITY

T-EXP: -0.5

PRE-EXP: 8052238.889

ENERGIA DE ACTIVACION: 33327.95 CAL/MOL

X



-REACTOR ADIABATICO DE MEZCLA COMPLETA CON
PRECALENTAMIENTO

VOLUMEN =100 L
P=1ATM
DUTY=0.0 CAL/S



- REACTOR DE FLUJO EN PISTON ( 1 ETAPA)

TIPO: ADIABATIC
LONGITUD: 0.2015 m
DIAMETRO: 0.1 m
P=1ATM

NO. FASE: 1

FASE: V

XI



-REACTORES DE FLUJO EN PISTON ISOTERMICO (1 ETAPA)

TIPO: T-SPEC
LONGITUD : 27.95m
DIAM.. 0.0l m
P=1ATM

FASE: V

NO.FASES : 1

-REACTORES DE FLUJO EN PISTON ISOTERMICO (2 ETAPA)

TIPO: T-SPEC

P=1 ATM '
LONGITUD: 1.767 m
DIAM: 0.05m

NO. FASES: 1
FASE: V

X1




-CALCULO DE N ETAPAS

REACTOR: RCSTR 1
VOLUMEN: 0.9125L

P=1ATM
DUTY=0

-REACTORES CON RECIRCULACION

TIPO: ADIABATIC
LONGITUD: 3.605 m
DIAMETRO: 0.05 m

TEAR-SUMMARY

VALORES FINALES DE LA CONVERGENCIA DE CORRIENTES:

CORR MAXIMO |[MAXIMO VARIO CON CONVERG. |
STAT | Error | TOL. | E/TOL

4 # 1.7E-9 | 5.5E-9 | 0.3170 MOLEFLOW 3OLVEROI
9 # 7.1E-9 | 3.6E-7 [ 0.0193 | MASS ENTALPY | $OLVER(2

NOTA: # significa convergencia

MIXER 1

P:1 ATM

NO. FASE: |

FASE: V

MAXIT= 30

TOLERANCIA : 0.0001

RECIRC1 SPLIT1

C. TIPO FLUJO UNIDADES |CORRIENTE |FRACC.

BASE CLAVE
4 MEZCLADA MOL{KMOLHR) 0.3333
3 MEZCLADA MOL{KMOLHR)

XIII



RESULTADQOS DE CONVERGENCIA

CORRIENTE TIPO FRACCION
4 MEZCLADA 0.3333
5 MEZCLADA 0.6667

CALCULOS DE LA FASE VAPOR:
TEMPERATURA DE SALIDA: 729.7073 K

PRESION DE SALIDA: 1 ATM
FRACCION DE VAPOR: 1

XV



SISTEMA DE REACCION DESTILACION
PARAMETROS DE ESPECIFICACION REQUERIDOS

NO. DE ETAPAS: 3

CLAVE LIGERO=3

CLAVE PESADO=1

REC. DEL CLAVE LIGERO=10.95
REC. DEL CLAVE PESADO=0.05
PDOMO=1 ATM

P FONDOS= | ATM

MAXIT =50

TOL. DE FLASHEO = 0.0001
TOL. DEL CLAVE=0.05
TEMP- TOL. = 0.2000 K

RESULTADOS
-COLUMNA DE SEPARACION

RELACION DE REFLUJO MINIMO= 0.63779

RELACION DE REFLUJO REAL= 0.84801

ETAPAS MINIMAS: 13.67

ETAPAS DE EQUILIBRIO REALES= 27.3329

NUMERO DE ETAPAS REALES ARRIBA DE LA ALIMENTACION=10.186
CALENTAMIENTO DEL REHERVIDOR REQUERIDO= 1.103 X 10°CAL/S
CALOR DEL CONDENSADOR REQUERIDO= 2.4618 X 10° CAL/S
LOCALIZACION DE LA ETAPA DE ALIMENTACION = 12
TEMPERATURA DEL DESTILADO=373.576 K

TEMPERATURA DE LOS FONDOS = 395.29 K

DESTILADO CONTRA ALIMENTACION = 0.9976
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REACCION HETEROGENEA

ESTEQUIOMETRIA  (COEFICIENTES  ESTEQUIOMETRICOS Y
EXPONENTES DE LAS FUERZAS IMPULSORAS PARA REACTIVOS)

COMP. SUBCORR. |COEF. EXP. 1 EXP. 2

I MEZCLADA |-1 1

2 MEZCLADA |-0.5 0.5

3 MEZCLADA |0 )
ESTEQUIOMETRIA  (COEFICIENTES  ESTEQUIOMETRICOS Y

EXPONENTES DE LAS FUERZAS IMPULSORAS PARA PRODUCTOS.

COMP. g

SUBCORR.

[COEF.

[EXP. 1

EXP.2

3 [MEZCLADA |1

|

REACCION 1

TIPO: CINETICA

FASE: VAPOR

DATOS CINETICOS

CBASIS: PARTIALPRES
PRE-EXP: 30.70942
ACT-ENERGY: 10874.85 CAL/MOL

T-EXP: 0

CINETICA

CONSTANTES DE LAS FUERZAS IMPULSORAS

TERMINO 1 TERMINO 2
A 9.050 A 19730
B -5473 B -16773
C 0 C 0

D 0 D 0

XVl




ADSORCION

REACCION 1 EXPONENTE : 2
COMP. SUBCORR. | TERM | EXP. | TERM | EXP. | TERM | EXP.
1 MEZCLADA ] 0 2 1 3 0
2 1 0 2 0 3 0
3 1 0 2 0 3 1
4 ] 1 2 0 3 0

PARAMETROS DE CONSTANTES EN LOS TERMINOS DE LA EXPRESION

DE ADSORCION
TERMINONUM. |1 2 3
COEF. A 0.2054 -9.953 -71.745
COEF. B 0 8619 52596
COEF. C 0 0 0
COEF. D 0 0 0
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Analisis Sensitivo |
Reactores Adiabaticos ADIABI

VOLUMEN 1

L

50.000000
100.0060000
150.000000
200.000000
250.000000
300.000000
350.0006000
400.000000
450.000000
500.000000

I

MOLEFLOW
503
KMOL/HR

0.826615
(1.914765
0.942885
0.956723
0.964951
0.970405
0.974287
0.977189
0.979442
0.981242

TEMP

K

600.000000
650.000000
700.000000
750.000000
800.000000
350.000000
900.000000
950.000000
1000.000000

MOLEFLOW
503
KMOL/HR

0.914747
0.933674
0.943105
0.945036
0.939899
0.927510
0.907613
0.880209
0.845679

TEMP
CORR. 3

804.071045
855.389709
904.833069
952.897766
999.62694]
1045.182007
1032.329712
1132.139160
1173.695313




LONG
RPLUG-1
METER

0.100000
0.200000
(.210000
0.300000
0.400000
0.500000
0.600000
0.700000
0.800000
(.900000
1.000000

MOLEFLOW
STREAM3
803
KMOL/HR

0.197772
0.378304
0.395026
0.530218
0.647132
0731017
0.787218
0.823258
0.845594
0.859208
0.867395

Analisis Sensitivo 2
Reactores adiabéticos de flujo en piston de volumen minimo

TEMP
CORR. 3
K

1012.342834
1049.804932
1053.259888
1081.101196
1105.091675
1122.163818
1133.596924
1140,915039
1145.445190
1143.204346
1149.863037

LONG
RPLUG-2
METER

0.400000
0.410600
0.420600
0.430000
0.440000
0.450000
0.460000
0.470000
0.480000
0.490000
0.500000

MOLEFLOW
STREAMS
803
KMOL/HR

0.668856
0.674460
0.679992
0.685458
0.690857
0.696184
0.701441
0.706626
0.711738
0716778
0721745

TEMP
CORR. 3

933.076599
934.256592
935421143
93657150
937.707397
938.828064
939.933411
941.023438
942.097961
943.156982
944.200317
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Analisis Sensitivo 4
Reactores isotérmicos

ISOCSTP1

TEMP
RCSTR-1
K

800.000000
810.000000
820.000000
830.000000
840.000000
850.000000
£60.000000
870.000000
880.000000
850.000000
900.000000
910.000000
920.000000
930.000000
940.000000
950.000000

VI

MOLEFLOW
CORR. 2
503

KMOL/HR

0.511898
0.528365
0.544280
0.559630
0.574403
0.588594
0.602197
0.615212
0.627639
0.639479
0.650735
0.661412
0.671512
0.681040
0.689999
0.698394

VOLUMEN
RCSTR-2
L

10.000000
20.000000
30.000000
40.000000
50.000000
60.000000
70.000000
80.000000
90.000000
100.000000

MOLEFLOW
STREAM3
803
KMOL/HR

0.762434
0.842913
0.882468
0.90596%
0.921537
0932608
0.940884
0.947304
0.952430
0.956618



Analisis Sensitivo 5
Reactores de mezcla completa isotérmicos ISQCSTI(Volumen 1)

MOLEFLOW
VOLUMEN CORR. 2
RCSTR-1 S03

L KMOL/HR

1 10.006000 0.511898
2 20.000000 0.678116
3 30.000000 0.756831
4 40.000000 0.808351
5 50.000000 0.840472
6 60.000000 0.863301
7 70.000000 0.880358
8 80.000000 0.393587
9 90.000000 0.904144
i0 100.000000 0912766
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Analisis Sensitivo 7
Reaccion Heterogénea

RPLUGL EA-1

PARAM  MOLEFLOW TEMP PARAM  MOLEFLOW TEMP

LENGTH 803 STREAM3 TEMP S03 STREAM3
METER KMOL/HR K K KMOL/HR K

0.100000 0.980797  704.525513  700.000000 0.077211  911.388489
0.200000 0.958469  709.791016  750.000000 0.004678  974.761047
0.300000 0.931459  716.149597  800.000000 0.007918 1021.479736
0.400000 0.897268  724.181335  §50.000000 0.012744 1068.014160
0.500000 0.851967  734.7932834  900.000000 0.019601 1114.275513
0.500000 0.788614  749.579468  950.000000 0.028928 1160.175049
0.700000 0.693463  771.665649  1000.600G00 0.041113  1205.635376
0.800000 0539752  807.044373

0.960000 0.298193  861.920654

1.000000 0.077211  911.38848%
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CAPITULO VI

VLIANALISIS DE RESULTADOS
V1.2 CONCLUSIONES
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VI.1 ANALISIS DE RESULTADOS

Ahora se presenta una comparacion entre los resultados del calcule manual
con los resultados arrojados por el programa de Simulacién de Procesos ASPEN
PLUS.
Las principales causas de variacidn en los resultados se deben a:
1. Manejo de Datos Cinéticos
2. Céleulo de propiedades de los componentes
3.Manejo de diferentes unidades
4, Método de Convergencia
5. Numero de Iteraciones
6. Tolerancia
Manejo de Datos Cinéticos

La variante principal es el hecho de que la velocidad de reaccién esta en
funcién de concentraciones en lugar de presiones parciales. Por lo tanto, si se
manejaran presiones parciales la convergencia no se logra al tratar de ajustar la
temperatura de operacién y ¢l volumen de fase como el volumen total del reactor, va
que si se utiliza el Opsetname IDEAL debe cumplirse la ecuacion del gas ideal.

En el caso del manejo de concentraciones la velocidad de reaccién se ajusta
mejor a una ecuacion cinética de la forma Ra= kCy"
Los resultados de conversion correspondiente a Temperatura y velocidad de
reaccion estdn ajustados por iteraciones sucesivas hasta dar el valor de velocidad
que se esté considerando. La ecuacién de velocidad en base a concentraciones se
maneja en funcion de concentraciones de reactivo limitante y existira una ligera
variacion debida 2 que la ecuacidn cinética fue determinada en base a resultados

experimentales y el arreglo en base a concentraciones se hizo utilizando la ley de los

gases ideales.
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Cdlculo de propiedades de los componentes.

Las propiedades de los componentes ya sean puros o mezclados se calculan
a partir de ecuaciones termodindmicas tales como la ley de los gases ideales,
conforme a la Ley de Henry, y a correlaciones tales como BK10, para componentes
derivados del petrdleo. Existen otras correlaciones como lag de Van Laar, NRTL,
UNIFAC y UNIQAC. La diferencia en la correlacién al calcular las propiedades de
los componentes puros hard que las temperaturas y flujos a la salida varien en forma
relativamente considerable. Sin embargo, existirin métodos apropiados para
diferentes situaciones a fin de obtener los mejores resultados.

Otra variante es el célculo de propiedades de componentes puros en lugar del
célculo de propiedades de mezclas. Al calcular propiedades de mezclas se toman en
cuenta las pérdidas de calor por mezclado, la interaccién entre moléculas y la
miscibilidad entre los componentes y su capacidad para formar una o dos fases, o en
determinado caso, alcanzar el equilibrio de fases. Esto hace que los resultados
obtenidos al final de la simulacién sean distintos. Sin embargo, existird un método
que sera el mejor para obtener convergencia rdpida y resultados mas reales.

Manejo de unidades diferentes.

El manejo de conversiones y flujos molares no es tan restrictivo como
pudiera pensarse, ya ¢l flujo molar de cada componente estara en funcién de la
conversién

Método de Convergencia

El método de Convergencia es algo primordial, debido a que el método que
¢l programa Aspen Plus utiliza por omisidn puede ser mejor o de menos utilidad que
otros.

Existen diferencias en cada método puesto que cada uno llega de diferente
manera a la solucidn, y cada uno llega con cierto grado de exactitud a la solucién o
raiz de una funcién.

Si se modifica el método de Convergencia se obtendran resultados diferentes

en cada caso.
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No. de lteraciones

El nimero de iteraciones ¢s el nimero de veces que se desarrollan los
calculos para encontrar la rafz de la ecuacién que es la solucion del problema. En el
caso de un proceso cada médulo es un sistema de ecuaciones que representan al
sisterna. Al aumentar el no. de iteraciones aumentamos la capacidad de llegar a una
mejor solucion. Por lo tanto el no. de iteraciones hace posible obtener resultados
mas exactos. Pero se debe tener cuidado, puesto que con un pequefio cambio en el
nuimero de las mismas nos podemos alejar del resultado esperado.

Tolerancia

La tolerancia en un resultado es el limite permisible que se considera
aceptable. La tolerancia dependera del tipo de resultado a obtener. Si se requicre que
el resultado sea lo mas preciso posible, puesto que en la realidad ha de ser posible
contar con aparatos de medicidn precisos para la variable en cuestién, entonces la
tolerancia puede andar en el orden de 4 a 5 cifras significativas en adelante. Si no se
cuentan con tales aparatos de medicién y por lo tanto no es necesaria una aita
precisién entonces la tolerancia se amplia a valores menos precisos pero que
correspondan a los datos que se acceden al programa para la resolucidn del
problema.

Secuencia de Calculo

El programa de cdlculo de FORTRAN del Aspen Plus basa su secuencia en
una matriz de relaciones interna donde se asigna cudl €5 la unidad que va conectada
a otra en forma secuencia. Es decir, se especifica qué unidad se dirige a cual y
asimismo qué unidad recibe a otra especifica.

La secuencia de cilculo ofrece un camino que tal vez no es el adecuado en
algunos casos aunque ileve la secuencia directa que lleva cada unidad en el proceso,
debido a que la solucién de una parte intermedia antes que una inicial puede ser
mejor, por lo que si se busca otra secuencia, posiblemente se podra llegar a la
Convergencia con menor nimero de iteraciones. Claro que no todas las secuencias
alternativas serdn mejores, por lo que hay que analizar las secuencias menos
complicadas de seguir, las que ofrezcan mejor 16gica y al haberla probado observar

el resultado obtenido.
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La secuencia de cilculo en el caso de ciclos debe hacerse por medio del
rompimiento de los ciclos hasta encontrar la mejor secuencia.

A continuacidn se hace un andlisis para comparar la diferencia entre los
cilculos manuales y el programa Aspen Plus en base a los parametros antes
mencionados.

Las caracteristicas presentadas por los resultados fiteron las siguientes:

1. El volumen obtenido para los modulos que simulan los reactores no son similares
a los obtentdos en los cilculos tedricos. Esto puede deberse a las aproximaciones
que se hacen en 1os calculos tedricos en las integrales o en las cifras significativas
despreciadas, en menor grado, y en mayor grado a que algunos médulos involucran
mas términes de la ecuacion de continuidad en la ecuacidn que resuelven para ese
modulo que los términos considerados en la ecuacién sencilla de los calculos
tedricos.

2. El Aspen Plus no se programo para obtener resultados en funcién de conversion,
por lo tanto se determinan las conversiones en funcion de los flujos molares
obtenidos del producto a la salida.

3. Aquellos cilculos que no se realizaron directamente se obtuvieron por medio de
un andlisis sensitivo en la variable que se modificaba en cada caso.

En base a los parametros diferenciales que se consideraron se puede realizar
el siguiente andlisis de resultados.

Manejo De Datos Cinéticos

La ecuacion cinética utilizada fue un arregio de la ecuacién cinética
encontrada por medio de evaluaciones experimentales, por lo que las evidentes
diferencias se deben a la dificultad que ¢l programa presenta con respecto a a
facilidad con que resuelve la ecuacién planteada en funcién de presiones parciales.
Esto origina diferencias en la convergencia entre las variables que caracterizan las
cotrientes, desde flujos molares hasta entalpias molares y pesos moleculares

promedio.
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Calculo de propiedades de los componentes.

Este es un pardmetro importantisimo de variabilidad de los resultados puesto
que algunas correlaciones son mejores que otras 0 mas adecuadas para la evaluacién
de las propiedades termodinamicas de las sustancias alimentadas a un sistema
reactivo. Esto se debe a que no es lo mismo evaltuar las propiedades termodinamicas
de una mezela gaseosa que la de una mezcla liquida, que ademas presenten
diferencias en la solubilidad, el arreglo molecular o la densidad electrénica, como el
caso de sustancias solubles en agua con respecto a sustancias derivadas del petroleo.
Asimismo existen diferencias entre las mezclas liquidas en los rangos de
temperatura puesto que algunas correlaciones no pueden extrapolarse a valores
aceptables o adecuados si se sale del rango de temperatura para el cual se estimaron
sus coeficientes. Por lo tanto en los casos presentes existirAn diferencias con
respecto al método IDEAL y al método de evaluaciones de propiedades de mezclas
como es UNIFAC o BK10.

Manejo de unidades diferentes

En cuanto a la diferencia de unidades existe una variacién minima puesto
que en cada corrida se determina una serie de unidades y éstas pueden cambiarse
para obtener una presentacion de resultados en las unidades que se deseen. Sin
embargo al iniciar una corrida o un calculo para un proceso determinado se deben
especificar unidades base como General Metric Units o General Engineering Units
para cvitar incoherencias en los resultados y asi trabajar en un conjunto estandar de
unidades. Existen otro tipo de unidades base dependiendo de la fase de los
componentes y el tipo al que pertenecen los mismos. Por lo tanto, en los resultados
obtenidos puede observarse que la diferencia entre las unidades métricas y las de
ingenieria puede salvarse si las unidades correctas se especifican desde el principio.
Meétodo de Convergencia

El método de convergencia que se utilizé en la mayor parte de los casos fue
el método de convergencia de Wegstein, el cual llega a la solucién de la manera
presentada. No se¢ hizo ningin cambio en dicho método, por considerarlo

conveniente. Sin embargo, en los casos mas extremos, como et el caso de ciclos en
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recirculaciones seria conveniente intentar un cambio de método, por ejemplo,
escogiendo el de Newton Raphson y comparando la respuesta de los dos.

No. de iteraciones.

El numero de iteraciones que se manejaron en todos los casos fue de 30
iteraciones. No fue necesario incrementar el nimero de las mismas pues la
convergencia se dio en 1a primera o segunda vez de realizados los célculos.

Tolerancia

La tolerancia se mantuvo en un valor de 1x 10™ , calculdndose el error
maximo entre la tolerancia y obteniéndose diferencias pequefias del orden de 4
centésimas. Por lo tanto no fue necesario variar o disminuir la tolerancia pues en
estos valores se obtuvo convergencia,

Secuencia de cdlculo

La secuencia de calculo no se modificé en lo absoluto. Los médulos se
resolvieron en la forma directa, es decir, por medio de la matriz de relaciones
interna del programa donde se resuelven las ecuaciones en la forma en la que estin
interconectados los equipos.

En el caso del problema de reaccién-separacion seria conveniente modificar

la secuencia para favorecer la convergencia répida y evaluar cual es la mejor

secuencia.
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JUSTIFICACION DE LAS DIFERENCIAS ENTRE LOS RESULTADOS
OBTENIDOS CON EL SIMULADOR Y LOS RESULTADOS TEORICOS.
- Perfil de conversién y de temperatura con respecto a la posicién.

Para poder justificar las diferencias es necesario analizar [os perfiles
presentados tedricamente y los presentados por el simulador de procesos para un
caso particular.

Ejemplo :
- Calcular el tamafio minimo de 2 reactores de flujo en pistdn adiabaticos.
El ejemplo fue desarroliado en el capitulo TV

De este ejemplo se tomard solamente uno de los reactores para obtener el
perfil de conversién y temperatura tedrico y posteriormente se comparara con el
calculado por el simulador.

De acuerdo al esquema 1 del gjemplo mencionado :

1,=0.04357 s

V/Fs= 0.04357 s X 1 hr/ 3600 s/ 0.00104689 kmol/m’= 0.01156 m’ hr/kmot =
0.01156 m’=11.56 It

La linea de operacién adiabatica tiene una pendiente de 0.00506. La
temperatura de entrada es de 970.95 K y la temperatura de salida del primer reactor

es de 1050 K.
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Porcentaje de longitud del Conversidn Temperatura
reactor
0 0 970.95
10 0.058 982.41
20 0.1327 997,175
30 0.235 1017.39
40 0.2803 1026.38
50 0.32 1034.191
60 0.335 1037.155
70 0.376 1045.25
80 0.3955 1049.11
90 0.39999 1050
100 0.4 1050
V=0.0115616
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Perfil de conversiones con la pesicion del
reactor
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Fig. V1.2
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Data file created by ASPEN PLUS Rei. 9.1-3 on 14:11:30 Fri Sep 25, 1998

Run ID: ADIABPM Item: S-1 Screen: Sensitivity.Results

VARY 1 | MOLEFLOW TEMP
LONG STREAM3 STREAM3
RPLUG-1 503
FT KMOL/HR K % LONG. K
REACTOR

1 0.032808 0.020183 975.191833 4.761904813 975.1918
2 0.065617 0.040307 979.417114 9.523809627 9794171
3 0.098425 0.060361 983.623657 14.28571336 983.6236
4 0.131234 0.080335 987809370 19.04761925 987.8095
5 0.164042 0.100223 991.973755 23.80952299 991.9737
6 0.196850 0.119995 996.109741 28.57142672 996.1097
7 0.229659 0.139661 1000.219727 33.33333261 1000.219
8 0.262467 0.159178 1004.294983 38.09523851 1004.294
9 0.295276 0.178564 1008.339172 42.85714224 1008.339
10 0.328084 0.197772 1012.342834 4761904597 1012.342
11 0.3608%2 0.216820 1016.309753 52.3809497 1016.309
12 0.393701 0.235676 1020.233276 57.14285344 1020.23
13 0.426509 0.254333 1024112183 61.90475717 1024.112
14 0.459318 0.272779 1027.943970 66.66666522 1027.943
15 0.492126 0.291001 1031.726196 71.42856896 1031.72
t6 0.524934 0.308985 1035.456177 76.19047701 1035.4
17 0.557743 0.326720 1039.131226 80.95237642 1039.131
18 0.590551 0.344191 1042.749023 85.71428448 1042.749
19 0.623360 0.361386 1046.307007 90.47618388 1046.30
20 0.656168 0.378304 1049.804932 95.23809194 1049 804
21 0.688976 0.395026 1053.259888 100 1053.259

Tabla 29. Resultados obtenidos por Andlisis Sensitivo del Simulador de

Procesos ASPEN PLUS para ia relacién entre Ia temperatura y (2 conversion

con la posicidn en el reactor
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Dependencia de la conversién con la longitud del
reactor (ASPEN PLUS)
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Perfiles obtenidos en el simulador de procesos ASPEN PLUS
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Se observa en los graficos mostrados por el simulador de procesos para el
problema considerado, que la dependencia entre 1a conversion y la temperatura con
la posicién en ¢l reactor es diferente en el caso tedrico ¥ €l caso del programa,
puesto que en ¢l primero se obtuvieron perfiles de forma logaritmica o mientras que
en el simulador el comportamiento es lineal. Podria pensarse en un ajuste de
valores, pero esto nos lleva a pensar que existe otra funcionalidad entre estas

variables.

Linea de operacion adiabatica para RPLUG Temperatura (K} 4 Serie
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Fig. V1.5

Se observa en la grifica anterior obtenida del simulador de procesos para el
problema considerado que la dependencia entre la conversién ¥ la temperatura para
un reactor de flujo en pistén adiabatico es una linea recta, es decir, el balance de
energia para este tipo de reactores presenta [a misma forma en los calculos de
ASPEN PLUS.
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- Sensibilidad en el cambio de conversién con el cambio de volumen.

La diferencia significativa en los calculos de volumen realizados en forma
manual con respecto a los caleulos realizados por el programa simulador ASPEN
PLUS puede deberse a la sensibilidad que se observa cuando, conforme aumenta la
conversion, para cenversiones mas altas se va requiriendo un volumen mernor, o
mejor dicho, conforme se va acercando a [a salida del reactor existe un cambio
considerable en la conversion con un pequefio aumento de volumen, El intervalo de
trabajo en la conversidn para el calculo tedrico puede ser diferente al intervalo de
trabajo del simulador, es decir, en un caso se puede estar trabajando con el rango de
pendiente menos pronunciada y en el otro en el rango de pendiente més acentuada.
Para poder explicar si es o no cierto que las diferencias se deben a éstos cambios es
necesario comparar tanto el perfil de conversién con la posicién como el perfil de
velocidad del reactor para el calculo manual y el calculo realizado por el simulador.

El siguiente perfil de velocidades es el perfil del reactor, considerado en el
ejemplo anterior.

En el intervalo en ¢l que se esta trabajando el cambio de conversiones de 0.3
a 0.4 es grande con un pequefio cambio de volumen, puesto que esta relacionado
con el 4rea bajo la curva. Es decir, tenemos una sensibilidad muy grande cerca de 1a
salida del reactor, lo que origina que, si dicha sensibilidad no fue tomada en cuenta
en el Andlisis Sensitivo del Simulador de Procesos, se estd en posibilidades de
manejar volimenes incorrectos, o la variacidn en la conversién obtenida es grande
con un pequefio cambio de volumen y por lo tanto, el tamafio del reactor minimo
seria dificil de determinar. Puede intentar modificarse el incremento en la longitud
del reactor a fin de estar mas cerca del valor correcto, y si no existe una mejoria
perceptible, se deberd a la forma bajo la cual estd generada la secuencia de célculo
del simulador en esta subrutina y a los factores que va se han mencionade con

anterioridad.
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- Diferencia en la forma de realizar el balance de energia.

En el caso del reactor considerado, como se trata de un reactor adiabatico, el
balance de energia se realiza sin tomar en cuenta el calor cedido a los alrededores
{en este caso, se cede calor por tratarse de una reaccion exotérmica). Por lo tanto, la
linea de operacion adiabatica es una linea recta, de pendiente conocida (Ref.1)

La realizacion del balance de energia del programa ASPEN PLUS puede ser
diferente, lo que obliga a pensar en una causa fuerte de las diferencias obtenidas en

los dos tipos de célculos.

Grafico del perfil del reactor RPLIUGH del
esguema 1 del ejenplo de 2 reactores RPLLG
adiabaticos en serie (fiempo de resdendia

minino)
Qa7
006 i
006 |
ac 004 _—
14 — 1
- 0031 o
o
oo |
O 1 i 1 1 1
0 006 Q1 02 03 0¥ 04
Cornersion
Figura V1.6
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V1.2 CONCLUSIONES

Las conclusiones principales que se pueden obtener de los resultados
obtenidos en base al analisis de resultados anterior son las siguientes:
1. Estudio del sistema reactivo.
Se estudiaron los sistemas reactivos con cierta facilidad ya que son sistemas
conocidos reales y con cinéticas de reaccién ya estudiadas anteriormente y con
estequiometria sencilla, asi como 6rdenes de reaccion sencillos. Por lo tanto,
ademds de su facilidad fueron sistemas adaptables al uso de herramientas del
simulador de procesos. Los diferentes casos abordados no son los tnicos, existen
infinidad de combinaciones asi como infinidad de intrconexiones, pero existen sélo
algunas combinaciones adecuadas de realizar y resolver. Por lo tanto, el Aspen Plus
permite realizar ademds de un analisis de Optimizacidn para encontrar cual es el
mejor proceso. la mejor secuencia de interconexidn o el mejor intervalo en una
variable critica, para asi evitar complicaciones y pérdida de tiempo innecesaria.
2. Metodologia de estudio utilizada.
La metodologia de estudio utilizada para el empleo del simulador de procesos
estuvo basada en un planteamiento tedrico del cdlculo de las condiciones de
operacion de un sistema reactivo, y posteriormente la realizacién de 1a rutina en la
siguiente secuencia:
-Seleceion de los médulos de simulacién,
-Interconexion de equipos y corrientes
-Establecimiento de las caracteristicas del sistema reactivo v de las condiciones de
operacion y de convergencia.
-Obtencién e interpretacidn de resultados.
-Analisis sensitivo.
En ciertos problemas nunca se puede restringir la solucion o el resultado a obtener,
como en el caso de flujos de los componentes a la salida. Por lo tanto, los problemas
donde se desee obtener cierta composicién del producto deben resolverse por
medios iterativos sencillos, porponiendo valoresy corriendo la simulacidn hasta

obtener el resultado que se desea,
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En la especificacion de la cinética de reaccidn debe tenerse cuidado con las
unidades que se estan utilizando. Asimismo debe seleccionarse la rutina adecuada
como ¢s la de ley de potencia o en ¢l caso de reaccién-destilacion la React-Dist.
Esto favorecera la obtencién de resultados mas adecuados y ademas evitard que se
obtengan errores por falta de convergencia.
Un problema que involucre manejo de reactores no ideales es mas complejo, pero si
puede evaluarse por medio de interconexién de modulos sucesivos, la solucién
puede ser representada por el nimero de reactores ideales para el reactor
correspondiente.
En este caso no se utilizaron los métodos de calculo de reactores de equilibrio ni
estequiomeétricos, debido a que no eran de utilidad para el objetivo de este trabajo,
puesto que en este caso la solucidn se obtiene de la termodinamica | sin involucrar
la cinética de [a reaccion.
3.Diferencias entre los resultados.
Las diferencias que se obtuvieron se deben principalmente a pardmetros de
operacion del programa como el método de convergencia, ¢l manejo de los
parimetros de la ecuacion cinética, en el manejo de las unidades correspondientes y
en la secuencia de célculo utilizada. Como puede observarse los resultados
presentan algunas diferencias, lo que nos lleva a concluir que hay que seleccionar
un conjunto de condiciones que favorezcan la obtencién de resultados esperada,
basandonos en considereaciones operativas y un estudio de optimizacién.
4. Andlisis del sistema de reaccion

En el caso del sistema de reaccién-destilacion, se necesité un conocimiento
mas profundo sobre la espontaneidad de la misma a diferentes temperaturas y
presioncs, asi como del equilibrio de fases para cada componente para desplazar al
mismo hacia una separacion mas favorable de los productos. La adecuada
especificacion de la rutina, ademds, evitara que se obtengan errores por falta de

convergencia.
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ANEXOS

1. ANALISIS DE DATOS EXPERIMENTALES
2.ANALISIS ESTADISTICO DE DATOS EXPERIMENTALES
3.DESARROLLO DE UN PROCESO REACCION-SEPARACION PARA LA
HIDROLISIS DEL ANHIDRIDO ACETICO.

4.DESARROLLO DE UNA REACCION HETEROGENEA ENTRE
DIOXIDO DE AZUFRE Y AGUA PARA DAR ACIDO SULFURICO

EN UN REACTOR DE LECHO DE GOTEO, UTILIZANDO EL

ASPEN PLUS
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1.ANALISIS DE DATOS EXPERIMENTALES
ANALISIS DE DOS CONVERTIDORES ADIABATICOS HETEROGENEOS
PARA LA REACCION EN FASE GASEQSA.

Los convertidores adiabaticos o cuasi-adiabticos han sido ampliamente
usados en los procesos de contacto.

En la siguiente figura se presenta una grafica de conversion-temperatura en
la cual la linea curva es ta linea de equilibro mostrando la maxima conversion
obtenible a una temperatura dada con una alimentacién del 8% de S0, 92% Aire.

La linea recta AB es la linea operante para la primera etapa de un
convertidor adiabatico con una temperatura de entrada al convertidor de 370°C y la
misma composicidn de alimentacidn.

La linca AB es dibujada a partir de la ecuaciéon del balance de calor T= 2.35x
+ 370 usando los datos de calor especifico de Hougen y Watson.

Puede verse que el maximo nivel de conversion es 84%. Para obtener
conversiones mis altas, los gases son entonces enfriados a 350°C y pasados a un
segundo convertidor adiabético (linea operante CD paralela a AB) para dar una
conversién final de 99%.

La mayor cconomia de catalizador puede realizarse usando mas de dos
etapas y por lo tanto reduciendo la temperatura por pequefios incrementos entre

etapas.
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2. ANALISIS ESTADISTICO DE DATOS EXPERIMENTALES

Tabla 30. Datos experimentales de conversion, temperatura y cantidad de

catalizador para un convertidor adiabatico (1era. etapa)

Temp X W/F
370 0 0
380 0.04 0.013
380 0.08 0.0218
400 0.125 0.29
410 0.165 0.34
420 0.205 0.378
430 0.25 0.392
440 0.295 0.0418
450 0.335 0.434
460 0.38 0.0448
470 0.42 0.0458
480 6.46 0.0466
490 0.5 0.0472
500 0.55 0.0479
510 0.59 0.0484
520 0.63 0.0488
530 0.67 0.0491
540 0.72 0.0495
550 0.76 0.0498
560 0.8 0.0504
570 0.85 B
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ANALISIS DE REGRESION
CONVERSION

Datos obtenidos de la regresién:
n=21

Tx=15603

Yy=18.825

Tx’=11670029

Sy’=5.001925

Yxy=6883.325

$,=62.04836

5,=0.2629946

Xmedia= 743

Ymeaia= 0.42023

a=-2.7288

b=0.004238

= 0.999945

LINEALL ENTRE TEMPERATURA Y

-2.7288 de conversion no se puede explicar como tal,

b= 0.004238 de conversién fraccional se obtiene por cada gradoe Kelvin de

temperatura que se incremente la temperatura,

X=0.004238T - 2.7288

Syx= 0.010396 Kelvin de temperatura

1-a/2=0995 gl=19 t paragl=19y l- /2 = 0.995 = 2.539

Para una temperatura de 800 K la conversion es de 0.6616

P(0.6352 <Y <0.688)=0.99

Se puede asegurar con un 99% de confianza que la conversién para una

temperatura de 800 K fluctuard entre 0.635 y 0.688
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1
1
1
i
1
1
I
}
1
|
L
[} [
o
v 0.10 0.05 0.025 0.01 0.005 !
[ 3078 6.314 12.706 3t.B21 61.657
2 1.886 2.920 4303 6.965 9.925
3 1.638 2.353 3182 4.541 5.84%
4 1533 ERRYI 2176 347 4.604
5 1.476 2,015 .57 3.365 4032
6 1.440 1.943 2447 3143 Liir)
7 1.415 1.895 2.365 2.598 3.499
8 1.397 1.860 2.306 2.896 3.355
9 1.383 1.833 2.262 2.821 3.250
10 1.312 1.812 2.228 2.764 3.169
11 1.363 1.796 2.201 2.718 3.106
12 1.356 1.782 2.17% 2.681 3.055
13 1.350 1.7971 2.160 2.650 3.052
14 1.345 1.761 1.145 2624 2977 )
15 1.341 1.753 2131 2602 2.947
16 1.337 1.746 2.120 2383 2921
17 1.333 1.740 2,110 2.567 2.898
18 1.330 1.734 2.101 2,352 2.878
19 1.328 1.729 2.093 2.539 2.861
20 1.325 1.725 2.086 2528 2.845
21 1323 1721 2.080 2518 2.831
22 1,321 177 2.074 2.508 2.819
23 1.319 1.714 2.069 2.500 2.8G7
24 1318 1L.711 2.064 2.492 2.797
25 1.316 1.708 2.060 2.485 2787
26 1.31% L.706 2.056 2479 2715
27 1314 1.703 2.052 2.473 2971 |
28 1.313 1.701 2.048 2.467 2,763 i
25 1.311 t.699 2.045 2.462 2.756 I
inf. 1.282 1.645 1.960 2326 2.578 1

TABLA DE LA FUNCION t DE STUDENT
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Intervalo al 95% de confianza para ¢l coeficiente de regresion lineal
S, =3.746 x10” Conv. fraccional/ K de temperatura
1- /2 =0.975
gl=19t=1.729
P (0.04173 < B, < 0.004302) = 0.95
Se puede asegurar con un 95% de confianza que la estimacién de la
pendiente f§, estard entre los dos valores anteriores en conv.frace/K de incremento
de temperatura.
Prueba de lineandad con = 10%
Ho= Bo=0
Hi= =0
1- /2= 0.95 1= 1.328
gl=10
t.=( 0.004238 -0) / 3.746X107 = 113.134
Con la grifica de la te de student se ve que rechaza H, .. si hay relacién lineal
r=0.999945
= 99.989%
Muy buena correlacién lineal
El 99.989% de la variacion de la conversion fraccional con la temperatura se puede
explicar por su relacidn lineal
El 0.011% no se puede explicar.
ANALISIS DE REGRESION MULTIPLE
1.Ecuacién del plano de regresion de la conversion sobre la temperatura y la
cantidad de catalizador para los datos establecidos.
D= (Tdx)*}(Zdx,") - (Tdxix)
b= (Zdx")(Zdxiy) - (Zdxix:)(Zdxay)yD
Cuando xo=cte.
by= (Zdx*)(Edxzy) - (Zdxixa)(Edx1y)D

Cuando x,=cte.
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Calcular el error estindar de regresion lineal multiple de y sobre x y x;
Syxixe= (Edy’ - (1)(Zdx1y) - (b2)(Edxyygh™*

Es la falta de ajuste de los puntos al plano

Si se mantiene x; constante probar si x; le afecta a y con o= 0.05
Hy=§,=0

Hi= p=0

gl=18

1- /2= 0.975

t para 18 gl v el valor de alfa = 2.1009

te=b/Sb;  Sby = Syxx; (Xdx;>/D)>*

Es la falta de ajuste de los puntos a la pendiente de larecta en x, y y
Toma de decision

Si se mantiene x; constante probar si x; le afecta a y con o= 1%

Hy= (=0
Hy=p=0
tc= bz/Sh,

Sby= Syxix; (Zdx, /Dy

Si son significativas las dos pruebas anteriores estimar los coeficientes B, y B, con
90% de confianza.

by £t 8by

b; +t Sh;

Obtener los 3 coeficientes parciales de correlacidn lineal simple.

ryxi= Zdxiy/ ((Sdx’ (Sdy?)*

ryxe= Zdxpy/ (Zdx’2)(Zdy’)”

ryxixz= { (b)( Zdxiy) + (b2)( Tdxay)/ Tdy’)**

mxixz= Ldxixy/ (Tdx* ) Zdx*2)

La variacién explicada es 100 veces r?
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D bi(x2=cte) b2(xl=cte) a
15498.3731 0.00575315 0.94267207 -2.39869693

Error estandar de regresion lineal multiple de y sobre x1 y x2

Syx1x2

0 Esla faita de ajuste de los puntos al plano

Para x2=cte
Sbi

0 Eslafalta de ajuste de los puntos a la pendiente de larectaenxlyy

tc tiende a infinito
Para x1=cte
Sh2

0 Esla falta de ajuste de los puntos a la pendiente de larectaen x2y y

tc  tiende a infinito

Coeficientes parciales de correlacion lineal simple

ryx1
0.9999455
ryx2
-0.44987517

ryx1x2
1.06263319

rxlx2

-0.70494507
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ANALISIS DE VARIANZA DE DATOS EXPERIMENTALES
Se obtuvieron las velocidades de reaccién para diferentes composiciones de

alimentacién y diferentes temperaturas, a fin de comparar dichas velocidades de

reaccion.
TRATAMIENTO BLOQUE (TEM'FI-ERATURA “C)
Composicion 370 380 390 400 410 420 {430
A 7.06 10.3 15.5 214 288 |- |-
B 4.10 6.50 10.0 13.2 19.2 250 {323
C 2.36 3.27 5.22 6.61 8.04 1.5 |17.5

Tabta 31. Tabla de doble entrada para tratamientos y bloques

Cona=1%
Probar si existe alguna diferencia en la velocidad de reaccidn utilizando

diferente composicién de alimentacidn y entre las 7 temperaturas.

Tratamiento
Ho! pa= 1= pc
HI: no son iguales
Bloques
Ho: pupi= pup= BTITUT4= UT5=HT16™ HT7
ANOVA (Caso en bloques)
F.V. v 5.C. C.M. Fc Ft
Tratam. 2 4419.64503 | 2209.82251(-21.562356 | 4.23
Bloques 6 -1471.1205 1-245.18675 [ 2.39241125
Error 12 -1229.8224 §-102.48520
Total 20 1718.70203

F, para grados de libertad de tratamientos = 3 y grados de libertad del error= 9

Tabla 32. Tabla de ANOVA

Por lo tanto, la toma de decision nos dice que se acepta Ho .~.por lo tanto no

hay diferencia,

El hecho de no existir diferencia se debe a que a cada temperatura le

corresponde un valor distinto dependiendo de la composicion.
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Bloques
Tratam | 370 | 380 390 400 410 420 430 ¥x Y
A 7.06] 103 ] 155 21.4 288 Jememmmma] e 83.06 ] 1683.58
B 41| 6.5 10 13.2 19.2 25 323 |110.3(2370.23
C 236|327 | 522 6.61 3.04 11.5 17.5 54.5 [590.344
Yx | 13.5[20.07( 30,72 | 41.21 56.04 | 36.5 49.8 | 247.8|4644.15
Yx~ [72.2]159.0(367.49 | 675.89 [ 1262.72 | 757.2 | 1349.54 | 4644
C SCT SCBL SCTrat. SCE
2925.45617|1718.70203(10180.3494[4419.64503]-1229.8224
C.M. Trat. C.M. CM. Error | Fe¢ Trat. |Fe Bloques
Bloque
2209.82251| -245.1867 | -102.4852 [-21.562356 2.3924112

Tabla 33. Parametros de tratamientos y bloques
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ANALISIS DE REGRESION LINEAL ENTRE LA TEMPERATURA Y LA
CONVERSION PARA EL CONVERTIDOR ADIABATICO DE SEGUNDA
ETAPA

n=6
2x=2245
2y=5.385
Yx*=841525
Yy'=4.858225
2xy=2021.075
s,=17.44037
5,=0.070975
Xmedia= 374.16667
Yeedia= 0.8975

=-0.6247
b=0.0040683
r=10.,999728
b= 0.0040685 de conversién fraccional se obtiene por cada grado Kelvin de
temperatura que se incremente la temperatura
X=10.0040685 -0.6247
Syx= se considera cero
Intervalo al 95% de confianza para ¢l coeficiente de regresion lineal.
Sb=0

Se puede asegurar con un 95% de confianza que la estimacién de la

pendiente estard en un intervalo grandemente cerrado al valor calculado.
Prueba de linealidad con a=10%
Ho=B.=0
Hi= B0
1-0/2=0.95 t=2.1318
tc =0.0040685/ 0 t tiende a infinito
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por lo tanto H, se acepta por lo tanto si hay relacion lineal
La variacion explicada es del 99.946 %
E1 99.946% de la variacién dela conversion fraccional con la temperatura se puede
explicar por su relacion lineal
E1 0.054% no se puede explicar por su relacién lineal con la temperatura.
Tabla 34. Datos de temperatura, conversién y cantidad de catalizador parael

convertidor de segunda etapa

Temp (C)} X /R W/F
350 0.8 | 0.022 0
360 0.84 (0.0172 0.079
370 0.88 | 0.0139 0.141
380 0.92 [0.0118 0.192
390 0.96 | 0.0118 0.239
395 0.985 | 0.0294 | #igHEHE

2245 |5.385 0.651
x° v’ Xy
122500 | 0.64 280

129600 0.7056 302.4

136900 0.7744 325.6

144400 0.8464 349.6

152160 0.9216 374.4

156025 | 0.970225 | 389.075
Sumatorias

841525 { 4.858225 | 2021.075

sx a
17.4403746  -0.62479
sy b
0.070975 0.0040685
X media 0.999728
374.16667
v media
0.8975
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ANALISIS DE REGRESION MULTIPLE PARA EL CONVERTIDOR
ADIABATICO DE SEGUNDA ETAPA

X1 X3 Y
Temperatura W/F X
350 0 0.8
360 0.079 0.84
370 0.141 0.88
380 0.192 0.92
390 0.239 96
395 R 0.985
[ Sumatorias
2245 0.651 5.385
x1 media y media x2 media
374.166 0.8975 0.1085
x1 cuadrada|x1y x2 X2y Yy x1x2
cuadrada cuadrada
122500 280 0 0 0.64 0

129600 302.4 0.006241 0.0663 0.7056 28.44
136900 325.6 0.019881 0.12408 0.7744 52.17
144400 349.6 0.036864 0.17664 0.8464 72.96
152100 374.4 0.057121 0.22944 0.9216 93.21
156025 389.0°75  |HiHHHHEERE | HHHHHEHEE 0970225 [ GHHGHEHY
Sumatorias
841525 2021.075 | 0.120107 0.59646 | 4.858225 246.78
n(xlngedia) n(x1media) n(x2n;edia) n(x2media) (n(ymedia)“|n(x1m)(x2
y y m)
840001.17 2014.88| 0.070633 0.58427, 4.83303 243.582
Sumatoria de las
diferencias
| 1523.827] 6.195|  0.049735]  0.01225 0.025195[ 3.198]

Tabla 35. Datos para analisis de correlacién miltiple
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D b2 Ecuacion del plano
65.5603 -0.01746  X=0.63545+0.00410206T-0.01 746 W/F
bl a Syx1x2 Variacién natural del estimador Correlacion total
miltiple
0.00410206 -0.63545 0 Sb1 0

ryx1x2

Sb2 0 1

Correlacion lineal simple entre y v x1 Correlacién

lineal simple entre x1 y x2

ryxi xlx2
0.999807 0.368319
Correlacién lineal simple entre y y x2
ryx2
0.697285
Datos experimentales de la distribucién optima
Temperatura Conv. fracc. 1/R W/F
560 0 HHHH R 0
#
560 0.8 0.0123 |0.0098
540 0.85 0.0199 |0.0106
520 0.89 0.0386 [0.0118
500 0.82 0.0752 [0.0135
480 0.94 0.134 0.0156
460 0.955 0.28 0.0187
440 0.97 0.535 0.0248
420 0.98 1.27 0.0338
400 0.99 4.54 0.0628

Tabla 36. Datos experimentales de temperatura, conversion y velocidad de

reaccion
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Balance de energia en el convertidor adiabatico de

primera etapa

Temperatura

Fig. V.7
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3. DESARROLLO DE UN PROCESO CONSISTENTE EN UNA UNIDAD DE
REACCION-SEPARACION PARA LA REACCION DE HIDROLISIS DFEL
ANHIDRIDO ACETICO

Anhidride acético es hidrolizado en tres reactores de tanque agitado
operados en serie. La alimentacion fluye al primer reactor (V=1 It) a una vclocidad
de 400 cm’/ min. El segundo y tercer reactores fienen volimenes de 2 v 1.5 1,
respectivamente. L.a temperatura es de 40°C y la alimentacién entra a 25°C. Caleutar
la fraccion hidrolizada en el efluente desde el tercer reactor.
Datos cinéticos
A 25°C la constante de velocidad de reaccion de primer orden irreversible cs 0.158
min’'
A 10°C es 0.0567 min’!
A 40°C es 0.380 min”
Realizando un anélisis de regresidn lineal tenemos la siguiente ecuacion:
Ink=Iin A - E&/RT
Las constantes de la ecuacion anterior son:
In A=169755
A=2357X107
Ea= 11156.007 cal/mol
0 46693.467 Jimol

La reaccion se lleva a cabo en tres reactores de tanque agitado isotérmicos
operando a 40°C
La concentracidén de anhidrido acético es de | M y la cantidad de agua es de 20
Kmol/hr
Los voltmenes de las unidades son 1, 2 y 1.5 It, respectivamente.
La temperatura de alimentacion es de 25°C

Posteriormente entrara el efluente de la seccion de reaccidn a una columna

de 3 ctapas que operara a las siguientes condiciones:
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=y T ey Y W B g

-

V=11 V=21t V=t51t

Utilizando 1a ecuacién del balance de materia para los reactores en cuestidn
se determinaron las conversiones intermedias o porcentajes de hidrolizacién como
respectivamente,

El separador opera a 122°C y 14.7 Ib/pulg?.

En base a estos datos es preciso encontrar la fraccién mol de 4cido acético en
el vapor, para determinar ¢l mimero de unidades que se requieren para lograr una
buena separacién de los componentes, y asimismo debe utilizarse el modulo mas

conveniente para realizar dicha separacién,
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4. DESARROLLO DE UNA REACCION HETEROGENEA ENTRE DIOXIDO
DE AZUFRE Y AGUA PARA DAR ACIDO SULFURICO EN UN REACTOR
DE LECHO BE GOTEO, UTILIZANDO EL ASPEN PLUS

Como se menciond en el apartado de las reacciones heterogéneas, deben
tomarse en cuenta los factores de la complejidad de la ecuacién cinética y los
modelos de contacto en los sistemas de dos fases para el disefio de los reactores para
un fin determinado.

La complejidad de la ecuacion cinética para reacciones gas-sélido ya se ha
estudiado anteriormente (ver capitulo 1).

Hay muchas maneras de poner dos fases en contacto, y para cada una se
tendrd una sola ecuacion de disefio. Si también se especifica la ecuacién cinética
para el sistema heterogéneo considerado, sus peculiaridades también habran de
incorporarse a la ecuacién de disefio. En consecuencia, la ecuacién de disefio se
deduce para satisfacer la expresidén cinética y el modelo de contacto.

El sistema que se analiza a continuacion es una reaccién fluido-fluido que
interactia cen el catalizador sélido.

Para seleccionar un aparato de contacto se ha de saber si se necesita un valor
grande de superficie o de volumen de la fase liquida, lo que requiere el
conocimiento del régimen cinético. Otro factor a considerar es el grado de
separacién del componente A de la corriente gaseosa. El conocimiento de estos
factores determinara el tipo de dispositivo de contacto a utilizar, y si se ha de operar
en multiples etapas o en torres.

Para el disefio de la unidad mas adecuada a utilizar se disefia en base al flujo
de las fases; dependiendo del tipo de reactor ideal que mas se acerque a la
operacién real (flujo en pistén o mezcla completa), as{ come una combinacién de
los mismos ; utilizando algunas de las formas m4s sencillas de las ecuaciones de
velocidad ; pudiendo extenderse estos métodos a otras formas de las ecuaciones de
velocidad, cuando sea necesario.

Para el transporte de materia con reaccién quimica las ecuaciones de

velocidad deben englobar las concentraciones de los reactivos. Por lo tanto, el
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balance de materia ha de relacionar las concentraciones de ambos reactivos entre si
en cualquier punto de la torre.

Para el caso que se va a analizar la circulacion de fluidos favorece la
utilizacién de un lecho fijo y se aproxima al reactor de flujo en piston.

CARACTERISTICAS DE LOS REACTORES PARA REACCIONES FLUIDO-
FLUIDO, CATALIZADAS POR SOLIDOS,

Cuando uno de los reactivos de las reacciones cataliticas liquido-sdlido es un
gas, surge una modificacién importante en los reactores de lecho fijo. Para la
operacién de la modificaci6n se prepara una lechada de particulas cataliticas solidas
a través de la cual se burbujea el gas. Estos sistemas gas-lquido-solido involucran
varias etapas fisicas y de hecho, la resistencia a 12 difusién del gas disuelto hacia la
particula catalitica, suele ser importante.

La transferencia de reactivo del fluido global a la superficie externa de la
particula catalitica requiere de una fuerza impulsora, que es en este caso la
diferencia de concentraciones. El hecho de que esta diferencia de concentraciones
entre el fluido global y la superficic de 1a particula sea significativa o despreciable,
depende de coeficiente de transferencia de masa entre €l fluido y la superficie, y de
la constante de velocidad para la reaccion catalitica.

Reactores de lecho fijo

Cuando un fluido fluye a través de un lecho de granulos cataliticos, habra
regiones cerca de la superficie del sélido en las que la velocidad serd baja. En esta
region, las transferencias de masa y de energia entre el fluido global y la superficie
de los granulos seran, en forma primordial por conduccién. A mayores distancias de
la superficie, el efecto dominante scra de conveccion. La complejidad de las
trayectorias de flujo alrededor de un granulo individual suspendido en una corriente
de fluido es considerable. Las velocidades de transporte se definen por lo general en
términos de un coeficiente promedio de transferencia de calor o de masa. Se supone
que estc coeficiente es el mismo para cualquier particula (en las mismas
condiciones) en el lecho. Puede suponerse que el coeficiente promedio puede
aplicarse a toda la superficie del granulo. Con estas suposiciones es posible usar un

solo valor del coeficiente de transferencia de calor o de masa, para describir las
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velocidades de transferencia entre el fluido global y la superficie de los granulos en
un reactor de lecho fijo.

El efecto de las resistencias externas sobre la velocidad puede ser importante
en dos diferentes formas. En el disefio de reactores se suponen que se conocen tanto
la velocidad en la superficie como la temperatura y la concentracion del fluido
global. Con esto se calcula la velocidad total mediante la resolucién simultanea de
las ecuaciones para la velocidad de reaccidn vy la transferencia de masa y energia, y
en ¢l proceso se eliminan las concentraciones desconocidas en la superficie del
granulo catalitico. Si todas las ecuaciones son lineales con respecto a las
concentraciones  superficiales y las temperaturas, es posible resolverlas
analiticamente.

Si algunas ecuaciones no son lineales, es necesario resolverlas por medios
numericos.

El otro procedimiente para estudiar los efectos de las resistencias externas
sobre la velocidad, es por medio de interpretaciones de datos experimentales de
velocidad medidos en un reactor de lecho fijo. Asi, la velocidad total se obtiene
directamente de las mediciones experimentales. La velocidad total puede usarse en
las ecuaciones de (ransferencia de masa y energia, para determinar las
concentraciones y la temperatura en la superficie del granulo catalitico.

Para una reaccidn irreversible general sobre un catalizador sélido de orden n,
en estado estable, la velocidad, expresada por unidad de masa de catalizador, puede
describirse bien en términos de la velocidad de difusion del gas global a la
superficie, o en términos de la velocidad en la superficie. (Ref. 3).

La grafica para la determinacion de los coeficientes de transferencia de masa
se encuentra en la referencia 3.

Un lecho fijo de granulos cataliticos con flujos de gas y de liquido recibe el
nombre de reactor de lecho percolador. Estos reactores estdn limitados generaimente
a sistemas con componentes muy volatiles.

Las reacciones de oxidacién pueden llevarse a cabo con un flujo descendente
sobre un lecho de particulas cataliticas, haciendo pasar simultancamente por el

lecho una corriente de oxigeno o aire en forma ascendente o descendente.
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El liquido empapa los grinulos y fluye en capas delgadas de granulo a
granulo, y el gas fluye a través de los espacios vacios que quedan.

El gas se debe disolver primero en el fluido, para después difundirse a través
de la capa liquida y llegar a la superficie del granulo. Parece ser que las resistencias
a la difusion son mayores que para los reactores cataliticos gas-sélido, debido a la
pelicula de liquido que rodea a los granulos. Ademds, la ventaja de usar granulos
porosos puede verse considerablemente reducida, pues es posible que los poros se
llenen de liquido y ofrezecan una mayor resistencia a la difusion. El flujo de gas
puede inducir una considerable conveccion en las capas liquidas. Esto puede reducir
en forma efectiva la resistencia a la transferencia de masa en el liquido.

A continuacién se presentan las caracteristicas de la operaci6n de un reactor
de lecho de goteo como modificacion del reactor de lecho fijo.

Antecedentes

La reacci6n que se consider6 en el presente trabajo como tema fundamental,
fue ia reaccidon homogénea y la heterogénea de oxidacién del didxido de azufre en
varios tipos de reactores ideales. En cada uno de ellos, el comportamiento de los
reactivos a productos era parcial o totalmente conocido, ya sea en forma teérica o en
forma de modelo segin los parametros del programa ASPEN PLUS, sin considerar,
ademas, la transferencia de fase, puesto que existia solamente una fase, en la cual,
en proporcion conacida, se encontraban el reactivo limitante y el reactivo de mayor
cantidad, asi como inertes. En este caso, se abordara la reaccidn heterogénea,
considerando dos fases, puesto que el producto final no es propiamente el tridxido
de azufre, el cual es materia prima para la elabaracién del acido sulfiirico a nivel
industrial, sino que, partiendo de los mismos reactivos y utilizando agua como fase
de transporte del producto la formacién del producto se lleva a cabo en un solo
sistema.

A continuacion se presentard el modelo de reactor en forma tedrica y el
equipo a utilizar. Posteriormente se utilizarin los datos experimentales para simular
una operacion con el equipo correspondiente y se determinarin los resultados

ofrecidos por el simulador de procesos ASPEN PLUS.
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Introduccién

Los reactores de lecho empacado son reactores cataliticos de lecho fijo en
los cuales el liquido y el gas fluyen concurrentemente hacia la parte inferior, Son
usados para ilevar a cabo una variedad de reacciones de fase multiple tales como
hidrogenacién y oxidacién, en las cuales el reactivo gaseoso es ligeramente soluble
en la fase liquida. La fuente primaria de dificultad en el desarrollo del modelo de
reactor de lecho empacado es la naturaleza compleja del flujo gas-liquido en el
lecho.

Varios modelos han sido propuestos en la literatura para predecir la
operacion de reactores de lecho empacado. En estudios anteriores, los efectos del
transporte de masa fueron despreciados, y las fases liquida y gaseosa fueron tratadas
como una fase homogénea simple (modelos pseudohomogéneos). Las particulas de
catalizador se supusieron como parcialmente humedecidas, y la reaccién se SUpuso
que ocurria solamente en las zonas himedas del lecho a fin de tener una relacién
simple entre la velocidad de reaccién aparente y la cantidad de contacto entre
liquido y sélide. La velocidad aparente fue supuesta proporcional al retraso de
liquido y la fraccidn de la superficie cubierta del catalizador con el flujo de liquido,
conocida como la eficiencia de mojado. Estos modelos pseudohomogéneos son
capaces de predecir el comportamiento de reactores de lecho empacado para las
reacciones con ¢l reactivo limitante liquido tales como hidredesulfuracién de
destilados pesados, hidrogenacién de aceites hidrotratados y descomposicién de
peréxido de hidrégeno sobre carbén activado.

Sin embargo, cuando el reactivo limitante esti presente en la fase gaseosa,
un minimo en la velocidad de reaccién fue observado para la hidrogenacién del o-
metilestireno y la oxidacién del didxido de azufre. Los modelos pseudohomogéneos
fallan para predecir la tendencia de la velocidad de reaccién observada. Se han
propuesto modelos heterogéneos tomando en cuenta la resistencia externa a la
transferencia de masa para explicar el minimo en Ia velocidad de reaccién. En estos
modelos, tanto las zonas hiimedas como las secas de las particulas de catalizador se
supuso comtribuyen a la velocidad de reaccion. El reactivo gaseoso debe

comprender ambas resistencias a la transferencia de masa debido a que la pelicula
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de liquido que fluye alcanza la pastilla himeda de catalizador, mientras que sobre la
superficie no humedecida, el reactivo gaseoso est4 en contacto directo con el liquido
€n los poros,

Los modelos recientes de velocidades de reaccién en reactores de lecho
empacado estan basados sobre la suposicién de que las particulas de catalizador
estan parcialmente humedecidas con el flujo de fiquido.

Modelo de reactor

Se considera el lecho hecho de particulas esféricas de tamafio uniforme,
empacado en un arregle cabico. El lecho puede estar vistalizado como hileras
idénticas, con particulas vecinas tocando en sus ecuadores. Con uniforme
distribucion de liquido en la entrada, cada hilera de esferas recibe una cantidad igual
de liquido. Ya que las hileras son idénticas en naturaleza, puede suponerse que el
flujo no tiene lugar entre las hileras. En tal empaquetamiento, cada particula estin
en contacto con seis de otras particulas - una en cada punta y otra en el fondo de la
particulz y cuatro a lo largo de su ecuador,

Las velocidades de transferencia de masa y de reacci6n para una hilera
pueden estimarse a partir de las velocidades de las esferas individuales. Se han
obtenido ecuaciones para determinar las velocidades de transferencia de masa y de
reaccion para una hilera de particulas de catalizador con flujo.

Flui la pelicula de liquid

Primero se considera que no hay anillos pendulares medios, es decir
particulas de catalizador divididas a la mitad. Después, el efecto de los anillos
pendulares medios sobre el flujo en la pelicula se toman en cuenta.

Se hicieron las siguientes suposiciones :

(a) El flujo en la pelicula de liguido es estable, completamente desarrollado, laminar y

libre de ondas.

{b) La componente de velocidad perpendicular a la superficie de la particula es

despreciable.

{c) El gas ejerce arrastre despreciable sobre la interfase gas liquido.

(d) El espesor de la pelicula es mucho mas pequefio en comparacién al radio de la

particula.
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El espesor de la pelicula, 3, puede mostrarse que es
5= [3uQ/2an sinze]

donde Q es la velocidad de flujo de liquido por hilera y R es el radio de la
particula.

Transferencia de masa

El reactivo gaseoso se difunde a través de la pelicula de liquido para alcanzar
fa superficie de catalizador. Su perfil de concentracion y la velocidad de
transferencia a través de la pelicula pueden obtenerse resolviendo las ecuaciones de
balance de masa diferenciales con condiciones de frontera apropiadas.

Para lo anterior se considera que el equilibrio prevalece en la interfase gas-
liquido, por lo tanto la concentracién en esa parte es la concentracién de equilibrio,
C=C* en x=0.

Asimismo se considera que la corriente de liquido de entrada tiene una
concentraci6n uniforme de reactivo gaseoso disuelto, por lo tanto se tiene :
C= Cg

Considerande la forma de un anillo pendular, se considera su velocidad de
reaccién en funcién del reactivo gaseoso de la siguiente forma :

o= AmkCo

An= 21RY(1 - cos B)

y ks= Rk,n/3

Esta constante es la constante de velocidad aparente, la cual se obtuvo a
partir de la constante intrinscca de velocidad de reaccidn, corregida por factores

geométricos.
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loci al
La velocidad global de reaccidn se obtuvo a partir de las velocidades de
reaccion de esferas individuales. Para cualquier esfera en el string, la velocidad de
reaccidn es la suma de las velocidades de reaccién en las diferentes zonas

consideradas del arreglo.

Por lo tanto la velocidad de reaccion global es
N
Ra= z l'i/NVp
i=1

donde N es el nimero total de particulas en un string y V, es el volumen de
una particuia.

Método de solucia

Los perfiles de concentracién en las regiones de la pelicula fueron obtenidas
resolviendo la ecuacion diferencia de segundo orden con las condiciones de frontera
apropiadas iniciales y finales usando un esquema explicito diferencial. La
integracion numérica se usé para obtener las velocidades de reaccién y las
concentraciones promedio de salida de la pelicula de liquido de regiones diferentes.
Las concentraciones de liquido de salida y las velocidades de reaccidn se obtuvieron
a partir de las ecuaciones correspondientes.

La reaceion general seleccionada es

S50, + % 0, + HyO — H,S0,

como la reaccién de prueba por [as siguientes razones. Primero, fa cinética
de reaccion ya habia sido estudiada y es de primer orden en el oxigeno y de orden
cero en agua y diéxido de azufre. Segundo, la rcaccidn ocurre a temperatura
ambiente y presion atmosférica. Finalmente, la determinacién analitica de acido
sulfitrico por método titulométrico es simple y precisa.

Las condiciones experimentales fueron las siguientes :
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Condiciones de operacién para los estudios de velocidad de reaccion
Temperatura 25°C
Presion 1 atm
Fase liquda agua desionizada
Velocidad superficial 1.0-8.0 mmv/s
Fase gas mezcla de aire y SO,
Flujo de aire 62 cm¥/s
Velocidad de flujo de SO, 8 em’/s
o 0206
Yo2 0.777
yN2
Fase solida carbon activado granular
diametro de la particula 1.89 mm
Dimensiones del reactor 6x8x2lcm’
Porosidad del lecho 0.36

Tabla 37 . Condiciones de operacién

En el siguiente diagrama se muestra el montaje experimental, E] lecho
consiste de un distribuidor de liquido, una seccién empacada y un separador gas-
liquido. El lecho fue rectangular en su seccién transversal con dimensiones de 6 x 8
cm, La altura de la seccidn empacada fue de 20 em. Para distribuir el liquido
uniformemente sobre el lecho se usaron 99 tubos capilares de acero inoxidable de
7.0 em de longitud y 0.1 cm de diametro interno, Para introducir e} liquido a través
de un punto de entrada, un tubo de acero ingxidable de 0.4 ¢cm de didmetro interno
fue empleado en lugar de los tubos capilares,

Dos diferentes procedimientos de arranque fucron empleados. En el primero,
agua desionizada se introdujo en un lecho de carbén activado seco a un bajo flujo y
el flujo se iba incrementando a la velocidad deseada. Entonces el flujo de gas se
establecié a la velocidad deseada. En el otro procedimiento, agua desionizada fue
introducida a una baja velocidad y el lecho fue lienado con agua cerrando las
salidas. Una vez que el nivel de agua alcanzo la punto del empaque, ¢l velocidad de
flujo de agua fue establecida a un valor deseado y las salidas se fue abriendo

graduaimente a fin de drenar el exceso de agua mientras de mantenia el flujo de
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liquido a la velocidad deseada. Entonces el flujo de gas fue iniciado. El estado del
lecho, asi arrancado es referido como lecho premojado. Los experimentos fueron
llevados a cabo usando tan agua insaturada como presaturada con aire.
Jlisi |
Las velocidades de reaccion fueron estimadas usando constantes de
velocidad intrinseca, difusividades, dngulo de llenado y espesor fraccional de

mezclado. La siguiente tabla presenta los valores de los parimetros usados en los

calculos.
Parimetro Valor
D 2.6X 10~ cv/s
R 0.095 cm
C* 2.56 X 107(g mol¥em®
M 1 X 107 g/em s
p 1.0 g/cm’
N 110
B 30°
g 981 cr/s
nks 0.18 175
€ 0.36

Tabla 38. Parametros para la simulacién

Debido a que el estudio anterior se hizo en forma experimental para
determinar la velocidad de reaccién solamente en base a diferentes flujos de liquido,
€s necesario utilizar como base los datos ya propuestos para simular esta operacion.
A partir de los datos conocidos y variando algunos parametros es posible determinar
la cantidad de producto que pudiera oblenerse en una unidad mas grande con
diferentes cantidades de liquido pero con una cinética ya conocida.

En forma teérica, con las siguientes graficas, puede escogerse una cantidad
de liquido y una condicién del lecho para determinar la velocidad de reaccidn

correspondiente y con ello determinar las dimensiones del lecho en forma estimada.
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DIAGRAMA DE FLUJO

Liquid ousel
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Ejemplo tedrico :

Se desea llevar a cabo la reaccién de oxidacién del didxido de azufre para
dar 4cido sulfiirico, segin la reaccién anterior en fase liquida.

Los datos de velocidad de reaccion de acuerdo a estudios realizados en
lechos de goteo (lecho fijo) con carbén activado como catalizador se presentan en la

siguiente grafica
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Figure 9. Eatimated reaction rate vs liguid velocity for axidation
o sulfur diexide.
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Las condiciones de alimentacion son las siguientes :

Temperatura = 25°C

Presién = | aim

Composicion de la fase gaseosa :

Yxoz= 0.017

yna= 0777

Va2=0.206

11.924 mol/hr de mezcla reactiva entran

El liquido entrante es agua desionizada. La fase solida es carbén activado
granular. El didmetro de particula es de 1.8%9 mm vy [a porosidad del lecho es de
0.36.

Utilizando una columna con distribuidor de liquido y un arreglo como el
mostrado en el diagrama de flujo anterior , determinar :

Presion parcial del reactivo limitante en el gas, para una masa-velocidad de agua de 6.0
kg/m’s en el dispositivo experimental det diagrama.

Los datos de la experimentacién son los dados en 1z tabla anterior,

Considerando el reactor como un reactor de lecho fijo Ia ecuacién para la
determinacion de la presién parcial de salida es

h=G/r J‘%‘;AIRa a=L/MbCr J{C{C‘B/Ra a
G= caudal molar ascendente de inertes en la fase gascosa por unidad de area de
seccion normal de torre en moles /cm” s,
La presidn total es
Ra=3.15 X10® mol/em® s
G=5.361 X 10° moVem’ s
a= 48/1008 cm’/cm’
La presion parcial a la salida es 0.0164 atm

Como puede observarse se considerd constante la velocidad de reaccién,
debido a que existe mezclado perfecto en la direccién axial y en la radial, asimismo,
el reactor operé como reactor diferencial y como puede verse en [a siguiente figura,
Ia velocidad de reaccion alcanzé un valor constante cuando se alcanzo el régimen

estacionario. Por lo tanto esta consideracion es aceptable.
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RESOLUCION DEL EJEMPLO UTILIZANDO EL SIMULADOR DE
PROCESOS ASPEN PLUS.
Los parametros necesarios para la rutina del simulador son los siguientes :
. Insertar equipos e interconectarlos.
- Pasar a la seleccién de las propiedades : Escoger IDEAL

. No. y nombre de los componentes

Bidxido de azufre SO;
Oxigeno 0,
Nitrdgeno N>
Agua H;

. Corriente de alimentacion :
Corriente 1

Flujo molar {otal : 11.924 mol/h
Temperatura : 25°C

Presidn : 1 atm

Fracciones mol :

Biodxido de azufre : 0.017
Oxigeno : 0.206

Nitrégeno : 0.777

Fase : Vapor

Corriente 2

Flyjo total : 5760 mol/h
Componente : Agua desionizada
Presion : 1 atm

Temperatura : 25°C

Fase : Liquida
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4. Parimetros de los equipos :
Torre de goteo (Reactor de lecho fijo) :
Area transversal = 6X8 cm’
Altura =21 cm
Tanque 1 :
Tiempo de residencia = 15 minutos
Flujo de liquido = 6.0 kg/m’s
Volumen total real = 30 L
Tanque §
Presion : 1.43 atm (Presion de agua saturada con aire)
Densidad : 997.43 kg/m’
Tiempo de residencia = 15 minutos
Flujo total = 6.0 Kg/m®s
Volumen total real = 30 L
La torre de absorcion usard como empaque aniilos Pall
Bomba para el agua ;
Flujo : 103.7 kg/h
Presidn en la succién ; 1.43 atm
Presion en la descarga : 4 atm
Con estos datos se puede realizar la rutina del ASPEN PLUS para obtener
las concentraciones y las presiones de gas a la salida después de que se ha ilevado a

cabo la reaccidn correspondiente.
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