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DESCOMPOSICION TERMICA DEL CARBONATO DE NIQUEL

INTRODUCCION.
: ®

La descomposicién térmica del carbonato de ni-
quel es una de las formas posibles de obtener niquel metdli--
co, aunque no muy empleada industrialmente, dado que este es
un proceso de recuperacibén de sub-productos derivados de otra
operacibén metalirgica. Sin embargo, la industria requiere --
constantemente de nuevos métodos en donde los costos de pro--
duccibn sean minimos y la eficiencia méxima.

Los carbonatos son sales que se pueden descom-
poner facilmente por calentamiento,incluso algunos de ellos a
temperaturas bajas. Se han efectuado numerosos estudios para
determinar la etapa limitante de la cinética del proceso; sin
embargo, afin existe mucha discrepancia acerca del mecanismo -
qué controla la reaccién. Dos mecanismos han side propuestos
para explicar la manera como proeede la reaccién basados en -
estudios experimentales termogravimétricos, pero no se ha ---
prestado la debida importancia al estudio de la reaccién de -
descomposicifn cuando los sélidos se encuentran acomodados en
camas ya sea fijas, fluidas o méviles. Dichos mecanismos son:

a) Que la reaccibn esti controlada por una reac
cibn de interfase de las particulas.

b) Que la reacciénm esté controlada por un meca-
nismo mixto de transporte de calor y difusidn a través de la
capa laminar que rodea la particula.

Es necesario seflalar que la mayor parte de los
trabajos de investigacién reportados se refieren a carbonatos
de metales alcalino-térreos, los cuales no tienen desviaciones
importantes de la composicidn estequiométrica.

En este estudio, se propone estudiar la descom-—
posicidén térmica del carbonato de niquel, el cual al disociar-

se forma un 6xido que tiene defectos cristalinos tipo "p", es



decir, deficiente en el catibn. .

Con la informacidén obtenida, se tratar& de de-
terminar si las desviaciones de la estequiometrfa afectan al
mecanismo de reacciébn.

Un modelo matemdtico basado en la difusibn de
los iones niquel a través de las vacancias en la red cristali-
na del 6xido de niguel, serd propuesto como factor limitante -
del proceso apoyade con la informacién experimental que se ob-
tenga.

Se tratard de mantener condiciones isoté&rmicas
en la particula, sin embargo, con el objeto de poder diferen-
ciar los posibles mecanismos, se medird la temperatura en el

seno de la reaccibn.



GENERALIDADES.

El carbonato de nigquel no se encuentra como un
producto natural, es decir, un mineral. La mayor parte de ni-
quel que se produce actualmente en el mundo, procede de los ya
cimientos canadienses. El mineral se presenta como sulfuro --
doble de cobre y niquel, conteniendo ademds cobalto, hierro y
metales preciosos.

Entonces si nuestro material es un producto ---
"sintético", es conveniente revisar qué procesos dan como sub-
producto al carbonato de niquel para tener una idea de las pro
bables interferencias para conocer el camino que seguird la --
reaccibén asi como los productos que obtendremos después de la
descomposicién térmica.

En México, uno de los procesos que nos pueden -
proporcionar al carbonato de niquel como producto final, es el
electro refinado de cobre, en donde encontramos niquel en el -
electrolito, o sea como sulfato soluble. Siendo ésta nuestra
fuente principal de Ni++ , recopilaremos algunos datos del pro
ceso sin entrar en detalles, ya que nos desviariamos del tema
principal.

En el refinado electrolitico, se produce cobre
con la pureza requerida para la industria y asimismo recupera
las pequefiisimas cantidades de metales preciosos que contiene
el mineral beneficiado y que no se recuperarian fdcilmente por
otros medios.

Los minerales de cobre contienen: oro, plata, -
niquel, arsénico, antimonio, selenio, teluro y otros metales -
m&s como impurezas.

El niquel y el arsénico son las impurezas anédi
cas que se disuelven en el electrolito en cantidad suficiente
para un proceso de recuperacién. La concentracién admisible -

de estos metales, se determina en vista de su propia solubili-

dad, del agotamiento de los cupro-iones y de las consecuencias

que produce este agotamiento en el depbsito catédico.

El electrolito se purga a intervalos de tiempo



determinados, para purificarlo y recuperar al nfquel, que en es-
te caso se obtiene como sulfato de niquel soluble, al cual se le
agrega carbonato de sodio para que se forme el carbonato de ni--
quel insoluble. Posteriormente se recupera en filtros prensa.
El arsénico es la impureza principal y adem&s Se, Te, 2Zn, y Ca -
ocasionalmente.

La teoria del equilibrio quimico se estudia fun-
damentalmente a partir de las consideraciones acerca de la ener-
gia del sistema (aspecto termodindmico); sin embargo, se obtiene
una imdgen mds clara del desplazamiento de un sistema hasta al--
canzar el equilibrio teniendo en cuenta la velocidad de reaccibn

(aspecto cinético).



CARACTERISTICAS DEL OXIDO DE NIQUEL.

En la introduccidn de este trabajo, se menciond
que uno de los productos de la reaccibn de la descomposicidn -
térmica del carbonato de niquel, es el 6xido de niquel, cuyas
relaciones estequiométricas no son las usuales, es deficiente
en el catidn.

El niquel presenta los estados de oxidacibén +2,
+3; es razonable suponer que este metal polivalente permite la
formacién de tantos 6xidos diferentes como sea el nGmero de --
sus valencias. Durante el proceso de formacién del 6xido, ca-
be la posibilidad de que este metal presente temporal o perma-
nentemente valencias desacostumbradas, de tal modo que no siem
pre habr& una correspondencia entre el nfimero normal de esta--
dos diferentes de oxidacidn y valencias; sin embargo, la suma
total de cargas positivas es igual a la suma de cargas negati-
vas, por lo que el &xido es eléctricamente neutro, con una es-
tructura determinada en la que los dos tipos de iones se dis--
tribuyen en posiciones especificas. Aparte de las variaciones
de composicidn resultante de los gradientes de concentracibn,
muchos 6xidos tienen composiciones intrinsecas que no coinci--
den exactamente con las estequiométricas.

Al decir que se presentan varios estados de OX1i
dacidn en el niquel, indicamos la posibilidad de encontrar en
un andlisis qufimico:

NiO Oxido de niquel (II)

N1203 Oxido de niquel (III)

Estos dos 6xidos pueden estar formando una scla

estructura cristalina.
3Ni2+ es equivalente en carga eléctrica a 2Ni3+
La neutralidad de las cargas se mantiene, ya -—
que el 6xido incluye cierta cantidad de iones niquélicos para
compensar la falta de niquel (NiO es la presentaci6én més comdn) .
La estructura del 6xido debe acomodarse a estos iones niquéli-

cos mediante la creacibén de espacios vacios en la red del ca--



tién, teniendo en cuenta que tres cationes Ni2+ son eléctrica-

mente equivalentes a dos cationes Ni3+. Para cada dos cationes
Ni3+ en la red, debe existir un espacio vacante, correspondien-
te al arreglo de tres cationes Niz+. Y puesto que la conduc---
cibn idnica es un proceso de difusién que depende de la exis—--
tencia de espacios vacantes, cuanto mayor sea el nlmero de io--
nes niquélicos (+3) en el &6xido, méds elevada serd su conduccién
i6nica, que serd de tipo catibnico por estar basada en el movi-
miento de cationes.

El crecimiento del 6xido depende de la estructu-
ra defectuosa que &l mismo tenga. Generalmente predomina el --
nimero de transporte de electrones, Te, pero a temperaturas e--
levadas adquiere importancia el nimero de transporte catibnico,
Tc por estar disponible entonces una gran cantidad de energia -
de activacidn térmica para la difusibén, asi como por ser mayor
la concentracibn de vacantes.

El mecanismo de conduccibén en el 6xido de niquel
(II), proviene de la existencia de un déficit en el total de --
electrones. Es del tipo de semiconductores (la conductividad -
aumenta al elevarse la temperatura) y pertenece al tipo -p-, ©
sea, depende de huecos positivos. Estos huecos no deben con--
fundirse con los lugares faltos de cationes, que son también -

huecos, pero en el sentido de puntos vacantes en la red.

= = +
Zn++ (6] Zn++ 0 Zn+
= e _
0" gt O m't o
. Zn++
= = ++
zntt o zntt 0 Zn
= = ++ =
0 zn't o Zn 0

Zn0 semiconductor tipo -n-

Fig. 1
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NiO semiconductor tipo -p-

Termodindmica de la Reaccién.
La ecuacibn de nuestro sistema podrfa expresar-

se en forma sencilla de la siguiente manera:

NiCO3 + calor — NiO + coz—(l)
(s) (s) {g)

2Ni0 + calor — 2Ni + H20 — (2)
(s) (1)

Pero en una forma reducida y esquem&tica, tam--

bién la enunciamos como:

A—— B %+ € (3)

Claro estd, que la reversibilidad de la reaccién
se determinard por medio del desplazamiento que se logre del e-
quilibrio de la reaccidn.

El sistema quimico reaccionante se comporta en -
forma similar a un sistema mecdnico en equilibrio. Una substan
cia, compuesto o mezclas de ellos poseen una cantidad de ener--
gia asociada (como la energfia cinética del movimiento de las --
moléculas). Este sistema se transformari mediante una reaccidn

quimica y dard lugar a un nuevo sistema siempre que la energla

libre de este dltimo sea inferior a la del primero.
Las substancias reaccionaran hasta alcanzar un -

estado de energia minima.



Cuantitativamente podemos decir que la energia

total de un sistema que contenga n moles de la substancia A

A
ng moles de la substancia B etc., es:
Gtot= nAgA + ntB + ssew T nxgx — (4)
Gtot es la energia libre total del sistema; -

-gA es la energia libre por mol de la substancia A, 98 es la -
energia libre por mol de la substancia B.

Le Chatelier establecif el siguiente principio:
"Al ejercer una accidn sobre un sistema en equilibrio, la po-
sicibén del equilibrio del mismo se desplazard en un sentido -
de tal que se oponga a esta accibén". Con esto, se quiere de-
cir que sea cual fuere la reaccidn, siempre se tenderd hacia
otro estado de equilibrio final y no se permanecerd en una --
zona de inestabilidad. Recordando la ecuacién (4) se nos de-
muestra que la cantidad de energia libre total del sistema no
ha cambiado, aunque la energia correspondiente a sus constitu
yentes haya cambiado de valor relativo.

La reaccibén que sigue la descomposicién té&rmica
del carbonato de niquel, la podemos clasificar como una reac-
cibn de primer orden(“ , heterogénea, y su constante de equi-

librio quedar& determinada por el cociente del producto de -
las actividades de los productos entre la actividad del reac--
tivo, o sea:

A — Bs + C

s 9
NiCO3 —— NiO + CO2
Ka =(a"i° )(aC°2 ) . (5)
(aNico3 )

Pero como la actividad de un s6lido puro puede
tomarse como la unidad a todas las temperaturas, incluso a --
presiones relativamente altas, dado que si el 6xido es insolu

ble en el carbonato, se puede considerar que:

10.



11.

a = a =1
Nico, NiO
Podemos decir que la constante de equilibrio de
la reaccibn quedard determinada por:

K. =a — (6)
a co,

Ya que el CQ2 es el finico constituyente gaseoso
en la reaccibén la constante Ka puede expresarse COmoO:

Kp = %%
considerando al di6xido de carbono como gas ideal, para que la
actividad sea igual a la presibn parcial del dibéxido de carbo-
no. Es decir, la presién parcial del di6xido de carbono encima
de la mezcla de 6xidos y carbonatos es constante para cada tem-
peratura establecida.

En el equilibrio heterogéneo es posible prede--
cir la influencia de la presi6n mediante el principio de Le --
Chatelier. Al considerar el cambio de volGmen que acompafia a
una reaccidn, los volGmenes de todas las fases condensadas pue-
den descartarse, ya que resultan despreciables en comparacibn
con los gases involucrados.

Como la reaccidn de descomposicibén térmica pro-
cede con incremento de volGmen, cualquier aumento en la pre---
sibén del dibéxido de carbono por encima de su valor de equili--
brio, provoca un desplazamiento del equilibrio hacia la iz----
quierda; es decir, el 6xido de niquel y el didxido de carbono
reaccionan entre sf para formar carbonato de niquel hasta que
la presidén del diéxido de carbono vuelva a alcanzar su valor -
de equilibrio. Si por el contratio se reduce la presidén, el -
carbonato de niquel se disocia y el proceso sigue hasta que el
requisito de la presidn del diéxido de carbono se restablezca.

Estos reajustes son sélamente posibles cuando -
todas las fases condensadas participantes en el equilibrio se
hallan presentes. Por esa razbn, es necesario que existan ===
cantidades suficientes de las fases sélidas para permitir la -
regulacién y ajuste de las condiciones del sistema, indispen--
sables para que se establezca el equilibrio.



12.

Aunque en una reaccién dada K_ es constante pa-
ra cierto valor de temperatura T, su magnitud varia considera-
blemente con los cambios de temperatura y la manera con que —-
varia con aquélla en cualquier clase de reaccibén se deduce fé&-
cilmente: a partir de la ecuacibn:

AG = -RT In K, — (8)

obtenemos: 1n Ka = - AG (9)
RT

y por ese motivo:

d 1In K 1 " f
—3r Rl —aT —
A6 °
pero: d(zi =- AH (11)
dT 2
T
y en consecuencia:
°
d 1n Ka - AH (12)
daT RTZ

En las ecuaciones anteriores las derivadas par-
ciales se convierten en totales, puesto que tanto Ka como G°
son independientes de la presién. La ecuacibén (12) define al
coeficiente de temperatura de Ka en funcibén del calor de reac-
cién H° y T.

En reacciones que comprenden gases y cuando Ka

= Kp la ecuacién (12) nos da:

d 1n K = AH® (13)
dT RT2

Para integrar con exactitud la ecuacién anterior
debemos conocer a A H° como una funcién de T. Sin embargo, -—-

cuando el intervalo de temperatura considerado no es grande,

podemos suponer’ que AH° no varia en el mismo y:



13.

K
B, T2
d 1In K_ = A H° 4T
2
K, T, RT
1
*p, T2
1ln K = H° - 1
p A— —
R T
Kp1 £y
K _ °
In p = AH T, - T, _(14)
K R
Py 1 %5

La ecuacifn (14) permite calcular Kp a T2 cuan-

2
do se conocen las constantes de equilibrio a dos temperaturas -
distintas, se usa aquélla ecuacidn para obtener el calor de ---

reaccidén promedio en el intervalo Tl a T2 ‘

En lugar de integrar la ecuaci6n (13) entre los
lfmites, es posible lograr una solucibén bajo iguales condicio-

nes de A H° constantes de la siguiente manera:

d In K. = AH° dt
p p)
RT
1n Kp = - AH° + € (15)
RT

C es una constante de integracifn que se deter-
mina, para una reaccién cualquiera al substituir un valor cono
cido de Kp a cierta temperatura dada.

De acuerdo con la ecuacién (15) una grdfica de
log K contra 1/T debe ser igual a una linea recta con pen—-

diente igual a: - AH° y de ahi se deduce que:

2.303R

AH®° = -2.303 R x pendiente
-4.576 x pendiente (16)



T°C T°K 1nkK log K K AG 177
25 298 -2.427 -1.0538 0.08804 1437.017 0.003357
30 303 -2.228 -0.9074 0.107 1336.66 0.003303
40 313 -1.846 -0.80156 0.1576 1144.04 0.0031948
60 333 -1.153 -0.50065 .0.3153 760.219 0.003003
80 353 -0.539 -0.2340 0.5830 376.72 0.002832
100 373 0.0093 0.004038 1.0092 = 6.868 0.002680
120 393 0.5018 0.21788 1.6518 - 390.47 0.002544
140 413 0.9467 0.41107 2.5772 - 774.15 0.002421
160 433 1.3508 0.58563 3.8594 -1158.09 0.002309
180 453 1.7187 0.74628 5.5764 -1541.57 0.002207
200 473 2.0560 0.89274 7.8107 -1925.52 0.0021141
220 493 2.365 1.02692 10.6442 -2308.57 0.0020283
240 513 2.6511 1.15115 14.1558 -2692.82 0.0019493
260 533 3.072 1.3339 21.559 -3242.004 0.0018761
280 553 3.1592 1.37117 23.5117 -3459.13 0.0018083
300 573 3.3885 1.4713 29.563 -3844.38 0.0017452
320 593 3.6008 1.5635 36.542 -4227.84 0.0016863
340 613 3.7994 1.6497 44.560 -4610.99 0.0016313
360 633 3.9857 1.7306 53.666 -4995.43 0.0015797
380 653 4.1605 1.8065 63.906 -5379.27 0.0015313
De las ecuaciones:

Infp, =am |2-

Kpl R Tl T2

y: AG = - RT 1n K

se obtuvieron los datos de esta tabla.
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298°K
N1C03 NiO + CO2
) o - o
AGR = AGf AGf
prods. reacts.
AkGﬁ = (-51.3) + (-94.25) - (-147) = -145.55 + 147 = 1.45 KCal
AGp = 1.45 KCal . . a 298°K la reaccidn no es espont&nea.
AG® = -RT 1n K = -Rr 1n MO} (COy) o Peo
(NiCO,) 2
AG
P, = _ 5= = _1450 = _
€O, & Rr e” 2x2.98 e 243
Pco, = 0.08804 atm a 298°k
N1C03 —— NiO + Coz
— o
AH, = AH _ AH
AH?
T = (-57.5) + (-94.05) - (-158.7) = -151.55 + 158.7 = 7.15 KCal
AH; =+ 7.15 KCal .". la reaccibn a 298°K es endotérmica.

Datos termodindmicos.

GO

F6rmula Estado AH® s° f

(KCal) (Cal/grad) (KCal)
NiCO3 cristalino -158.7 21.9 -147.0
NiO cristalino - 57.5 9.1 - 51.3
CO2 gaseoso - 94.0518 51.061 - 94.25
2Ni  + 0, __ 2NiO -116.900 + 47.1 T

9

C + 0 co - 94200 - 0.2 T



16.

FACTORES ESTRUCTURALES.

Prosser estudibé los factores estructurales, los
cuales podrian influenciar la relacidén de cambio de la reaccibn
quimica. Factores tales como estructura cristalina, dislocacio-
nes, impurezas y las desviaciones estequiométricas que podrian -
alterar la reactividad del s6lido y como consecuencia afectar la
relacién de cambio de la reaccidn si &sta es controlada por pro-
cesos interfase, que podria interferir en la relacibén de cambio
de la difusibn de la fase gaseosa; estos factores no son de mu--
cha importancia en reacciones controladas por mecanismos de trans
ferencia de masa y calor.

Hasta el momento no es posible cuantificar la in-
fluencia de muchos factores mencionados por Prosser y hasta que
se realice una mayor descripcibén de los procesos interfaciales
en minerales reales y productos s6lidos cristalinos, no se progre
sard en forma abundante.

El tamano y forma de la particula obtenidas por el
drea reaccionante original, afectard la relacibén de cambio de 1la
reaccién qufmica. En el Gltimo caso, el efecto del tamano puede
determinarse por la introduccién de varios valores del radio ini-
cial, en las ecuaciones correspondientes y la influencia de la --
forma de la particula se estimarfa aproximadamente por el desarro-
1lo alternado de ecuaciones para aquellas reacciones controladas
por el transporte de masa y calor en particulas en la forma de ci-
lindros y paralelepipedos.

La porosidad del pellet inicial, como la pelicula
de producto obtenida, es un factor importante en las reacciones -
controladas por procesos interfaciales donde los productos s6li-
dos reaccionantes tengan una gran porosidad, permitirédn que los
reactantes tengan un mayor acceso al interior de la particula y

de ahf el incremento de una superficie de producto reaccionado -

ain mayor.

En procesos controlados por fendmenos de transpor-
te, el grado de porosidad de la pelicula del producto, junto con
el tamano y forma de los poros influenciarén el coeficiente de -

difusidén efectiva. Este término es contenido en el pardmetro a-
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dimensional M conocido como la resistencia relativa, y ha si-
do mostrado como afecta éste té&rmino la forma de las curvas de

radio fraccional vs. tiempo fraccional.



18.

CINETTICA

MECANISMO DE LA REACCION.

La reaccidn gas-s6lido se lleva a cabo en una se-
rie de pasos, sin embargo no todos ellos aparecen consecutivamen
te o en forma importante en la reaccién completa.

1. Reaccidn de interfase.

2. Absorcidn de las especies producidas (gaseosas)

en la interfase.

3. Desorcién del producto gaseoso desde la inter-
fase.

4. Difusibén del producto gaseoso a través de la -
pelicula de producto (transformado en la reac-
cibén de interfase) a la superficie de la par--
ticula.

5. Transporte del gas producido en la reaccibn.

Sin embargo, los cinco pasos pueden proceder si-
multdneamente y la velocidad de reaccibén estard determinada por
la suma de las resistencias asociadas con todos estos procesos.

Estas etapas pueden ser reagrupadas en una forma
méds general en la siguiente manera:

1. Transferencia de masa de los gases a través

de la capa limite.

2. Transferencia de masa a través de la pelicula

que ha reaccionado.
Transferencia de calor al sistema en reaccién.

4. Reaccibn quimica de interfase.

Cabe indicar que aunque se ha nombrado al trans-
porte de calor como un proceso o etapa, &ste queda implICitO en
el transporte de masa (formacién del producto gaseoso y difusién

del mismo), y en la reaccibén de interfase; porque la descomposi-
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cibn térmica a final se lleva a cabo cuando la temperatura del
sistema reaccionante alcanza cierto valor critico a partir del
cual comenzard la reaccidn. Por lo tanto, en cada una de las

etapas (que serfian las nGmeros 1, 2, 4) se hard una considera-
cién de la temperatura y la transferencia de calor.

Como en otras &reas del estudio cientifico, mu-
cha informacidén que se usa en el proceso gas-s6lido puede ser
obtenida por un examen de una pequena unidad representativa del
sistema, la cual en este caso, serfia una sola particula de donde
obtendriamos un modelo del mecanismo de reaccién.

En las reacciones heterogéneas se debe combinar
el modelo matemdtico que representa la rapidez de la reaccibn
en los términos de transferencia de masa y calor y reaccidn --
quimica. Esta ecuacidn singular del modelo del mecanismo de --
reaccidn, puede ser usada entonces para el proceso en particular
que nos ocupa, que es el que se lleva a cabo en cama fluidizada.

La interaccifn entre una particula y un fluido en
movimiento es muy compleja y por consiguiente el andlisis deta--
llado del mecanismo y la descripcidn cuantitativa de la interac-
cién especialmente en lo referente al régimen del flujo alrede--
dor de la particula, se dificulta notablemente. Para aplicacio-
nes metalfirgicas, lo mis importante es establecer las fuerzas ne
tas que actfian sobre la particula y de aqui determinar la veloci
dad relativa con respecto al fluido; el conocimiento de la dind-
mica del flujo del fluido alrededor de la particula, es menos --
importante.

Las reacciones gas-s6lido se llevan a cabo en va-
rias etapas como se ha mencionado anteriormente, pero la carac--
terfstica esencial de la reaccidn de descomposicién térmica, es
que se debe a una reaccién con dos mecanismos que la manipulan,
de los cuales uno de ellos predomina sobre el otro, pero siempre
se presentan ambos. Uno de los mecanismos es la reaccidén quimi-

ca de interfase y el otro es el de transferencia de masa y calor

a través del frente de la interfase.
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REACCIONES DE DESCOMPOSICION TERMICA.

Cuando se calientan ciertos tipos de compuestos
s6lidos, algunas reacciones quimicas pueden ocurrir por debajo
del punto de fusién de los constituyentes del cristal. El ti-
po de reaccibn que nos interesa en este estudio es del siguien
te tipo:

A (s6lido) ===== B (s6lido) + C (gas).

Estas reacciones son simples para realizarse ex
perimentalmente, ya que la magnitud de la reaccidn usualmente
denotada por o , la descomposicibén fraccional puede ser direc-
tamente medida por la presién parcial de los productos gaseosos
de la reaccibn o bien por la pérdida de peso del reactivo.

Las relaciones de tiempo para algunas reaccio-
nes tipo de descomposicién térmica de fase s6licg se muestran en

las figuras siguientes a, b, c, d.

1.0 1.0
o %/

(a) tiempo tiempo
1.0
1.0
o x
(c) tiempo tiempo

Fig. 2
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La reaccidn mostrada en la figura 2 (a) es de
desaceleracidén, ya que la variacidn decrece progresivamente
como el reactante es consumido. En la figura 2 (b) existe un
periodo inicial de aceleracidn, durante el cual la variacibn
de la reaccibn se incrementa y posteriormente la variacién es
desacelerada. La reaccidn descrita en la figura 2 (c) muestra
un perfodo aceleratorio pronunciado, el cual es continuado por
un periodo de desaceleracidn.

La figura 2 (d) muestra una reaccidén compleja
consistente en dos etapas: (i) una etapa inicial en la que au-
menta la rapidez dando una pequena cantidad de producto, pro--
bablemente se trata de una reaccidn limitada a las superficies
de las particulas reactantes. Este proceso es continuado por
(ii) una curva en forma de "s" inclinada, similar a la de la -
figura (c). .

La variacidén de los procesos gquimicos, los cua-
les estdn expresados por las graficas anteriores, especialmente
las de forma de "s", puede deberse a reacciones que se llevan a
cabo en la interfase reactive-producto. Esta interfase es ini-
cialmente establecida en el limite de un nimero dado de posicio
nes sobre la superficie del cristal del reactivo (nicleo) por -
la formacién de micro-cristales de producto. De ahi que la reac
cibén proceda en el drea de contacto de la interfase reactivo-pro
ducto. Para muchos sdlidos podrfia ser significativo el interva-
lo de tiempo, denominado perfodo de induccidn, entre el tiempo en
que el reactante alcanza la temperatura de reaccién y la detec-
cién de la formacién significativa de producto. '

Durante este intervalo (ver Fig. 3), se crea un
pequefio germen, nicleo de un producto s6lido que se estd estabi-
lizando en un nfimero limitado de puntos sobre las superficies --
reactantes.

' Se ha demostrado experimentalmente para muchos —--
sb6lidos que, una vez que se ha establecido un punto de nuclea---
cidn, existe un cambio continuo de avance de la interfase de ---

reaccidn a través del sblido reaccionante a temperaura constante.
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Esta representacidn se ve en la fig. 3 y sé puede observar que
el crecimiento de dicho centro de nucleacibén resulta de un in-
cremento en el drea de la superficie de contacto entre el pro-
ducto nucleante y los reactivos. De ahi el cambio en la rapi-
dez de formacifn del producto y la reaccidn entonces es de ace
leracién. )

_La continuacidn del crecimiento de dichas posi-
ciones de nucleacidén, se alcanza. donde las interfases de reac-
cidn de diferentes puﬁtos.de nucleacidn se traslapan y en dichas
uniones la interfase de reaccidn se elimina. Un primer efecto
de dicho traslape es la reduccidén de la variacidn de la expan--
si6n de la interfase (por lo tanto, la formacién del producto)
y el cambio de la aceleracién es disminuido.

(a)

Fig. 3 Interpretacibén de la curva "s" de los intervalos de

tiempo en términos de nucleacibn y crecimiento de fase del pro-

ducto en un cristal de reactivo.
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Subsecuentemente este factor se hard cada vez
més importante, asi es que después del cambio de la reaccibn
se convierte en una desaceleracién. Cuando el punto ha sido
alcanzado, donde aquellas regiones del s6lido estén en contac-
to con las superficies originales del reactivo, han sido des--
compuestas y los productos sdlidos incorporados en una nuclea-
cidn creciente, la existencia de interfases de reaccibén que --
podrian continuar creciendc a través de las regiones centrales
del cristal, sin reaccionar.

Durante esta etapa hay una disminucidn progresi-
va en la superficie interfacial y el cambio de reaccién se ---
transforma en una desaceleracifn hasta que posteriormente se --

completa la descomposicién del reactivo empleado.

CARACTERISTICAS CINETICAS DE LAS REACCIONES DE DESCOMPOSICION
DE FASE SOLIDA. ’

Una expresifn matemética general para la varia--
cibn de la magnitud de la reaccién con el tiempo de descomposi-
cidén, se podria determinar por la integracién del producto de -
la expresibén de la ley que nos representa la variacibén del pro-
ceso de la nucleacidn y el volumen del material, el cual ha si-
do formado en subsecuentes crecimientos de las nucleaciones o--
riginales.

Nucleacibn.-

La nucleacibn usualmente se lleva a cabo finica-
mente en las superficies cristalinas, de las cuales algunos ---
productos gaseosos pueden escapar del reactivo y de donde uni--
dades constituyentes particulares de la celda, no estén sujetas
a fuerzas esféricamente simétricas. Para la formaci6én de muchos
nGcleos s6lidos podria suceder s6lamente en un nimero limitado -
de puntos y se cree que dichas posiciones corresponden a regio--
nes de desorden local. En donde dichos sbélidos se descomponen -
con la restriccién adicional de que la formacibén de nfcleos im--
plica una reaccién qufmica superficial sencilla. Lla variacibn -
de cambio de la nucleacidn, puede ser directamente proporcional
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al nfimerc de posiciones en los cuales la formacidn de ndcleos

puede ocurrir. Este es un proceso de primer orden:

Variacidn de la a
= ¥ - x . o-n
Nucleacidn —_— i

dt

_an

Ni es el nlimerc de posiciones posibles en donde
puede haber nucleacién y N 1l0s nlicleos que estdn presentes en

el tiempo "t". Esta ecuacién podria reescribirse como sigue:
dN
— =k N5t (18)
dt

De esto puede observarse que para una reaccidn
en s6lidos donde k es pequefia, la relacidn de formacidn de ni-
cleos es aproximadamente constante durante los periodos inicia-
les de reaccibn (_g%_ o kNi)’
Para sistemas en los cuales k es grande, todos
los puntos posibles de nuclear son formados ré&pidamente al co-
mienzo de la reaccidn y nucleaciones posteriores no se reali--
zan.

La ecuacibn empleada y las aproximaciones deri-
vadas de ella, se obtuvieron tomando en cuenta que una reaccidn
quimica sencilla se podria convertir en una formacién de nfcleos.
Si se requiere m&s de un paso, sin embargo, la variacidn en un
conjunto de puntos de nucleacidén con el tiempo, estd dado por u-

na expresién del tipo N = k't’a .

Crecimiento.-
El crecimiento de niicleos se considera como el

movimiento de la interfase entre el reactante y el producto en
una direccién normal a su superficie, debido a la reaccibn de

descomposicién térmica que ocurre en la regi6n de contacto en-

tre fases adjuntas. La velocidad de crecimiento ha sido mos--
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trada como una constante para reacciones en algunas sales don-
de la velocidad de progresidn interfacial a través de los reac-
tivos puede ser directamente medido y la velocidad de crecimien
to se incrementa con el aumento de temperatura de la reaccién.

En la ilustracibn empleada para explicar la cur-
va en forma de "s" en la Fig. 3, se tomé en cuenta el crecimien
to de nficleos tridimensional. Esto ha sido observado durante
la descomposicifén de muchas substancias, pero sin embargo, no -
es una conclusién general. Algunas observaciones experimenta--
les en otros compuestos han mostrado que el crecimiento de nG--
cleos se puede reducir a los planos reticulares de la red cris-
talina. El crecimiento de dichos nficleos podrfa ser una lamina
semicircular de producto, siguiendo el crecimiento desde un pun
to particular sobre la superficie del cristal (crecimiento bidi
mensional). También es posible visualizar el crecimiento de --
nficleos, confinados a una linea sencilla o grupo de lineas de -
cristales constituyentes donde el crecimiento podria no ser dis
persado a las lineas adyacentes y de ahi ser confinado sélamen-
te a una sola dimensién. Es comin el empleo del stmbolo A para
representar el nfimero de dimensiones en las cuales crecen los -
nficleos.

La expresién general para el cambio de la descom
posicién de fase s6lida en la cual la variacién de la nuclea---
cién obedece a una ley exponencial y un crecimiento de grano en

AA dimensiones, ha sido mostrado que:

- (B+A) _ n
o= k;t = k;t
Esta expresibn es aplicable en los primeros pasos

de la reaccidén antes que un traslape apreciable de nficleos suce-

da.
Algunos de los valores que toma o. representan la

reaccién total para la nucleacién total y los procesos de creci-

miento en el ensamblaje total de cristales. Determinaciones ~=-

cuantitativas han mostrado que:
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a) La nucleacibn obedece a una ley exponencial.
3

N = kt° (i.e. 8 = 3)
b) El nucleamiento tridimensional estd formado.
por A =3

c) La variacibén en la progresidn de la interfase
a través del material sin reaccionar es cons-
tante. .

De lo anterior, podemos sumarizar que podria ser
factible emplear las determinaciones de tiempo oL para obtener
informacién‘de los valores B y A para una reaccién en particu-
lar. Cuando un conjunto de dichos valores (e , t) son aplica-
dos a una ecuacidn de la forma & = ktn, existirfa incertidum--
bre concerniente al momento al cual t = 0, debido a la variacibn
de temperatura causada por la introduccién del reactante en la -
zona calentada. Sin embargo, para muchas substancias existe la
evidencia que pequefios nficleos de producto, cada uno de los cua-
les consistente en un pequefio nmero de moléculas (o &tomos) son
relativamente inestables; la rapidez de crecimiento es lenta has
ta que subsecuentemente se alcanza un producto cuyo radio de ---
cristalizacién ha sido incrementado. Ha sido demostrado también
que por determinaciones cuantitativas para ambos efectos, po----
drian ser hechas en las expresiones cinéticas, por la modifica--
cibén del punto sobre la escala de tiempo a lacual el cero es fi-
jado. Haciendo una correccidn de tiempo t1 al tiempo medido t, -
las ecuaciones de la ley exponencial podrian expresarse como si-

gue:
n
A =k; (£-t)" . — (19)
El valor t, podrfa ser determinado por un conjunto
de medidas, haciendo una grédfica de log o contra log (t—tl),

e @
usando diferentes valores de t, hasta que se encuentre una linea

recta. EL valor de n puede ser encontrado de dicha gréfica por

la pendiente de esta lfinea.
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Ecuaciones de disminucibén de velocidad.-

En las reacciones de descomposicién en la fase
s6lida que se han considerado, se prestard especial atencibn
para aquellas substancias para las cuales se ha observado un
perfodo inicial aceleradoe. Dos ecuaciones han sido encontra-
das para describir dichas reacciones, las cuales son de dis--
minucibén y son: la ecuacifén de la contraccién del cubo y la -
ecuacidn de primer orden, que es referida algunas veces a una
ley de disminucidn unimolecular.

a) Ecuacidn de la contraccidn del cubo:

Si la etapa inicial de nucleacibn ocurre répida-
mente sobre todas las caras de un cubo de reactante y el pro--
greso de la interfase se estabiliza en direccién al centro del
cristal, la reaccibén es de disminucién; la reaccibén de disminu
cibn indica que la reaccidn en la interfase progresivamente --
decrecerd. Esto se puede ver en la Fig. 3.

Si los extremos del cubo inicial son de longitud

X y después el tiempo de reaccién t es (X - 2k't), encontramos
que:

ol = X3 - (x - 2t} — (20)

- )3 212y — (2D

X
También la forma m&s usual de la ecuacién de la

contraccibén del cubo es:
(22)

1- -3 - ke

La misma f6rmula podria emplearse para la cinéti-
ca de una reaccibn comparable a la contraccién de una esfera.
La descomposicién térmica de algunas sales obedece a la cinéti-
ca de esta ecuacibén (con sus respectivas modificaciones) .

b) Ecuacién de primer orden o ley de disminucién
unimolecular:

La descomposicién de algunos sélidos cuando se -
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preparan en la forma de un fino polvo molido, obedece a la
ecuacidén de primer orden. La reaccibén de cada cristal indi-
vidual resulta de la formacién de nficleos simples sobre la -
superficie de esa pérticula en especial. De ahf que la varia
cibén de la descomposicién esté controlada por procesos de nu-
cleacidn y por lo tanto cada partifcula individual del conjun-
to serd nucleada con las mismas probabilidades que el resto.
La velocidad de descomposicifn obedece a una cinética de pri-
mer orden.

= 1ogn (1 -2 ) = kt (23)

Formacién de una capa de producto sobre todas -
las superficies.

Muchas reacciones gas-s6lido se llevan a cabo -
en una interfase, que es inicialmente estabilizada sobre to-
das las superficies del s6lido para despu&s penetrar en las -
particulas del reactivo.

Si el reactivo original consiste en un conjunto
de cristalitos cfibicos de igual tamafio, el resultado a obtener
se estarfa de acuerdo con la ecuaci6n de la contraccién del --
cubo, y la reaccibn es de disminucién. Cuando un segundo tipo
de reactante (polvo) es empleado, las propiedades de la- prime-
ra capa que se forma deben ejercer influencia sobre la cinéti-
ca de la reaccidén. Para clarificar dichos efectos, debemos --
considerar: las caracteristicas de la reaccifn en supexficies
planas en donde los efectos debidos al tamafio de la particula
y su forma son despreciables aunque su posterior influencia --
sea considerada.

Muchos de los estudios fundamentales relaciona--
dos con las reacciones metal-oxigeno, se encuentran gobernadas
por leyes de penetracidn interfacial cuya variacidn se podria
clasificar en varios tipos.

Ley de la variacién parab6lica.-

Si una capa adherente de producto s6lido, forma-
do sobre las superficies del s6lido es pentrado por una de las

especies reactantes, la reaccidén interfacial continuard movién
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dose en el cuerpc del s6lido, mientras gue el gas reactante
permanece en contacto con el producto sélido.

La variacifn del movimiento de la interfase de-
crece progresivamente como procede la reaccidn (No.23), debi-
do al incremento de la dificultad en la penetracibén de la ba-
rrera formada por la capa, que progresivamente incrementa su
espesor. Muchos procesos quimicos que ocurren bajo un meca--
nismo de este tipo, obedecen una ley de variacién parabélica:

dz k

La cual al ser integrada se convierte en:
Z = 2kt +Z __ (29)
Z
en donde z es el grosor de la capa de 6xido en el tiempo t y
B es una constante. La reaccién del 6xido de nfquel obedece
esta ecuacién.

La capa adherente de producto que cubre todas
las superficies no provee una barrera impenetrable al contac-
to entre reactivos y producto. La reaccibn podria proceder
en la presencia de dicha capa, ya que una de las especies reac
cionantes podria entrar y moverse en algfin defecto de la red
cristalina,, pues algunos compuestos de este tipo de reaccio--
nes son factibles de desviaciones estequiométricas, ya sea ti-

po "p" como el 6xido de niquel o del tipo "n
Las especies derivadas de uno de estos reactlvos

podrfan migrar a través de la red cristalina como un ién.
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TRANSFERENCIA DE MASA Y CALOR.

La rapidez de las reacciones heterogéneas puede
ser considerada en té&rminos de una fuerza predominante, la que
depende de la termodindmica de la reaccibn y la resistencia --
que opone el sistema mismo-dependiente del mecanismo de trans-
ferencia, porque la reaccidén incluye una situacién fisica en -
el proceso de transferencia y del proceso quimico relacionado
en la reacci6n. Ambos contribuirdn a la resistencia que opone
el sistema en cuestién. Uno de los procesos podria llevarse a
cabo mucho més répido que el otro y por lo tanto, tener una --
contribucidn insignificante a la resistencia del sistema y en-
tonces el otro mecanismo controlarfa la reaccién. En la deter-
minacién del mecanismo que controla la reaccidn se toman en ---
cuenta dos extremos, un completo control de la reaccién por un
mecanismo del tipo de reaccidn quimica y otro proceso de trans-
porte. Consecuentemente las caracteristicas del tipo de control
que se ejerce en la reaccibn por esos dos mecanismos, serd lo -
suficientemente diferente para que por simples experimentos se
distinga el uno del otro. Sin embargo, &ste no es el caso. ---
Una reaccibén controlada por transferencia de masa y calor pus--
de mostrar caracterfsticas especificas frecuentemente empleadas
para identificar una reaccidn quimicamente controlada.

Esas caracteristicas son:

a) Velocidad de la reaccibn, constante, por uni--
dad de &rea del frente de reaccidn.

b) Velocidad de la reaccibén realmente independien
te de la velocidad del flujo de gas, una vez que se ha alcanza-
do cierto flujo critico.

c} Una elevada energfa de activacién de Arrhenius.

d) Una relacibn lineal o no lineal entre la varia-
cidén de la reaccidén y la presibn parcial del producto gaseoso.

A continuacién discutiremos esas caracteristicas -

con mis detalle.

a) Velocidad de la reaccibn, constante, por uni--
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dad de &rea del frente de reaccidn.

Si una reaccidn de descomposicién es quimicamente
controlada la velocidad de la reaccidn per unidad de &rea en el
frente de reaccién es constante. Se puede demostrar que la ma-
sa de una esfera bajo dichas condiciones de reacci6n, variarén
segfin una ecuacién de la forma:

m, - m 1/3
t 4 _ 1/3 _ 5 _ (25)
W, - my = (m¥) =1-4t

m, Masa inicial del reactivo compacto.

m Masa intermedia de un sélido compacto.

m, Masa final de un reactivo compacto.

B, Constante en una reaccidn qufmicamente controlada con unida-
des Tt que para una reaccién del tipo de descomposicidn tie
ne la forma:

k_(Blex - (&) g

BI = = A (26)
R eg rof
m* Masa fraccional.
Kc Velocidad de la constante quimica LT-1
Constante gaseosa en unidades mecinicas cm> atm gmo1™t ex71
2 g8 Radio de la particula esférica compacta L
Presidn parcial (el subindice i1 indica que es la presién

parcial del producto gaseoso en ¢l equilibrie y de la fase

gaseosa) .
t Tiempo.
e Temperatura.

(3, es una constante para cualquier esfera com-
pacta bajo cualquier conjunto de condiciones experimentales. De
ahf que la raiz ctbica de la masa fraccional de la esfera, cuya
reaccién es quimicamente controlada variar8 linealmente con el
tiempo. Gr&ficas lineales de (m*)l/3 contra el tiempo han sido
obtenidas para muchas reacciones gas-s6lido. FEllo ha sido ef---

pleado para indicar que esas reacciones son quimicamente contro-
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ladas. No es necesario indicar gque una reaccidn de descomposi-
ci6n térmica controlada por mecanismos de transporte dari otro

tipc de grafica muy diferente al utilizar las mismas variables

en la construccibn de la misma.

La siguiente ecuacidn: (2%)

3m*2/3 - om* - ; (Bi ) {1 - m*} =1 - GDII{ (PII)eq_(PII)é} t

M II 5
R 6 f re

es el antecedente para mostrar que la masa fraccional de la esfe-
ra reactante estard dada por una ecuacibn de la forma:

2/3

3 (m*) -m*-2(8;) (-m)=1-708¢t _  (28)

M II
en la cual la constante ]32 depende de las propiedades del s6li-
do compacto y las condiciones experimentales. Es obvio que esta

ecuacidn podria reagruparse de la siguiente forma:
t, (B, )
m#)1/3 = £ 121 iy H} (29

ﬁa_ Constante en una reaccién controlada por transferencia de
masa con unidades T-l que en el caso de una reaccidn de des-
composicidn térmica es de la forma.
D Coeficiente de difusibn:
p2rt

y por lo tanto (Bi ) puede ser visto como un parémetro cuyo valor

M 1/3 "
determina la forma de la curva de (m¥*) contra ﬁgt . La grafi-

ca 4 muestra series de curvas tefricas para reacciones contro-
ladas por transferencia de masa y graficadas fe esta forma. Cuan
dor (B J
masa, H debida a la difusién entre la pelicula del producto poro-

so se vuelve importante y las curvas toman diversos tipos sigmoi-

es grande, la -==

es muy pequefia, la resistencia de la transferencia de

des (forma de "s"). cCuando el valor de (B. )
iy I1
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transferencia de masa al exterior de la esfera, afectada por u-
na gran resistencia, las curvas obtienen una curvatura uniforme
con una concavidad hacia abajo.
Para valores intermedios de (Bi )II = 0.33; la cur-
M
o
es lineal hasta que (m*) "/~ ha descendido a 0.4. E1 -

/3

correspondiente valor de m es de 0.064. Después cuando (Bi )II
M

tiene este valor, la raiz cfibica de la masa fraccional variaréd

va (m*)l

con el tiempo linealmente para un 94% de la reaccibn. Sin embar
go, si (Bi )

II
M
(m*)]:/3 serd substancialmente lineal durante el primer 90% de la

cae entre los valores 0.25 y 0.5, la gré&fica de

reaccibn.
Muchos investigadores que han avanzado en los me-
canismos quimicamente controlados, han reportado que las gr&fi--

cas de (m*)l/3

son Gnicamente lineales durante el primer 90% de
la reacicén. Subsecuentes desviaciones de esa linearidad se con
sideran debido a errores experimentales o a la distorsidn del --
frente de reaccibn.

Esas graficas experimentales pueden casi siempre
ser tomadas para indicar que la.reaccidn es controlada por trans
ferencia de masa especialmente si los valores usuales de (BiM)II
son tales gue podriamos esperar que (m"')l/3 varie linealmente du
rante la mayor parte de la reaccidén controlada por transferencia
de masa. -
El coeficiente de transferencia de masa para un

s6lido esférico compacto estd dado por una ecuacién de la forma

& __d

I =2+ T ReiSc) _(30)
(Prpg

en donde:

(DII)G Es el coeficiente del gas desprendido.

Sh Nfimero de Sherwood =

R, Nimero de Reynolds para una esfera.

Viscosidad cinemética.
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o
.

S NGmero de Schmidt.

d Di&metro del s&lido esférico.

ol Coeficiente de transferencia de masa en la superficie del
-1

s6lido reaccionante (LT 7).

Posteriormente se demuestra que el segundo término
en la ecuacifn (30) es muy pequenio para las condiciones experi--
mentales usadas en la mayorfia de las investigaciones en esas —---
reacciones. Podemos entonces escribir:

A =
113 = 2 (Dp)g (31

Si los poros de la capa de producto son lo sufi--
cientemente grandes para que la difusién de Knudsen sea ignora--
da, el coeficiente de difusién en la pelicula de producto se pue
de relacionar al coeficiente de difusién en el seno de la fase -

gaseosa por una ecuacibén de la forma:

Pry = (Drplg (X (32)
'6 R
entonces:
= D -
(B; Vg = 11 = ¥ (33)
M - -
r ¢

¥ orificio fraccional en el s6lido poroso.
% Factor de rugosidad en el s6lido poroso.
s Radio del s&lido compacto esférico.

Y Para muchas de las reacciones consideradas varia
entre 0.4 y 0.6 y T varia en el rango de 1.1 a 2.0. Entonces
(B )II variard en el intervalo de/g.zo a 0.55. La Fig. mu?s—
tra que diversas grédficas de (m¥) serdn substancialmente li--
neales durante el primer 90% de la reaccién de una reaccién con-
trolada por transferencia de masa tanto como (BiM)II varie en --
este rango.

La ecuacién (7) también muestra que el valor de

1/3
(B )II y de ahf la forma de las curvas experimentales de (m*)

es una propiedad de la pelicula porosa del producto, lo cual s1g
nifica que la forma de las curvas experimentales no serdn afec--
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tadas por cambics en la variacibén en el flujo de gas o en el ta-
mafio del s6lido. Este hecho incrementa la dificdtad del uso de
la forma de la curva de la reaccibn para distinguir entre reac--
ciones quimicamente controladas y reacciones donde el mecanismo
estéd controlado por transferencia de masa.

La velocidad casi siempre puede ser usada siendo
posible la determinacibn de la velocidad de las reacciones con-
troladas por mecanismos de transporte a partir de los resultados
experimentales independientes. La estimacién puede ser compara-
da con la variacidn medida. Esos experimentos podrian adecuarse
a la determinacibén del coeficiente de transferencia de masa en -
el exterior de la esfera y el coeficiente de difusién en la capa
del producto poroso.

La determinacién de este Gltimo coeficiente o de
alguna otra propiedad tal como la superficie especifica de la --
cual &ste puede ser estimado, es algunas veces muy diffcil. De-
terminaciones experimentales del coeficiente de transferencia de
masa, por otra parte, han sido Ilevados a cabo siendo expresados
los resultados en términos de correlaciones dimensionales tales
como la ecuacién (30).

Coeficientes de difusién en la fase gaseosa son
requeridos antes de emplear esas correlaciones pero esos coefi--
cientes pueden ser determinados a partir de las ecuaciones como
las sugeridas por Gilliland y Hirschfelder. Esas ecuaciones es
ta&n basadas en la teoria cinética de los gases y pueden ser em-
pleadas para predecir los coeficientes de difusibn de la fase -
gaseosa sin introducir un error demasiado grande.

De ahi que el coeficiente de transferencia de --
masa en la superficie del s6lido, puede ser calculado a partir
de una teoria estable y pueden Ser usados para estimar la va---=
riacién de la reaccidén asumiendo que es controlada por transfe-

rencia de masa. La ecuacién:

e - ®1)6} e
W= TFe, (I_1+D
ey T g, 1L ,
4”‘ DII ‘CII ro
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muestra que las variaciones de cambio iniciales de una reaccibn
de descompcsicidn controlada por mecanismos de transporte est&n
dadas por ecuaciones de la forma:

4 rz ’LII

70 (p)

n, = __(35)

RSG

donde f (p) es una funcibén de la presibn parcial en la fase ga-
seosa y de las condiciones del equilibrio. Podrfa ser importan-
te una etapa quimica en el control de la variacién de la reaccidn,
el determinado experimentalmente iniciado con la varaicién de la
pérdida de peso, serd menor que el dado por la ecuacibén (35). El
control quimico no serd considerado como una etapa que controle
el mecanismo a menos que la variacibén inicial de la reaccidn sea
significativamente baja, que con relacién al valor tebrico.

La siguiente ecuacibn muestra que la variacibn de
la transferencia de masa y calor en la reaccibn de descomposi---

cibén estd dada aproximadamente por:

A [ {(PII)eq - (PII)G}

__ 38

E

R 6
- {%-- 4+

es un parémetro
tos de la difusidn y conduccidn en
_A. es un pardmetro convectivo que

transferencia de masa y calor a la

=
To A

difusivo que combina los efec
la capa de producto poroso, y
combina los efectos de la =--

superficie del s6lido. Enton

ces la variacién inicial controlada por transferencia de masa y
calor estin dadas por la ecuacién (35) excepto que el parémetro
convectivo A reemplaza el coeficiente de transferencia de masa,
°4II' Esta substituci6én debe ser hecha antes que la reaccidn
tebrica y su relacién de cambio puedan ser determinadas.
El parémetro A_ estd dado por la ecuacifn:
- CPrrleq #?

ial3
R R GG h

__ 6N

1 =1
A %o
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Antes de gque pueda ser evaluado, el coeficien-
te de transferencia de calor de la muestra en el horno debe ser
evaluadc. Ambos calor por conveccibén y radiacifn térmica, contri
buyen a la transferencia de calor en la muestra. Los trabajos de
Rowe, Claxton y Lewis pueden ser empleados para predecir el coefi
ciente de la transferencia de calor por conveccidén como también
el coeficiente de transferencia de masa. En términos de transfe
rencia de calor, la ecuacibn es:

_ha_

1

Una aproximacidén para el valor del coeficiente de

=N =2+ 0.6 (Re)Y/? (@r)13  __ (39)

radiacibén en la transferencia de calor puede ser obtenido aproxi
mado el horno a un aislamiento completo, para apartar la muestra
del contacto con el exterior y a mds o menos la misma temperatu-
ra del gas. El coeficiente de rgdiaci&n estéd dado por:

(h.q) =4 € e _(39)

Sin embargo, aunque la transferencia de calor es
importante en el control de la variacibén de la reaccidn, la for-
ma de la curva puede todavia sugerir que la reaccidn es quimica-

mente controlada. Esto se muestra en la siguiente ecuacidn:

$278 _ se 5 L ¥y § = 6 { Pirleg '2 Prde) ¢ (40)
Tod Re P ro

y que la relacién del progreso de la reaccién controlada por ---
transferencia de masa y calor estd dada aproximadamente por:

3m

3 @023 - omx - 2 -r% (1-m*) =1 - /33 t (41
y en donde: RB_= 6 {(PII)eq ; (PII)G} __ (42)
3 R eG f

/3 es una constante similar a /32, pero con fﬂ

reemplazando al coef1c1ente de difusibn DH De ahf que la for-

ma de las curvas de la reaccibén para reacciones de transferencia
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de masa y calor puedan ser idénticas a aquéllas reacciones con-
troladas por mecanismos de transferencia. En particular, st r

Y, A
varfa en el rango de 0.20 a 0.5 una reaccién de transferencia de
masa y calor tambié&n dard una gr&fica lineal de (m*)l/3 vs. tiem-

po.
El pardmetro difusivo " dado por la ecuaci6n:

2
1 =1+ PrplegH (43)
r D11 RR' eG3 K

Yy entonces nosotros necesitamos estimar el coeficiente de difu--
sibén del C02 en el NiO. Con particulas muy fina probablemente
la difusidn a través del NiO sea la difusién de Knudsen. En una
revisidn de la difusién a través de s6lidos porosos Satterfield
y Sherwood encontraron la siguiente f6rmula dimensional para el
coeficiente de difusidn de Knudsen en un sblido poroso:

D = 19 400 ¥ 2 ) _ (44)
Zel, o B

en donde D es medida en cm2 seg—l, Y= porosidad Pp es la den-
sidad aparente del s6lido poroso en grs. cm-3, S es el &rea de -
la superficie especifica del s6lido poroso en grs_l cm, © es la
temperatura absoluta en la escala centigrada, M es el peso mole-
cular y 7 es un factor empirico de rugosidad.

Podemos entonces visualizar que en una reaccién -
controlada por transferencia de masa y calor, la reaccibén de in-
terfase puede parecer moviéndose a una variacibén constante aunque
la temperatura de la reaccidn varfie durante el experimento. Tal
parece que estas variaciones constantes de avance no pueden en -
si mismas, ser empleadas para indicar que las reacciones son qui

micamente controladas.
Efecto de la velocidad del gas.-

El efecto sobre la velocidad de la reaccidn con -
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respecto a la variacidn del flujo de gas empleado para remover

a los productos s8lidos a través del horno, es frecuentemente
tomado para establecer la naturaleza de la variacién del proce-
so que controla la reaccidén. Cuando la velocidad del flujo es
baja, la relacidn de cambio de la reaccibn se encuentra que eé
fuertemente dependiente de la velocidad. Incrementando la velo-
cidad del flujo tiene menos y menos efecto sobre la variacidn -
de la reaccidn hasta que se establece una condicién de equilibrio
cuando la velocidad de la reaccibn es virtualmente independiente
de la velocidad del gas.

Normalmente se considera que en la fase gaseosa,
la transferencia de masa no puede ser importante por lo que res
pecta a la variacibén de la reaccibn una vez que la condicién de
equilibrio ha sido establecida. Como Warner lo puntualizd, -
las relaciones de cambio del flujo de gas en la regibén de esta
condicibén de equilibrio (plateau), son muy bajas como para tener
un efecto significativo sobre el coeficiente de transferencia de
masa en la muestra.

A 7@

1 — =Sh=2+0.69 (Re) Y2 (sc)t/3 (a3
Yrrle

La ecuacién (45) muestra gque un incremento en el
ntmero de Reynolds del s6lido compacto de 1 a 2 incrementard el
nimero de Sherwood de 2.69 a 2.97. De ahi que doblando la velo-
cidad del gas se incrementard el coeficiente de transferencia de
masa por cerca de un 15%. Si la reaccidn es controlada exclusi-
vamente por transferencia de masa la variacién inicial serd in-
crementada en un 15%. Durante un largo perfodo de la reaccibn,
la resistencia de transferencia de masa de la capa del producto
poroso serd también importante y el promedio de la variacidn se-
r4 incrementado al menos 7%. Ya que la reproducibilidad de los
resultados en corridas individuales es de este orden, no es raro
pensar que la velocidad del gas se haria patente tomando en cuen
ta que la reaccién es exclusivamente controlada por transferen--

cia de masa.
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A elevados valores del niimero de Reyplds, donde
la relacidn de cambio de la reaccibn variard con la velocidad
del gas que entra al reactor, la turbulencia harfia muy dificil
el empleo de la termobalanza, para determinar el cambio de pe-
so del s6lido reactante, pero se pueden emplear técnicas, como
la que ahora nos ocupa, donde se utilizan reactores cilindricos
y lecho fluidizado.

La razbén para la observacidén de la velocidad de
la reaccién cuando la velocidad del gas es baja, puede entender-
se una vez que se visualice que el gas fluidizante de la cama -
en el horno tiene varias funciones; entre ellas, se dice que --
estabiliza el coeficiente de transferencia de masa de la mues--
tra. Si el gas desprendido (C02) no es removido con la sufi---
ciente rapidez, la velocidad de la reaccibén serd@ lenta de ahi -
la necesidad de control del flujo de gas a lo largo de la reac-
cibn dentro del reactor. La relacifén de cambio de este mecanis
mo que controla la reaccidén es un tanto cuanto diferente a la -
transferencia de masa a través de la capa que rodea a la nues—-
tra. Esta diferencia se describird a continuacidn para nuestra
reaccidén de descomposicibn.

La velocidad de la reaccibn controlada por trans-
ferencia de masa en la capa que rodea a la muestra, estd dada --

por la siguiente expresidn:

2
4Tl r o {(p N )E (46)
n = G _—
RO II'eq IX b
en donde (PII G, representa un promedio de la presién parcial
‘b

del producto gaseoso en la fase gaseosa alrededor de la muestra.
Esto es normalmente considerado igual al producto de la presidn
parcial del gas fluidizante entrando al horno (PII)G’ pero la -
presién parc1al del producto gaseoso rodeard laesfera del sbli-

do debido a la reaccién. Si tomamos en cuenta que el gas flui-

dizante y el producto gaseoso estdn perfectamente MEZCIHdOS; la
presibén parcial del producto gaseoso alrededor de la esfera se-

ra (PII)G +n Pt donde N es la relacibn de cambio del flujo -
N

molar del gas de remocidn. Por lo tanto, la presidn parcial a-
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parente del producto gaseoso alrededor del producto s6lido es-
té dado por:

(PH)G’b = Pyl + 1/2 %Pt ___ (47)

La relacién de cambio actual de transferencia de
masa de la reaccién estd dado por:

2
. _ 4T e et
n= II {(pII)eq = (PII)G - 1/2 %}Pt
RO
(48)
Después de algunas transformaciones algebrdicas
tenemos:
i - 1 — (49)
Birleg = Prrle 2B — + °t
4T r d; 2N

Cuando la velocidad del flujo del ga de remocién
a través del horno es baja, el segundo término en el cociente -
del lado derecho es grande y:

A 2R __ (50)

® )eq— . _;

IX

i.e. La velocidad de la reaccibn es proporcional
a la velocidad del flujo del gas de remocibén{fluidizante). ---
Cuando dicha relacifén de cambio del gas removente es alta, casi
siempre el segundo término es minimo'y la ecuacién (49) se con-
vierte en una ecuacién comfin de transferencia de masa. Esto o-
curre cuando el nfimero de Reynolds tiere todavia un valor bajo y
cuando varia 1la relacién de cambio del flujo de gas tendra” to-
davia un pequeiio efecto en el coeficiente de transferencia de ma
sa. La velocidad de la reaccidn mostrzrd una regién de equili--
brio (plateau) en la cual se sufre sblc pequefios cambios en la
velocidad del flujo de gas. La Fig. - muestra la relacibén en--

tre la velocidad de la reaccibn y la variacibn del fIUjO del ==

gas para una capa externa hipotética en el producto en una reac-
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cién controlada por transferencia de masa. El gas fluidizante
es aire, el horno un tubo de 5 cm de difmetro y la muestra una
esfera de 1 cm. de di&metro. Los siguientes datos se emplearon

para construir la curva: temperatura del gas 1 000°K.
R = 82.03 cm> atm mol T k71
Matre 30

-4 -1 -1
ajire > X 10 " gr seg ~ cm.

(DII)G 1 cm2 seg. ‘

Se puede ver que la velocidad de la reaccibn estéd
muy poco afectada por la velocidad del flujo de gas, una vez que
éste Gltimo ha excedido el valor de 1 litro min *. Por lo tanto,
casi la velocidad de una reaccién controlada exclusivamente por
una capa externa, producto de transferencia de masa puede ser --
virtualmente independiente de la velocidad del flujo de gas en
el rango de flujos experimentales normalmente empleados. Una -—-
regibn con condiciones de equilibrio no puede ser por lo tanto
tomada para indicar que la resistencia a la transferencia de ma-
sa a la capa exterior es un factor minimo en el control de la --

variacién de la reaccidn.

Energia de activacidn de Arrhenius muy elevada.-

De acuerdo con la teoria clésica de la cinética
para reacciones quimicas la velocidad de una reaccibn varfa ex-
ponencialmente con la temperatura. De ahi que la velocidad de
la reaccién cambie exponencialmente con la tmpeatura. Esa velo-
cidad a la temperatura © estd dada por:

(n)g = noexp (E.r‘g—) _(51)

E, tiene unidades de energia por gramo mol y es
usualmente llamada "energia de activacién de Arrhenius de la -
reaccién”. La velocidad del coeficiente de difusibén con la tem
peratura, puede ser descrita por una ecuacibn similar de ener==
gia de activacibn para la difusidn, siendo alrededor de 5 a 10
Kcal (grm.mol)-l.
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La energia de activacidn para la reaccibn podria
ser considerablemente mayor que ésta, la teoria cldsica cinéti-
ca sugiere que la reaccidn es controlada por un proceso quimico.
Las ecuaciones controladas por transporte pueden casi siempre -
exhibir muy altas energias de psudo-activacibn como se mostrard
para las reacciones de descomposicidn.

La siguiente ecuacibén muestra que el tiempo to-
tal para la descomposicibén de un pellet esférico:

| 3M§ 'ZW\ -?.— (\ \V\*) \~ Qr\i [E[]g, [Pn }t (52)

Re fr

la descomposicibn, la cual es controlada por transferencia de -

masa y calor esté@ dada por:

o (Bl te _ ,, _2r (53)
RE (o’ ' Yol

Cuando la presidn parcial del producto gaseoso
en el horno es cero, el promedio de la velocidad del frente de
reaccién, tomando en cuenta que se mueve a velocidad constante

estd dada por:

(54)
V= 6r[?n]¢3
2
(2% )re fo
(pII)eq cambia r&pidamente con la témperatura y su valor estéd
dado por: s H (55)
(PII)eq = Po exp { ;| - RleG-} S

por lo tanto, la variacidn de la velocidad del frente de reac-

cidén con la temperatura, estd dado por una ecuacién de la for-

ma:

(36)

. eCepid _
L (\+;&'—-§sz{e‘z;(: q'xp{:z'Heg }
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El valor de r no cambia mucho

eG 1+ 2 T/r, )

con la temperatura. Dentro del mismo intervalo de temperatura,

la magnitud de exp{.%gg—-} se incrementa alrededor de 30 veces
G

y de ahi que su cambio sea ciertamente muy significativo.

La ecuacidén (56) demuestra que la energia de ac-
tivacibén determinada por la grafica del logaritmo de la veloci-
dad de interfase de la reaccibn contra el inverso de la tempera-
tura absoluta del horno ser& un pseudo energia de activacién.
Esto serd de hecho, el calor de reaccibén H, y muchos investiga-
dores que han determinado energias de activacidn por esta forma
han reportado que son iguales al calor de reaccibn.

Por lo tanto reacciones de este tipo controladas
exclusivamente por procesos de transporte pueden exhibir aparen
temente energias de activacién muy altas. La determinacidn ex-
perimental de dichas energias de activacibén altas, no puede ser
considerara para indicar que una reaccién es controlada por un

proceso gquimico.

Efecto de la variaciém de la presibn parcial de un producto ga-
seo0so.-

En la medida que la presibén parcial del producto
gaseoso alrededor del producto s6lido se incrementa, la veloci-
dad de la reaccidn decrece.

De ahi que el efecto sobre la relacién de cambio
de la reaccidn producida por el cambio de la presibén parcial del
producto gaseoso alrededor del sé6lido en reaccién, no sea usado
para distinguir entre esos dos mecanismos de control. En algu--
nos casos la velocidad de la reaccidén no decrece en una forma L
neal con relacién al incremento de la presién parcial del gas --
que rodea al sbélido en descomposicidn, lo cual estd en contrapo-
sicibn de la ecuacién (36). Esta ecuacidn estd basada en la re-
lacibn lineal entre la temperatura y la presién parcial de equi-
librio en el frente de reaccibn (se puede hacer una aproximacién

vdlida cuando la diferencia de temperatura entre el frente de --

reaccién y el gas es pequeha). Ccmo la temperatura en la fase -
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gaseosa incrementa la velocidad de la reaccifén también se in--
>rementa lo mismo cue la diferencia de temperatura. Por lo tan
to, la ecuacibn (36) no es exacta a altas tempaaturas y la ve--
locidad de la reaccibn ya no es una relacién lineal de la pre--
sibén parcial del producto gaseoso. El descubrimiento experimen-
tal de dicha no linealidad de la reaccibn, no puede ser empleéda
para distinguir entre una reaccibén controlada por mecanismos de
transporte y una reaccidén controlada por procesos quimicos.

La discusibén anterior es aplicable finicamente a
experimentos en los cuales la presién total en la zona de reac-
cién se conserva constante.

* Pero como en nuestro experimento existirdn algu-
nas variaciones, el efecto del cambio de la presibn total en --
los coeficientes de difusibn ser§d considerado.

DISCUSION Y RESUMEN DE LOS MECANISMOS QUE CONTROLAN LA REACCION.

Discusibn.-

Ha sido mostrado que muchas de las caracteristi-
cas de reacciones topoquimicas, quimicamente controladas son --
similares a aquellas reacciones topoquimicas controladas por --
mecanismos de transporte. Es en extremo diffcil determinar cudl
mecanismo estd controlando la velocidad de la reaccién usando --
los resultados de experimentos en los cuales simples esferas ---
reaccionan a temperaturas constantes aplicando las presiones par
ciales. Si los resultados de esos experimentos se usan para pre
decir las relaciones de cambio de las reacciones en procesos in—
dustriales, es necesario conocer el mecanismo de la reaccién.
Por ejemplo, bajo condiciones experimentales, el nlmero de Sher-
wood normalmente empleado para una esfera simple es 2. Para la
misma particula reaccionando en procesos industriales que emplean
camas empacadas el nimero de Sherwood puede superar muchas veces

este valor.

i la reaccién de la partfcula es controlada por

transferencia de masa, su reactividad en cama empacada podria ser
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algo diferente de su reactividad en experimentos con simples

esferas. Por otra parte, si la reaccibén es quimicamente con-
trolada, no se encontrard alguna diferencia significativa en

la reactividad.

En la determinacifén del mecanismo controlante
para una reaccién gas-s6lido del tipo aqui considerado, debe
ser realizado por ambos caminos quimico y fenbmenos de trans--
" porte que participaron en el control de la reaccibén y su rela-
ci6n de cambio. La contribucién hecha por los fenémenos quimi
cos no puede ser determinada independientemente de los fendme-
nos de transporte.

Resumen de Mecanismos.-

Ecuacibén de Conservacién. La figura ¢ repre--
senta una reaccibén topoquimica gas-s6lido en un s6lido compacto.
La reaccidn se lleva -a cabo sobre una interfase esférica sepa--
rando el producto sdlido y las fases reactantes. Como la reac-
cibén procede en una interfase esférica, la relacibn de cambio
de su radio puede ser determinada considerando la conservacién
de las especies sélidas consideradas originales. La ecuacidn -

resultante es de la forma:

h=-aTP 12 = )

En donde n es la relacidn de cambio molar a la
cual el sblido original reacciona y‘F es la densidad molar del
s6lido compacto inicial. Esta ecuacidn se conserva tanto como
la reaccidn permanezca topoquimica sea cual fuere el mecanismo
controlante. Para cada diferente mecanismo de control, ecua--
ciones posteriores pueden ser-derivadas para mostrar como la -
relacién de cambio de la reaccibn varia con el radio del fren-
te de la reaccidén. Cada ecuacibn puede ser combinada con la -
ecuacidn de conservacién en el campo de una ecuaci6n diferen--
cial para el radio del frente de reaccién. Esto se hard a con

tinuacidén para los mecanismos de control.
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Reacciones quimicamente controladas.-

A cualquier temperatura, la velocidad a la cual
la descomposicién quimica se lleva a cabo, es constante. La
reaccidén se llevard a cabo a una relacién de cambio proporcio-
nal a la presibn parcial del producto gaseoso en el frente de
reaccibén. Si el producto sb6lido poroso no ofrece resistencia
al paso del gas, esta presibn serd igual a la presibn parcial
en el seno de la fase gaseosa. Como no ocurre la reaccibn ---
cuando esta presidén es iguai a la presibén de equilibrio, la re-
lacién de cambio por unidad de &rea de la reaccién total del -
frente de reaccibn estd dado por:

. _ Kc _
"= Reg {(PII)eq (PII)G} — 158

Para obtener la reaccibn total,esta expresién
debe ser multiplicada por el &rea del frente de reaccién. En-
tonces:

5 2 _

A= aff £? ke {(PII)eq ‘Pn)c;} (59)

R 6
G

eliminando n de las ecuaciones(58) y(59) obtenemos la siguiente

ecuacibn diferencial para r* el radio fraccional (r* = r )
To

dr* = - Kc {(PII)eq ~ (PII)G} ____ (60)
dt
R GG T f

Esta ecuacién muestra que el frente de reaccibn -

se mueve a velocidad constante.

Ya que r* = m*l/3, la siguiente ecuacidn puede —--

ser derivada para mostrar cf6mo la masa fraccional varia con el -

tiempo:
Kc{(PII)eq - (PII)G} t ___ (61)

(m*)1/3 =1 -
R 6 rof

Reacciones controladas por transferencia de masa y difusidn.-

Aqui se toma en cuenta que la difwién del CO2 a
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través de la capa de NiO al exterior de la esfera es lo suficien-
te lento para s6lo controlar la variacibn de la reacci6n. En o-
tra situacién, la reaccibén es controlada por un proceso quimico -
y por uno de transporte. La relacibn de cambio de la ecuacibn es
m&s facilmente formulada en té&rminos del concepto de resistencia
a la transferencia de masa; esto se toma en cuenta gue la rela-
ci6n total de cambio de la masa transferida para un gas, estéd da
da por una ecuacién de la forma:

A=_ AP (e2).
Re L,

Donde el radio del frente de reaccibén es r, la re
sistencia a la transferencia total de masa es:

1
_ 1 111 + (63)
(Myir = o {— T T < T —

Por lo tanto, la relacibn de cambio de la reac--

cibn estd dada por:

{\Pn]cj_‘[?n] 1 (64)
RO [l--
4IT Dy

e

(Esta ecuacién considera que la reaccidn se lle-
va a cabo en un estado cuasi-estable. ‘Esto es justificado, ya
que la conservacibn total del producto gaseoso en los poros del
producto s6lido es infimo comparado con el flujo difundente a -
través de la ciscara de producto. La ecuacién tambi&n considera
que el coeficiente de difusidn no es funcién de la presidén del -
gas y que el flujo del gas de remocibn no afecta. Los errores -
introducidos por esas consideraciones ser&n muy pequefios bajo --=
muchas situaciones).

La ecuacién diferencial del radio fraccional que

resulta de esto es:
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i AL [‘_'ZEE":_] ﬂt_*_‘ Dn{ [Pn;::f[:{] o}

(63)

Y la siguiente ecuacibn resulta para la masa
fraccional:

3" —'L'rrf" 2(8, ){\-wi*} D [E:]c Tulef t (66)

RO, fr,

Reaccidn controlada por transferencia de masa y calor.-

Si la transferencia de calor es importante en el
control de la variacibn de la reaccibén, la temperatura del fren
te de reaccidn no seré@ el mismo que el de la fase gaseosa que ro
dea la esfera. La relacibn de cambio de la reaccibn puede ser
predicha combinando las ecuaciones de conservacién para calor y
masa, con la relacidén de equilibrio entre la temperatura y la -
presién parcial del producto gaseoso. En general, la temperatu-
ra del frente de reaccién variard a lo largo de la reaccibn, de
tal manera que el proceso de transferencia de calor serd inesta-
ble. Una solucidn formal de este problema serd excesivamente --
complicada, pero un pequefio error serd introducido si el proceso
es considerado que se lleva a.cabo bajo condiciones estables. -
Sin embargo, métodos numéricos son necesarios si las relaciones
de equilibrio verdadero son empleadas, ya que la presidén parcial
es una funcibn exponencial de la temperatura.

Cuando la temperatura del frente de reaccibn es
Ginicamente un tanto diferente de la temperatura del gas, una re-

lacidn lineal de equilibrio puede ser empleada.



Esto da la .sibilidad de la derivacién de una
ecuacidn explicita para la iasa fraccional de la esfera. Si-
guiendc un argumento similar al usado para la reaccién contro-
lada por difusibn y transf rencia de masa. La relacidn de cam-

bio de la reaccibn, estd dada por la ecuacibn:

ne —42a1[Frle-(Bele} (67)

\e/ L—'L D]!
R "{_Y' .:-Q"’a(l\.bz

En donde (PII)R es la presién parcial del producto gaseosoc en

el frente de reaccibn. Esto es zhora diferente de (PII)eq el
cual es la presidn de equilibric a la temperatura del senc de
la fase gaseosa.

Bajo condiciones no isot&rmicas, esta ecuacién
es errfnea, ya que ambac temperaturas y coeficiente de difu--
sidén variardn a través de la cd:cara de NiO. E1l coeficiente
de difusidn se incrementa con la temperatura y por lo general
la relacidn de cambio variard@ un poco.

La transferencia de c:lor en el frente de reac-

cidn esti dado por:

§._ YTK(Ee=Bq) (68)

T T A
¥ % het

La ecuacién de conservacién de calor y el fren-
te de reaccidn nos da:
g = - HA __ (e9)
Usando una relacidén lineal entre la temperatura
del frente de reaccién y la presidn de equilibrio de la descom-

posicibén obtenemos:

= -8 (70)
(Pr1lR mleg * 2 5 =

Eliminando ¢ y h entre ecuaciones (67), (68) y

) (P

(69) obtenemcs después una relacidn entre la temperatura y la -
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presibn en el frente de reaccibn:

Lo
[?L]R-{Pn]ez - _[3_\_\,2-: }%_e_‘;&(en_e._) (71)

Al nwe,

Eliminando (P entre las ecuaciones (70) y

)
II'R
(71) obtenemos la siguiente expresién para la temperatura del

frente de reaccibn:

(Pules -1

e - =
© el i -\ Dr i
* +°(1('° Re K (72)
L + .E— | HDG e

Substituyendo en la ecuacibén (68) obtenemos la

relacidén de cambio de la reaccién como:

(73)

‘.Plﬂﬂ - K?n]rg

“T1_ [wB Ox U K
i (s oot ) 2 e el

la cual puede ser nuevamente arreglada y transformada a:
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B y776{ [ Beles -(Rale ) (74)
‘Qgc.*.j.ﬂ.x L4 ;’%‘:ﬁ

b % Lo *[k&,,_sﬂi.-lr,
D X

Definiendo dos nuevos par&metros de transporte,

un par@metro difusivo

1 + aH __ (75)
r »

RGGh

-

K
un pardmetro convectivo _A_
= 1 + aH (76)

1
A e RE, h

Por lo tanto, podemos arreglar nuevamente la

ecuacidén (74) a:

47 {[Pl]t‘i'[?x]e} a7

Kee{%_u;o%}

La ecuacién tiene exactamente la misma forma que
la ecuacidn (64); el modelo isotérmico que relaciona difusidn y

transferencia de masa, excepto que [—\ es escrita en lugar de DII

y A es escrita en lugar de o(II. Por lo tanto, la siguiente -

ecuacibn puede ser derivada de la masa fraccional para la esfera

reaccionante:
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3,,;*'25_ PR A Qv )= 1 _ef‘{[?n]ua {Rula }t (78)
A : Re(: f (QL

El valor de a, puede ser determinado de la re-
lacién de equilibrio verdadero. Este es normalmente de la --

forma: -
- S - H (79)
. (PII)R = P exp {;. — } —

'
RGR

a, es la pendiente de esta relacibén y asi es que:
PARAE Boasp) o ( ‘.P-l (80)
“12e R' Rg, x Rec,)

&)

Los dos par&metros de transporte est&n dados por:

(81) (82)
.o, (RlgH® Aot [Ba
M by RREIK 4 <o RRE W
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SIMBOLOGIA EMPLEADA PARA LA DERIVACION DE

ECUACIONES

Difmetro del compacto esférico (L)
Coeficiente de difusién (LZT—l)

Energfa de activacién (% M 1)

Coeficiente de transferencia de calor a la superficie
de un s6lido compacto ‘en descomposicién:

(& 1271 g

Calor de reaccién (¥ M 1)

Conductividad térmica del producto s6lido:

d 1ttt

Constantes qufmicas de variacién (LT
1

5

)

Constante de variacién quimica (LT

Masa inicial, intermedia y final de un compacto reac-

cionante M.

Velocidad (relacibén de cambio ) (MT_l)

Velocidad por unidad de &rea del frente de reaccidn:
("2 7l

Variacidn del flujo total molar del gas removente en

4

Constante de presién (latm)

el reactor: (MT

Presibn parcial (atm)
Presién total (atm)

Variacidén de la transferencia de calor a un compacto
reaccionante (4 T_l)

Radio del frente de reaccibén (L)

Radio del compacto esférico (L)

Constante gaseosa en unidades mecénicas:

(cm3 atm g mol—l K_l)

Constante gaseosa en unidades de calor (cal g mol_1 K
Area de superficie especffica en un s61ido porosoi

w? vl

_1)
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Cambio de entropia para la reaccién (H# il

Tiempo (T )
Tiempo total de reaccibén (T )

Velocidad lineal de paso del gas por el s6lido reac-
tante.
Velocidad del frente de reaccidn.

Coeficiente de transferencia de masa a la superficie
del compacto reactante.
Constante en una reaccifn quimicamente controlada para

una reaccidn de descomposicibn:

B, = ke { (Prrleq ~ (PII)G}

R GG r,f

Constante en una reaccidn controlada por transferencia

de masa para una reaccidén de descomposicibn:

B - 6D {(PII)eq - (PII)G}
2

Constante en una reaccidn controlada por transferencia

de masa y calor para una reaccién de descomposicibén:

p _ 6 {(Pu)eq B (PII)G}
- R eG r,,2 L
2 - -
Parametro difusivo: 1 + ffII)eg B (L2 i l)
DII RR' 9G3 K

Temperatura ¢ - Hz -1 .

Parémetro convectivo:{ 1 + IT eg .} (LT )
1

qLII RR OG h

Densidad molar (ML—B)

-2 -1 -4
Constante de Stefan-Boltzman (Y L “ T~ @ ")
Yiscosidad del gag (ML = B 1

3

Resistencia a la transferencia de masa ( T L



Variables Adimensionales:

b Factor estequiométrico.
BiM M6dulo de Biot para la transferencia de masa.
- Constante de equilibrio.
m¥* Masa adimensional para el compacto reaccionante.
Nu NiGmero de Nusselt.
Pr Nimero de Prandtl’
Sc Nimero de Schmidt.
Sh Nmero de Sherwood.
Re Nimero de Reynolds.
r* Radio adimensional del frente de reaccidn.
¥ Fraccibn orificio en un sélido poroso.
(4 Factor de rugosidad en un s6lido poroso.
€ Emisividad.
Sufijos:
b Valor en la fase gaseosa alrededor de la muestra.
G vValor del gas fluyente a través del horno.
R Valor en el frente de reaccidn.
II Valor del producto gaseoso.
I Valor del gas reactante.
0 Valor en el comienzo de la reaccibn.
@ Valor a la temperatura @.

Tiempo
M masa
L Longitud
# calor.
v} Temperatura.
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(ﬁ*)1/3

trans_

Fig. 4 Curvas tedricas de
Vs ﬁ&t para una reaccién controlada por
ferencia de masa.
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Variicidn tedérica de una reac
cién controlada por reaccién de interfase
y transferencia atraves de 1a capa reaccio
nante.



Fig. 6 Diagrama esquemdtico de
la reaccién de un sélido compacto.
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SISTEMA DE LECHO FLUIDIZADO.

En esta seccibn se examinari el comportamiento de los
sistemas que se usan para llevar a cabo las reacciones gas-sfli-

do, que pueden ser clasificados dentro de los siguientes grupos:

1. Camas empacadas fijas y con movimiento.

2. Camas fluidizadas y sistemas de transporte neumdtico.

Los procesos de cama fija son un conjunto de operacio-
nes en las cuales no hay movimiento de s6lidos con respecto a e-
llos o en relacién con las paredes del reactor. El reactor se -
carga con los sblidos y los reactivos gaseosos que se pasan a tra
vés de la cama de sb6lidos. Hacia el final del periodo de reac--
cidn, los sb6lidos que han reaccionado son removidos del reactor
y empieza un nuevo ciclo.

Los reactores de cama con movimiento consisten en que
los sblidos son transportados a través de la zona de reaccidn ba-
jo la accidén de la gravedad.

En sistemas fluidizados, una cama de s6lidos finamente
divididos es suspendida y agitada por una corriente ascendente -
de gas o liquido. A velocidades lentas de gas, el efecto de sus
pensibén de la cama es insignificante y el sistema se comporta --
del mismo modo que los lfquidos en ebullicién.

Con un incremento en la velocidad, la proporcidén de --
las partfculas arrastradas por la corriente de gas, se incremen-
ta hasta un punto en que todas las particulas son llevadas por -

transporte neumdtico.

Flujo de fluidos en camas fluidizadas.-

La naturaleza de la fluidizacidn puede ser ilustrada -
considerando el flujo de gas que pasa a través de una cama empa-
cada de sélidos (Fig. 11) a velocidades bajas del flujo cualquier

incremento en la velocidad del gas se reflejard en un correspon-
diente incremento en la caida de presidén a través de la cama co-

mo lo predice la ecuacién de Ergun:
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9e B8P - 150 1 -E)Z MM + 1.75 0 -B) L M2
3 2 3
E (Bdy) E s 9y
(83) .

A medida que la velocidad del flufdo aumenta gradual-
mente, se alcanzard una cierta rapidez de flujo en la cual la
calida de presidén a través de la cama es igual al peso de las --
particulas.

En esta etapa las partfculas se habrin acomodado de
tal manera que se ofrezca la menor resistencia al paso del flui
do y la cama se expande (FigQ Wa ).

La expansidn continfia si se aumenta alin mds la veloci-
dad del gas hasta que la cama adquiera el arreglo mis separado -
posible. A velocidades alin m8s grandes, las particulas quedan
suspendidas en la corriente de gas y en-estas condiciones se di-
ce que la cama estd fluidizada (Fig.uh ).

Desde un punto de vista macroscépico, una cama fluidi-
zada gas;sélido, puede ser considerado como un liquido bien agi-
tado en ebullicidn debido a que existe un proceso de mezclado --
intenso de los sblidos, es facil relativamente, mantener tempera
turas uniformes en la cama. Esto facilita el control de tempe--
raturas y el manejo de los reactivos y productos sélidos, puesto
que se comportan como pseudo-fluidos. Una aplicacidén de las ca-
mas fluidizadas ha sido como reactores para reacciones altamente

exotérmicas o endotérmicas.

curva de fluidizacibn.-

El comportamiento de una cama fluidizada se puede re--
presentar gréficamente en un diagrama de caida de presién vs. la
velocidad lineal del fluido a través de la cama. Esta grédfica -

se denomina la curva de fluidizacibén de la cama (Fig.Tq ). En -

donde la 1fnea AB representa la cafda de presién para la cama fi
ja antes de que ocurra la fluidizacidén a medida de que la caida

de presibén a través de la cama se acerca al punto de suspensidn,
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la cama se reacomoda para ofrecer la minima resistencia al flu-
jo. Esta zona se representa en la Fig. q por el segmento BC.

De esta maneral, el punto C corresponde a la fraccién de m&ximo
espacio vacio de la cama empacada, o bien a la fraccibén de mfni-
£ ). La linea DE --
indica la relacibén de caida de presién-velocidad para la misma -

mo espacio vacio de la cama fluidizada (Em

cama empacada con una fraccién de espacios vacios (Emf) se mues-
tra para varios materiales en la Fig.

En el punto C, la caida de presidén a través de la cama
es igual al peso de la cama por unidad de &rea transversal y se
conoce con el nombre de fluidizacidén incipiente; incrementos pos
teriores en la velocidad del fluido después del punto C, no tie-
ne efecto apreciable en la caida de presién, hasta que se inter-
secta la linea E=1 (Fig.q ). Esta linea representa la caida de
presibén en el caso de que los gases fluyeran a través de un reac-

tor vacio (en la ausencia de cualquier particula sélida).

Velocidad minima de fluidizacibn.-

Uno de los factores mds importantes en el disefio de --
camas fluidizadas es la velocidad minima, uniforme, en la cual la
fluidizacibén se iniciard. Como se hizo notar anteriormente en --
este punto la cafda de presibn a través de la cama, es igual al

peso de los sblidos:

A9, AP =AL . A-E.)g(f - fg) (84).
en donde:
AP caida de presidén a través de la cama.
AB Area transversal de la cama.

L £ Altura de la cama en el punto de fluidizacién minima.
m . 3 -
E £ Espacio vacfio de la cama en el punto de minima fluidi-

™

zacidn.
f 7 f Densidad de sblidos y de gas.
s 9

Aceleracién debido a la gravedad.
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Substituyendo _A P de la ecuacibén de Ergun en la e-

L
cuacién (83) y reacomodangg, se obtiene la expresibén siguiente:

z' -
T

s Mg
en donde:

¢s Factor de forma.

dp Di&metro de 'la particula.

Esta es una ecuacibn cuadr&tica para la velocidad
minima de fluidizacibén uniforme, por consiguiente de las dos rai-
ces obtenidas al resolver esta ecuacibn, se tomaré s6lo la que --
tenga significacidn fisica.

La ecuacién (85) se puede simplificar para el caso
especial de camas formadas por particulas muy grandes o muy pe—-
quenas. En el ﬁltimo'caso, la velocidad del gas es relativamente

pequefia y el nimero de Reynolds:
Mg = & umf Pg//‘"“ (86)

es muy pequefio. Por lo tanto, las fuerzas viscosas predominan y
el primer término de la ecuacibén 85 se puede eliminar:

C(PedP ) E (P %) L .V (87)
U‘M‘r' S,\.'so M (1 -£m¢) ’ N\'“éz'o

Simultdneamente para grandes particulas y veloci-
dades grandes del gas, la energia cinética pierde importancia y

entonces el segundo término de la ecuacién 85 se puede eliminar:

Wang = ‘%’%E'}L%?E':* § Wee b ioRo (88)

En ciertos casos en los cuales el factor de forma,

¢s , ¥ el minimo espacio vacio no se conocen, se puede usar para

calcular la velocidad minima de fluidizacién la férmula propuesta
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por Wue y Yu.

dP Uwm¢ P{L - (_(53,'])" o.o*\‘igﬂ;'/(‘%fm 1)'4__ 33.7

/.L +

(89)

Esta ecuacién se puede afin simplificar m&s, pa-

ra pequenas particulas:

2
- dp” g ( - Yy
Mo - Ps - 9 N, < 20 (90)
1650 /L
Y para particulas grandes:

Mue = 9P i‘ (¢ - §Q Npe > 1000 (91)
24.5 ?g

Fluidizacidn homogénea y agregada.-

Como ya se mencioné anteriormente un incremento
en la velocidad del fluido arriba del punto de fluidizacidn in-
cipiente da como resultado una expansifén de la cama fluidizada.
Si esta expresibén es uniforme a través de la cama, esto es, si
la depresidén de sblidos en el fluido es homogénea, se dice que
la cama estd homogéneamente fluidizada.

Por otra parte si una porcidn del fldido pasa a
través de la cama en forma de burbujas (Fig.We ), el sistema -
se denomina fluidizacién agregada.

La fluidizacién homogénea se encuentra princi---
palmente en sistemas liquido-s6lido; en la mayoria de los proce-
sos metalfirgicos, los sistemas gas-s6lido son de mayor importan-
cia y estos normalmente se fluidizan en estado agregado. En la
Fig. || se representa esquemiticamente la secuencia en que se -
suceden las diferentes etapas desde el momento en el que la cama
estd empacada hasta que se lleva a cabo el transporte neumdtico.

De hecho, en sistemas gas-s6lido, las condicione$
para que exista fluidizacidén homogénea, se encuentran tanto a ve

locidades altas como bajas. Cerca del punto de fluidizacidn in-
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cipiente cuando no hay suficiente gas para formar burbujas, se
dice que el sistema se encuentra en un estado de fluidizacibn
homogénea densa. Similarmente cuando la velocidad del gas es
muy alta pero sin llegar a ser transporte neumdtico, el sistema
se dice que se encuentra en un estado de fluidizacidén homogénea
dispersa. Las lineas punteadas en la fig. | indican la posibi
lidad de que existan los fendmenos indeseables denominados cana

lizacidn y aparicidn de burbujas.

Canalizacidn y formacién de burbujas.-

No todas las camas fluidizadas siguen el comporta
miento ideal tal como se muestra en la Fig. \0 . Algunos mate-
riales son dificiles de fluidizar y exhiben el fenbmeno de cana-
lizacidén y burbujas ilustrado en la Fig. |

La cama se dice estar canalizada cuando el flujo
del gas no estd uniformemente distribuido sino que sigue un ca--
mino preferente a través de la cama. Esta es. una condicidn alta
mente indeseable porque disminuye considerablemente el &rea es--
pecifica disponible para el contacto gas-s6lido y también reduce
el tiempo de residencia del gas en la cama. Ademds las partes -
de la cama que no estdn propiamente fluidizadas, pueden generar
puntos calientes y sinterizacidn, los cuales pueden ocasionar --
que el material se desfluidice.

La canalizacién puede ser causada por una distri-
bucidn nc uniforme del fluido y es autopropagante y ya que una -
vez que el gas ha tomado un camino preferencial a través de la -
cama, existird una tendencia a aumentar la cantidad del flujo -
de gas que pasa a través de ese canal, pues ofrece menor resis—-
tencia al flujo.

Debido a que muchas variables independientes pue-
den ser causa de la canalizacién,no ha sido posible relacionar-
las cuantitativamente a los pardmetros de operacidén de lechos --

fluidizados. Una medida del grado de canalizacidén en una cama -

fluidizada, se puede obtener como la diferencia entre la cafda -
de presidn calculada y la caida de presién total bajo las condi-

ciones de canalizacidn.
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El fenfmeno de "Slugging" se presenta en una ca-
ma fluidizada cuando las burbujas del gas que pasan a través del
sistema tienden a coalescer, es decir a formar burbujas mds gran
des, el tamafio de éstas puede aproximarse al didmetro de la cama.
Conglomerados de s6lidos son atrapados entre grandes bolsas de -
gas y son jalados répidamente hasta que a una cierta altura se -
desintegran y caen a través del gas ascendente.

Slugging es una condicién anormal de operacibn y
es causa de una mala distribucibén de temperatura y eficiencia, -
ademds puede acelerar y aumentar la velocidad de desgaste de re-

cubrimiento del reactor.
DESVIACIONES DEL COMPORTAMIENTO IDEAL DE SISTEMAS FLUIDIZADOS:

El comportamiento del sistema fluidizado descrito
es idealizado y el cual virtualmente no se lleva a cabo en la —--
préctica, por lo tanto, las desviaciones del comportamiento ideal
dan una buena indicacidn de los factores que influencian el desa
rrollo del proceso. Las desviaciones principales son las siguien
tes:

a) Cuando la velocidad del gas insuflado alcanza
la velocidad minima de fluidizacibén, la cama experimentard cierta
expansidén normal antes de que la caida de presibén haya alcanzado el
peso aséendente por unidad de &rea en la cama. Este efecto serd
m&s marcado cuando los sblidos estén altamente compactados. Ade-
mis la posibilidad de una permeabilidad distribuida aleatoriamen-
te en el conglomerado s6lido de la cama que tenderd a causar una
transicién gradual o tal vez repentina de las dos secciones de -

la curva.
b) La tendencia de las particulas a entremezclarse

producen puenteos parciales, ya que forman unidades que. superan
el volGmen de las particulas individuales, pero qwe dichas unida-
des se destruyen fécilmente. Esto ocurre especialmente en camas
de didmetro pequefio con el resultado de que fuerzas friccionales

son ejercidas por las paredes del recipiente. Lo cual se tradu-
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ce en caidas de presidn que superan a los valores tebricos a --
ser obtenidos y la curva pasard a través de una cafida de pre--—-
sidn méxima mostrando una joroba caracteristica como se indi--—-
ca en la Fig.lo

c) La no-uniformidad en la estructura de la cama
se traducird@ en un flujo de flufdo preferencial en &reas particu
lares resultando la coexistencia de regiones fijas y regiones --
fluidizadas y la cama proporciona una apariencia de fluidizacibn
buena, sin embargo, parte de 'los s6lidos podrfian ser cavitados -
por el plato distribuidor de la cama con el resultado de que la
caida de presibn es menor que el valor esperado. La velocidad -
minima a la cual el peso de los s6lidos en la cama son soporta--

dos completamente por el fluido (Ufs) se muestra en la Fig.q

d) Las direcciones de la circulacibn pueden ser -
muy marcadas dentro de la cama con el resultado de que una fuer-
za neta de friccidn es ejercida por las paredes en la direccidn
opuesta a aquélla en la cual la cama se mueve. Este efecto pue-
de ocasionar incrementos andmalos en la caida de presidn.

e) Una severa canalizacién podria ocurrir dentro
de la cama con el resultado de que una gran porcién del fluido
a través de los canales con la posibilidad de no fluidizar algu-
nas partes de la cama.

f) Cuando la relacibén de variacidn de flujo es --
reducida progresivamente por debajo del minimo de la velocidad -
de fluidizacién, la cama podria no permanecer en suvolimen apa--
rente en el punto de fluidizacién incipiente por los efectos de
vibracién.

g) Si el plato distribuidor en la base de la cama
no da una distribucién homogénea del fluido, podria inducirse la
formacidén de canales, junto con los efectos tipicos de la canali
zacidn.

La forma de la curva P vs. Vel. de la cama fluidi

zada, proporciona una cantidad considerable de informacién de la

estructura de la cama.
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Raramente el comportamiento ideal es obtenido y
muchas de las desviaciones son atribuibles a fuerzas inter-par-
ticulas y a una mala distribucibén del fluido en la cama. Para
propésitos précticos la velocidad minima de fluidizacidn,se de-
fine como el punto de interseccidn de las lineas de la caida de
presidn para los regimenes no fluidizado y fluidizado respecti -
vamente como se muestra en la Fig.q

Loe AP

loe V

Curva de fluidizacidn,variacién de 1a caida de pre
sién en la cama con la velocidad del gas. -

Fig. 7



Fig. 8
Curva ideal AP vs. velocidad
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Fig. 9 Efecto de la presen
cia de regiones no fluidizadas en 1la ca
ma.



Fig. 10 Efecto del entrela
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TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA PARA UNA SOLA PARTICULA:

En la presente seccibén analizaremos los fenSmenos
de transporte asociados s&lamente a una particula para posterior
mente revisar la situacién real dentro del reactor y encontrar -
las relaciones respectivas al sistema en cama fluidizada.

Si bien es relativamente f&cil establecer las e--
cuaciones diferenciales para el transporte de energia o flujo de
material para una particula esférica, la solucidn general de es--
tas ecuaciones no es posible. En la mayoria de los casos, se ---

tienen relaciones empiricas para los coeficientes de masa y calor.

Conveccidn forzada.-
La transferencia de masa y calor puede ser expre-
sada en términos de grupos adimensionales,por ejemplo para la --

transferencia- de calor,se tiene:

n
Nu® Ppe L legr' — (92)
en donde:
NNu Nfimero de Nusselt.
N Nfimero de Prandtl.
Pr
Npe Nimero de Reynolds.
n,m Constantes exponenciales.

gimilarmente, el coeficiente de masa puede ser -

expresado como:

n .

93
Ngpo® Npo o€ Ng, ey )
NSh NGmero de Sherwood.
NSc Nmero de Schmidt.

Ahora, si examinamos los valores de los coeficien
tes de transferencia de calor para el caso l1imite en donde no --
hay movimiento relativo entre flufdo y partfcula, se dice que es

un estado estacionario. La velocidad de conduccibn de caloy 4 =
través de una pelficula diferencial de.gas denso, se expresa COmO

sigue:
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a 4/ " K (g§) (94)
En donde:
- Velocidad de transferencia de calor por conduccidn.
K Conductividad termal del gas.
T Temperatura de la pelicula diferencial de gas con --
un radio r.
Integrando la ecuacién (94) para las condiciones
limites:
T=T} en r=rb (radio externo de la capa limite).
T=Tp en r=rp (radio de particula).
Entonces se obtiene:
1 477 K (T - T 95
9 = ( b p) (95)
1 - 1
rp rb

Sin embargo, por definicién en un fluido estan-
cado, el espesor de la capa limite densa es infinita y conse---
cuentemente 1 = 0 ; por lo tanto:

rb

q. =47 K rp (T, - Tp) (96)

{ ] —
Si suponemos la existencia de un coeficiente equi

valente de transferencia de calor, se puede expresar a g, como:

q

c p

= 2 =
=h (47 rp) (Tb T ) (97)

En donde h es el coeficiente de transferencia de
calor entre el gas y la particula. Ceomparando las ecuaciones -
(96) y (97) se ve gue existe la siguiente identidad:

hr =K (98)

P —
La ecuacidén (98) puede ser arreglada nuevamente

en té&rminos del grupo Nusselt como:
= = (99)
Nyu hdp 2
K

En donde dp = 2rp es el didmetro de la particula.
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Por lo tanto, en el caso limite de una particu-
la esférica en su movimiento lento del fldido, el ndmero Nusselt
es en un estado estacionario y tiene el valor de 2. En condicio
nes similares, se aplica a la transferencia de masa. Por lo tan
to, con un nlmero de Reynolds igual a cero y en ausencia de con-
veccidn natural, se tiene: '

Now = Ngp = 2 (100)

En base a esta ecuacién (100), las ecuaciones (92)

(93), pueden ser completadas comc sigue:

. n bl _ i n' m'
Nyu 2+ BN, Nor -(101) Ngp = S Nge Nee

(102)

Donde B y B' son constantes. A través de los da-
tos de transferencia de calor aportados por Rowe y colaboradores,
indican que los coeficientes B en las ecuaciones respectivas, —--
pueden variar desde 0.33 a 0.69. Keey y Glen sugirieron que el
tipo de ecuacidén (101) no puede ser aplicada con las mismas cons-
tantes a través de un amplio ihtervalo del nGimero de Reynolds.
Ellos récomendaron el uso de una serie de correlaciones, las cua-
les cubren un rango del nimero de Reynolds de 0.1 a 50 000.

Conveccidn natural.-

Un estudio interesante de transferencia de masa - .
por conveccidn de particulas esféricas, ha sido conducido por --
Schutz, haciendo uso del hecho de que el limite de corriente en
electrodepositacién es proporcional al coeficiente de transfe-—-
rencia de masa. Este autor midié localmente y total, la trans--
ferencia de masa a citodos esféricos sumergidos en un electroli-
to de sulfato de cobre-&cido sulffirico. La variacién del flujo
estd expresado por el nmero de Sherwood, con posicién en la su-
perficie de la esfera mostrado en la Fig. A a diferentes valo-
res del N' N. . Todos los coeficientes de transferencia de ma

Gr 'Sc ) ]
sa de las esferas fué representada por la siguiente correlacién:
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* ' 0.25
NSh =2 + 0.59 (N Gr NSC) (103)
En el caso de transferencia de masa por combi--
nacién de conveccién natural y forzada para una particula esfé

rica, Streinberger y Treybal propusieron la siguiente correla-

cibn:
= 1/2, 0.62 =
NSh = NSh,O + 0.347 (NRe NSC ) (104)

Donde:
NSh NGmero de Sherwood para transferencia de masa bajo con-

veccidn natural y conveccién forzada.
Nsh o Nfimero de Sherwood para transferencia de masa s8lo ba-

’
jo conveccibén natural (i.e., Npe = 0) y expresada como
sigue:
= ' 0.25 ' 8 _

NSh,O =2+ 0.569 (N Gr NSC) N Gr NSC £ 10 (105)

‘ .V 0.244
N =2 + 0.254 (N' Nei.) N . 8 .
Sh,0 Gr “sc sc B e Mo, S 10 (106)

La correlacién de Steinberger y Treybal estd basa-
da en un gran nmero de experimentos incluyendo los de Frosaling,
Ranz y Marshall y abarcando ambos sistemas gas y liquido de nime-
ro de Schmidt en el rango de 0.6 a 3 000 y nfimeros de Reynolds en
el rango de 1 a 30 000.

) En diversos estudios presentados por Pei y colabo
radores, concluyen que el valor del grupo NGr/NRez' ha podido --
ser usado con el criterio de los efectos relativos de la convec-
cidén natural y forzada sobre la velocidad total de la transferen

cia de calor y masa para la particula.



TRANSFERENCIA DE CALOR EN CAMAS FLUIDIZADAS.

La complejidad del fenémeno del movimiento del
fluido en sistemas de cama fluidizada, es un obstdculo muy ---
grande en la solucién analitica de los problemas de transferen
cia de calor.

El calor es transferido a una cama fluidizada -
de sblidos directamente de la corriente gaseosa o indirectamen-
te por via de las paredes del reactor, y a partir de ambos pro-
cesos de transferencia, discutiremos el probable mecanismo de -

la transferencia de calor al sistema.

Transferencia de calor entre gases y s6lidos.-

La transferencia de calor entre la cama fluidiza
da y la corriente gaseosa, ha sido estudiada por varios investi
gadores y hay abundante informacién experimental reportada en -
la literatura, como se muestra en la Fig. A . La variacibn de
los coeficientes de transferencia de calor observada, es mis --
bien debido a las diferencias en el modelo del flujo dentro de
la cama mientras que los s6lidos son mezclados perfectamente, -
el coeficiente de transferencia de calor estd@ expresado impli--

citamente por la siguiente ecuacibn:

9. = Ha VB (a Tg—s)tm (107)
En donde:
q, Rapidez total de transferencia de calor a los s6lidos.
h Coeficiente de transferencia de calor.
a Superficie especifica por unidad de voldmen de la ca-
ma.
Vg VolGmen de la cama.
(A Tg—s)tm Temperatura media logaritmica.
T 0 Temperatura a la entrada de la corriente de gas.
g,

Ty,2 Temperatura de la corriente de gas a la salida.
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(AT;_‘) = (TS'O —Tb-a)-(T§~; = [.g-s) (108)
tm (“ ( To-o ~Ts )

To-2 =T

La ecuacidn anterior representa a la temperatura
logaritmica media.

Se puede ver que la definicién de la fuerza impul
zora no serd la misma para sistemas que tienen mezclado axial y
paso de flujo de gas por derivacibn; otro factor que puede ex--
plicar algunos de los valores mis bajos que se muestra en la ---
Fig. A , es que muchos de los primeros estudios fueron en camas
profundas. Asi los valores en la totalidad de masa de sélidos,
reportados de "h", representaron el promedio para la cama, mien-
tras que la mayoria de la transferencia de calor ocurria en una
zona cercana al plato distribuidor.

Las siguientes ecuaciones obtenidas por Richardson
y Ayers estdn basadas en la informacién obtenida en camas peque-

flas operadas a velocidades cercanas a la velocidad minima de flui

dizacibn.
WdP o.s(M)“(fv_«&_)‘/s N, <o
K“ M K_@ ) Re

hdP _ 2400 @—P;*M‘)yz(ﬂ’i-&")ys.

Nge Dloa (110)

Ke
En donde K_ es la conductividad térmica del gas.
Se puede ver que la ecuacibén (110) es idéntic§3a
) . 0.50 0.
la de Ranz y Marshall (ecuacién Ny = 2 + 0.60 N Npr .

Las ecuaciones (109) y (110) son vélidas s6lamen-

te en ausencia de burbujeo excesivo, esto es, cercano al &mbito

de velocidades en donde apenas existe fluidizacién incipiente.
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La presencia de grandes burbujas, que estd casi siempre asocia-
do con los reactivos industriales fluidizados, reduciria el e--
fecto de h debido al paso de parte del flujo gaseoso, sin entrar

en contacto con los sé6lidos.

Transferencia de calor entre las paredes y la cama fluidizada.-

La velocidad de transferencia de calor entre las
paredes de una cama fluidizada y la corriente de gas, se lleva
a cabo debido a la presencia de las particulas fluidizadas. --
Los valores tipicos de los coeficientes de transferencia de calor
reportados para camas fluidizadas, caen en el intervélo de 60 a
500.

Los primeros trabajos hechos sobre el tema repor-
tan valores del coeficiente de transferencia de calor bastante
altos. La explicacién dada fué que debido a los choques de las
particulas s6lidas con la pared, disminuian el espesor de la ca-
pa limite. Sin embargo, mds recientemente Mickley y colaborado-
res propusieron otro mecanismo basado en la teorfa de la penetra
cibn.

De acuerdo al modelo de Mickley, el transporte de
calorse lleva a cabo mediante pulsos discontinuos durante el bre
ve intervalo de tiempo de la residencia total en la cual los s6-
lidos se encuentran en la cercania de las paredes. La teoria --
fué investigada mediante experimentos que mostraron que el coefi
ciente de transferencia de calor en superficies sumergidas en la
cama se comportaban en forma pulsatoria (Fig. B ). Los valores
mis bajos del coeficiente de transferencia de calor en puntos cer
canos a la pared obtenidos entre pulsos sucesivos correspondian
a intervalos de tiempo cuando el sitio de la medicibén estaba en
contacto con una burbuja de gas y no con la dispersién gas-s6lido.

El modelo de Nickley explica satisfactoriamente
el hecho experimental de que el coeficiente de transferencia de
calor de la pared a la cama, alcanza un valor mdximo para una —-—

velocidad dada del gas si el flujo es bajo en velocidades dél &

gas, un aumento en la velocidad de fluidizacidén aumenta el gradb



7.

de agitacidn en la cama y consecuentemente la frecuencia con

la cual la dispersidn s6lid-gas entra en contacto con la pared.
Sin embargo, cualquier aumento posterior en la velocidad del gas,
aumenta también la frecuencia con la cual se forman burbujas, co
mo se explicé al principio, este aumento es perjudicial para la
rapidez en la transferencia de calor. La combinacifén de estos -
dos efectos, los cuales tienden a competir, trae como resultado
que el coeficiente de transferencia de calor alcance un mdximo -
para valores intermedios de la velocidad del gas.

Si bien el modelo de Mickley explica satisfacto--
riamente el mecanismo de transferencia de calor de la pared a la
cama, no se puede usar para predecir el valor del coeficiente de
transferencia de calor.

Un progreso importante en este problema, fué he-
cho por Botterill y colaboradores, quienes postularon que la ---
transferencia de calor hacia las particulas, se lleva a cabo me-
diante un mecanismo de  conduccidn discontinuo; primero, a través
de la capa limite gaseosa y luego a través de las particulas, du
rante el breve tiempo de contacto con la pared.

' A pesar de todo, el modelo de Botterill tiene el
inconveniente de que no existe todavia ningn método satisfacto-
rio para estimar el tiempo de contacto entre la particula y la -
pared. Por consiguiente es necesario afin recurrir a correlacio-
nes empiricas para calcular el coeficiente de transferencia de -
calor de la pared a la cama. La correlacién siguiente fué& pro--

puesta por Dow y Jacols para sistemas gas-s6lido:
(111)

LNLIp L Lr,_X Ps ce,
/A

)o. (X3 Q.03 ~0.65
C, Cre

dB N7 Ls \—Eg
4av Ag‘) (‘1;;‘ )

(%]

En donde:

hw Coeficiente de transferencia de calor de la pared a

la cama.
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dy Difmetro de la cama.
1b,Eb Altura y espacio vacio de la cama.
Muchisimas otras correlaciones empfiricas pueden
ser encontradas en la literatura. La ecuacibn siguiente obteni-
da por Lew y Wen pretende cubrir la mayor parte de la- informacidn

experimental en la literatura con un margen de error de + 50%:

(112)
C
hde-O\bN N # Tl T ) ( ) \(Uo -Uoag Yot
\(6 fﬁcr %dv oLg
En donde:
Umf Velocidad minima de fluidizacién.
lmf Altura de la cama.

Transferencia de masa en camas fluidizadas.-

Las analogias entre el transporte de masa y calor
por conveccibn es aplicable también a los coeficientes de trans-
ferencia de masa en camas empacadas y fluidizadas. Esto signi--
fica que es posible predecir coeficientes de transferencia de --
masa a partir de coeficientes de calor y viceversa. Sin embargo,
existe una pequena diferencia en el comportamiento de estos sis-
temas:

En el caso de la transferencia de calor entre el
flufdo y las particulas, se puede despreciar sin mucho error la
resistencia a la transferencia debida a la conduccibn a través
de las particulas, siempre y cuando estas particulas sean sufi--
cientemente pequefias. En sistemas en donde existe transferencia
de masa, reaccidn qufimica o difusibn interparticular, la conduc-
cién de calor puede ser controlante afin en el caso de particulas
muy pequefias. Por otra parte, en problemas de transferencia de
masa sb6lamente existe transporte entre el fluido y la particula,

puesto que no hay transferencia de masa entre la pared y la cama.
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La informacién de la transferencia de masa y las
correlaciones existentes se encuentran resumidas en la Fig.
Puede verse que la dispersibén de los datos presenta una gran di-
ficultad en describir cuantitativamente los resultados experimen
tales de los diferentes estudios hechos.

Los valores de los coeficientes de masa reporta-
dos en la literatura dependen del régimen de flujo gaseoso en -
el reactor y del correspondiente gradiente de concentracién. -
Algunos de los valores mds bajos pueden haberse debido al uso -
de camas demasiado altas en los cuales el equilibrio se alcanza-
ba antes de que el gas alcanzara las partes més altas del lecho.

La siguiente ecuacién fué propuesta para camas po
co profundas operadas a velocidades cercanas a la velocidad de -

minima fluidizacidn, es decir, en la ausencia de burbujas:

1/2
N = 0.374 N 1/3 _
Sh Re Ng. 0.1 & NRe £ 15 (113)
y
_ 1/2 1/3 I5¢ N < 250 - (114)
NSh = 2.01 NRe ) NSc Re
En donde:
NSh = Kd dp - (115)
D
a-B

nimero de Sherwood.

Tal como se muestra en la Fig. C , estas corre
laciones predicen valores mucho mds altos del coeficiente de --
transferencia de masa que la mayorfa de los datos reportados.

Para valores de NRe mayores que 250, la correla--

cién de Ranz y Marshall (ecuacibén 116) se puede usar.
Una gran cantidad de trabajos experimentales han

sido llevados a cabo para estudiar el problema de la transferen
cia de masa entre la fase ligera y la fase derma en una cama ===
fluidizada. Desafortunadamente, estos trabajos no se han desa--
rrollado completamente y no pueden utilizarse para prop6sitos in
dustriales. Para una descripcidén de la transferencia de masa en
tales sistemas, existe una biblibgrafia especializada bastante -

extensa y algunos de ellos se citan al final.
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LISTA DE COMPONENTES DEL EQUIPO

1. Fuente de gas fluidizante.

2. ManSmetro para presidn parcial dentro ael sistema.
3. Manbmetro para presién total del sistema.

4. Medidor de flujo de entrada de gas.

5. Véalvula de entrada.

6. Cono de entrada.

7. Plato distribuidor.

8. Lecho fluidizante.

9. Recirculador de sé6lidos.

10. Entrada de termopares.

11. Termopares.

12. Toma de presidn.

13. Primer ciclén.

15. Medidor de flujo de salida de gases.

16. Salida y conexidn a la toma de muestras gaseosa.
17. Horno.

18. Controlador automdtico de temperaturas y termopar.
19. Graficador y selector automdtico de temperaturas.

20. Corona del reactor.

82.
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Fig. 12

Trayectoria seguida por el flujo del
fluido en la vecindad de una burbuja
bidimensional.
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Fig. 12

Trayectoria seguida por el flujo del
flufdo en la vecindad de una burbuja
bidimensional.
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Poved de\ Reactor

Fig. 13 Diagrama empleado para
ilustrar el mecanismo de transferencia de

calor desde la pared del reactor hacia la
cama fluidizada.

T = f(x,t)

—— ————

plato distribuidor
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EXPERIMENTAL.

En los capitulos anteriores se realiz6 una ex-
posicidbn tefrica de los modelos posibles del comportamiento de
la reaccidén de descomposicibén térmica del carbonato de niquel
asi como tambi&n un breve planteo de los fenbmenos de fluidiza-
cién. Todo ello con el fin de aclarar y entender lo mejor po--

sible los resultados de la experimentacién.
1. Descripcibén del Carbonato de Niguel empleado.

El material experimentado presentaba las siguien-
tes caracteristicas:

a) Grénulos de color verde esmeralda traslfcido y
algunos otros de color verde manzana opacos, insoluble en agua,
pero soluble en amoniaco y en &cidos diluidos con efervescencia.

b) Su f6rmula aproximada es NiCO3 "2Ni (OH)2 e
’4H20 peso atémico 376.24 como sal anhidra representa un 80-84%
en peso, el agua 19-16% en peso.

' c) Andlisis de la muestra empleada en la experi-

mentacidn:
NiO 59.57 2
CO2 12.70 %
HZO 19.90 3
Fe 0.077 %
Mn 0.0105 %
Na2304 5.65 %
As 1.092 £

2. Condiciones de la muestra de carbonato de niquel para el ex-

perimento.-
El material fué molido a diferentes tamanos para

estudiar el efecto de la granulometrfa con respecto a NUESLIO -
reactor, dado que en la teoria de la fluidizacidn se hace notar
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la importancia de las caracteristicas del equipo para un mejor
control del sistema. En la seccibén correspondiente a las des-
viaciones del comportamiento ideal de sistemas fluidizados, se
especifican cudles son los efectos del disefio sobre la fluidi-
zacibén y de la forma de las curvas que indican el comportamien-
to del equipo.

La granulometrfa estard condicionada a la porosi-
dad del plato distribuidor del reactor, con el fin de evitar obs
trucciones al paso del flujo fluidizante, con lo cual se induci-

rian canalizaciones.

3. Descripcidn del equipo.-

El equipo empleado para llevar a cabo los experi-
mentos de fluidizacibén y cinética de la reaccibn, consta de las
siguientes partes b&sicamente:

a) Horno tubular calentado por resistencia eléctrica.

b) Reactor cilindrico vertical de vidrio pyrex de operacidn semi-
continua.

c) Termopares (chromel-alumel)

d) Tomas de presidén y manémetros.

e) Ciclones para recuperacidn de polvos finos.

f) Medidores de volumen de gas (roté@metros) y conexiones respec-—
tivas.

g) Controlador automdtico de temperaturas.

h) Selector (multicanal) de temperaturas y graficador.

4. Operacidén del equipo.-

Horno tubular.

Consiste en un tubo de Bycon rodeado por un em—-
bobinado de kantal de las caracteristicas requeridas para alcan
zar una temperatura superior a los 400°C pero que no sobrepase
a los 600°C. Este arreglo va rodeado de material aislante para
evitar la disipasi6én de energia cal6rica. El horno tiene adi---
cionado un termopar de corte que nos ayuda a fijar automaticamen

te el rango o la temperatura requerida para el proceso. La re--
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sistencia del horno emplea 220 volts c.a.

Reactor cilindrico vertical.
El reactor se compone de las siguientes partes:

a) Ducto de entrada, que es un ducto de seccibén circular que nos
sirve como conexidén entre la fuente de gas fluidizante y el -
plato distribuidor, ademds sirve como precalentador.

b) Plato distribuidor hecho a base de silice formando una estruc-
tura porosa, que nos sirve para distribuir el gas fluidizante
en la forma m&s homogénea posible.

c) Lecho fluidizante es el lugar donde vamos a fluidizar la cama
de sb6lidos; el gas fluidizante lleva una direccién ascendente,
mientras que los s6lidos se mantienen en circulacibén contfinua
cuando hemos alcanzado la fluidizacibn incipiente. En esta -
parte, se lleva a cabo la mdxima transferencia de calor.

d) Recirculador de sb6lidos, es un ducto de seccibn circular con
un difmetro mayor al del lecho fluidizante; el aumento de sec
cibén origina una pérdida de velocidad de los s&lidos que as-
cienden, los cuales vuelven a descender a la zona de méxima
transferencia de calor.

¢) Corona del reactor, es la parte més alta y a su vez la més -
fria, por aquf entran los termopares y salen los productos -
gaseosos arrastrados por el gas fluidizante. Aqui hay una
condensacidén del vapor de agua que se desprende.

f) Termopares, el sistema emplea 5 termopares sumergidos en el
reacter cilindrico; entran por la corona y bajan hasta el -
lecho fluidizante; entre ellos hay un espaciamiento regular
para poder obtener las diversas temperaturas de la cama flui
dizada. Los termopares son de chromel-alumel.

Estos termopares van conectados a un transducer
y selector mdltiple de canales en donde se grafican las tem-—
peraturas a lo largo del proceso.

g) Ciclones para recuperacién de finos, es un §istema de ciclo-
nes colocados en serie inmediatamente a la salida de la co-
rona. El objetivo de su instalacibén es la recuperacién de

los polvos finos que entran en la zona de transporte neumdti
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co (debido a su poco peso) y que alcanzan a salir de la zo-
na de reaccidn. Como ya dijimos que la corona es la parte
mis fria del proceso con respecto al lecho fluidizante, ahi
comienza a condensarse el vapor de agua que por arrastre del
gas fluidizante, va a depositarse en los ciclones terminando
su licuefaccidn.

i) Toma de muestras gaseosa, es la salida del sistema, la cual
puede conectarse a cualquier aditamento gue nos ayude a la
recoleccibén de los gases que salen del reactor para su ani--
lisis, excepto el gas fluidizante que para nuestro sistema -
se comporta como inerte.

j) Medidores ‘de flujo. Son dos medidores de flujc (roté&metros)
conectados en serie con el sistema, uno a la entrada del mis-
mo y otro a la salida a continuacién de los ciclones. E1 ob-
jetivo es conocer la velocidad del gas fluidizante y su volu-
men por unidad de tiempo, ademds que la diferencia de los in-
crementos entre los dos medidores de flujo nos permiten cono-
cer la cantidad de gas que se desprende durante la reaccidn.

La Fig. representa un diagrama del equipo.

4. Cuantificacién de la Reaccibn.-

La cuantificacibén de los productos de la reaccibn
con respecto al tiempo, nos proporciona informacibn acerca de la
velocidad con que se lleva a cabo la reaccién y el probable meca
nismo que sigue. En la reaccibn de descomposicidn térmica del -
carbonato de niquel se puede evaluar: la reaccién por dos métodos:
a) Pesando el producto sélido.

b) Analizando cuantitativamente el producto gaseoso.
La segunda opcidn es mis factible dado el disefo

del equipo, ademds que se puede seguir el desarrollo de la reac-

cidn sin interrumpir el proceso.
Las reacciones a continuacién nos indican la for-

ma de cuantificar al producto gaseosoO:

NiCOy ===== NiO + CO, vesmnemsss L)

Ba(OH)2 + CO2 === BaCO3 + H20 sweas (2)
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BaCO3 + 2HCl ===== BaCL2 + HZCO3 wice I(3)
H2C03 ===== CO2 + HZO .............. (4)
CO2 + nBa(OH)2 === BaC03 + HZO + Ba(OH)2 ews (5)

Las reacciones 1, 2, 3, y 4 se llevan a cabo al
momento de realizar la titulacién, pero es la nlimero 5 la que nos
indica la cantidad de CO2 absorbido por el hidré6xido de bario, -
porque lo que vamos a titular es el exceso de hidr6xido en un --
volumen conocido de muestra.

A diversos intervalos de tiempo, se toman mues--
tras y se titula.

Por lo que respecta a la temperatura a la que se
lleva a cabo la descomposicifn, se cuenta con los termopares y -
el equipo automdtico de registro que a diversos intervalos de --
tiempo van indicando las temperaturas del proceso.

Los manémetros nos indican la presencia del CO2 =
desprendido porque se incrementa la presibén dentro del sistema -
al incrementarse el volumen total de gases. Por otra parte, los
medidores de flujo terminan por aseverarnos lo anteriormente di-

cho con respecto al desprendimiento de gases.
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EXPERIMENTOS REALIZADOS.

Fluidizacibn.-

La determinacién de las condiciones de operacibn
de nuestro sistema fué determinado primeramente en base a las -
caracteristicas de los fenémenos de fluidizacibén. Con atencidn
especial a la parte de "Desviaciones del comportamiento ideal
de sistemas fluidizados", se trat6 de seleccionar un tamafio de
particula, el cual no induzca desviaciones considerables en el
comportamiento de nuestro sistema, ya que la causa principal -
de esos problemas se origina en el plato distribuidor de cuya
porosidad dependen muchas caracteristicas del lecho fluidizado
siendo de suma importancia una buena eleccidn de la granulome-
tria.

Se encontr6 que el tamano 6ptimo de particula -
para nuestro sistema en especifico, corresponde a la malla -60
+ 100. Por otra parte, se facilita bastante la elaboracién de
la curva de fluidizacién con bastante exactitud, lo cual nos -
permite determinar en forma préictica la velocidad minima de --
fluidizacidn.

También es necesario conocer el peso de la cama
de sé6lidos, ya que de ello dependerdn las presiones interna y
la presién total del sistema. Por otra parte, es la dnica for
ma de realizar un balance de materiales, ello es indicio de la
efectividad del equipo y del proceso mismo.

Una vez controlado el comportamiento del equipo
desde el punto de vista de fluidizacidn, se estard en posicién

de comenzar los experimentos de cinética.

Cinética.-
A lo largo de los experimentos realizados, se -

tratdé de seguir a la reaccidn de descomposicién térmica y los

cambios que le ocurren en funcibn del tiemp0-

Para tener una idea del momento en el que em--

pieza la reaccidn, se tomé como base de comparacién un andli-
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sis termogravimétrico realizado a la muestra. Ahf se indica -
que la temperatura a la cual comienza la primera transformacibn
es a los 50°C y termina a los 216°C de donde se deduce que el -
material estd completamente deshidratado.

El segundo cambio importante, corresponde al ini
cio de la descomposicidn térmica y que sucede a los 281.66°C y
termina a los 375°C teniendo un médximo a los 341.65°C.

La toma de muestras gaseosas comienza unos 55°C
por debajo de la temperaturé de inicio de descomposicibn térmi
ca y se prosigue muestreando a diversos intervalos de tiempo -
hasta que el andlisis indique que ya no hay mis desprendimien-
to de COZ'

Mientras tanto, el cambio de temperaturas en --
todo el lecho fluidizado, estd siendo registrado automdticamen
te por el selector graficador (Multichannel Selector Transokomp
288-Phillips). Los manémetros indicardn el incremento de la --
presidn del sistema.

Como condicidén inicial de trabajo del reactor, -
se tiene un lecho fluidizado (ajustado a su velocidad minima de
fluidizacidén) y con el horno a una temperatura inicial de 25°C
que se ir& incrementando hasta los 400°C como mdximo.

Es necesario mantener bien fluidizado al lecho
para que la presidn parcial del CO2 no se incremente demasia-

do en la vecindad de los s6lidos de la cama.
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RESULTADOS .

Fluidizacién.-

Los resultados de los experimentos sobre fluidiza-
cién se encuentran expresados en la gré&fica de curvas de fluidi-
zacidn correspondientes a 10,30 y 50 gramos respectivamente de
peso de la cama de s6lidos (malla -60 + 100). De dicha gré&fica
se puede encontrar précticamente la velocidad minima de fluidi--
zacibn.

La velocidad minima de fluidizacidn correspondien
te a 50 gramos es de 8.33 cm/seg y una caida de presidn de 139
mm Hg. La razdn por la cual se reporta inicamente esta veloci-
dad minima de fluidizacidén, es porgue en los experimentos de ci
nética se empled este peso de la cama de sblidcs.

Se puede observar claramente que ninguna de las
tres curvas muestra la joroba caracteristica a un comportamien-
to ideal, ello obedece a que dentro del lecho fluidizado hay --
regiones no fluidizadas y existe, aunque en minima cantidad, --
canalizaci6n. Todo esto es causado por los termopares que ba--
jan desde la corona del reactor hasta el plato distribuidor. A
pesar de estas desviaciones, las curvas conservan su utilidad -
préactica, de ello ya se discutid con anterioridad en el capitu-
lo correspondiente a Desviaciones del comportamiento ideal de -

sistemas fluidizados.

Cinética.-

Para encontrar un comportamiento promedio del --
sistema reaccionante, se llevaron a cabo varias corridas de ma-
terial. Aqui Gnicamente reportaremos una de ellas completa, ya
que consideramos que es de las més representativas y que nos da
una idea clara de la situacién. Las otras corridas proporcio--

nan resultados similares y de las cuales obtendriamos la misma

informacién.
Ademds el material se observé al microscopio pa-
ra ir observando paulatinamente las transformaciones sufridas -

a lo largc del proceso, encontrando detalles muy importantes.
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El carbonato de niquel observado y cuyo andlisis
y férmula se indicaron al principio del capitulo denominado "Ex
perimental”, mostraba al microscopio pequerios cristales de di--
versas formas con aristas planas. Al cruzar los polarizadores
del microsccpio se observa que esos cristales tienen en su in--
terior muchas rayas pequenas que son indicio de un cambio de o-
rientacidén o de una distorsidn del cristal mismo.

Al ir aumentando la temperatura y fluidizando, -
se tomaron muestras para observarlas, encontrando que esas pe--
quenas rayas se iban haciendo difusas y oscureciéndose, lo cual
iba en aumento hasta que el cristalito pasa a un color negro. -
Lo filtimo en cambiar de color son las orillas en la mayoria de
los pequenos cristales observados.

A continuacidn se describen los datos de la co--
rrida nGmero 5.

Corrida No. 5

Peso de muestra: 50 grs.
malla -60 + 100

Temp. ambiente 18.5°C

Canal Temp. °C Grs. CO2 muestra
1 150 0.00

2 155

3 158

4 160

5 155

1 226 0.0156
2 240 0.0625
3 241 0.0894
4 241 0.0957
5 238 0.1053



Canal Temp. °C grs. CO2 nuestra

1 226 0.134
2 244 0.165
3 245 0.189
4 246 0.202
5 241 0.236
1 225 0.252
2 245 0.261
3 246 0.273
4 247 0.278
5 245 0.278
1 226 0.278
2 247 0.279
3 249 0.279
4 252 0.275
5 247 ' 0.260
1 227 0.252
2 248 0.204
3 250 0.191
4 250 0.176
5 247 0.145
1 227 . 0.085
2 248 0.048
3 249 0.008
4 251

5 247

1 227

2 248

3 249

4 253

5 248
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Medidores de flujo

Entrada Salida
— 3 3
inicial 42.41 dm 47.36 dm
final 52.40 61.43
incremento 9.98 13.07
diferencia 3.09 dm3
Pméx. 4 mm Hg.
Hora de inicio 11.00 a.m.
Hora de final
de la corrida. 12.10 p.m.

Nota:
La columna de grs. de CO2 muestra,s6lamente se relaciona con la
columna de temperaturxas para indicar la temperatura a la que se
comenzd a muestrear y la temperatura a-la que se terminé la se-
rie de muestras. Ademds en esa forma, nos damos una idea de lo
gue sucede en el interior del reactor.

El valor denominado diferencia corresponde al 002

desprendido y algo de vapor de agua.
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Fig:. 13

FOTOGRAFIA DEL EQUIPO COMPLETO
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Fig. 16

REACTOR

CORONA DEL REACTOR
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CONCLUSIONES:

Realizar experimentos sobre cinética quimica e-
guivale en cierta proporcidn a seleccionar un modelo matemdti-
co que nos describa el comportamiento de un sistema reaccionan-
te.

Consecuentemente elegir un modelo implica la a--
ceptacién de una ecuacidén y viceversa. Si el modelo correspon-
de aproximadamente al comportamiento del sistema, su expresién
matemdtica ser& predecida y descrita en base a expresiones ci--
néticas ya establecidas. Si el modelo difiere de la realidad,
entonces las expresiones cinéticas serdn infitiles.

Debemos recordar gue un riguroso andlisis matemd
tico basado en un modelo el cual no se asemeja a la realidad es
despreciable para el ingeniero quién debe predecir el proceso y
calcular las condiciones de operacidn reales del mismo. Como -
se puede ver, el modelo debe ser una combinacién de expresiones
cinéticas y otros pardmetros que adaptan nuestras ecuaciones al
comportamiento observado en procesos de laboratorio.

En la primera parte de la tesis, se pretendid --
mostrar modelos y sus respectivas ecuaciones de los mecanismos
que podrian describir el comportamiento de nuestro sistema; sin
embargo, debemos hacer la consideracifn de que nuestro material
viene acompanado de muchas impurezas y que por lo tanto su com-
portamiento no estard descrito exactamente por el modelo que ha
yamos elegido.

Los resultados obtenidos en la experimentacién -
son s6lamente una guia para adquirir un criterio del comporta--
miento del material en estudio y no una plena afirmacidén del me
canismo de reaccidn basado en alguno de los modelos cinéticos -
aqui expuestos.

La reaccidn de descomposicidn se realiza en va--
rias etapas; algunas en mayor grado que otras, pero al final --

encontramos que son sélamente dos mecanismos que pueden contros

lar la reaccifn y que engloban las diversas etapas en que se --



realiza la descomposicién térmica. Dichos mecanismos son:

a) Reaccidn quimica de interfase.

b) Transporte de calor y difusidén a

través de la capa laminar que ro-
dea la particula.

La secuencia de etapas en que los reactivos se
convierten en productos constituye el mecanismo de la reaccién.
Algunas etapas son mds lentas que otras y la velocidad que se
determina experimentalmente es la de la etapa m&s lenta del --
mecanismo (llamada etapa determinante de la velocidad).

La ley de velocidad de una reaccién puede ser -
simplemente de primer orden respecto a una sola substancia reac
cionante. Esto no significa necesariamente gque la reaccibn se
efectlie en una sola etapa, pero sf significa que la etapa que -
determina la velocidad se relaciona s6lo con dicha substancia -
reaccionante.

Si la reaccidén de descomposicién térmica es con-
trolada por mecanismos de transporte, su reactividad en camas -
empacadas podria ser diferente a su reactividad en camas fluidi
zadas. Por otra parte, si la reaccién es quimicamente controla
da, no se encontrard diferencia alguna en la reactividad.

Tomande en consideracién la primera parte del --
parrafo anterior ademds del andlisis termogravimétrico y los --
experimentos de fluidizacibn, consideramos gque el mecanismo gue
controla a la descomposicién térmica del carbonato de niquel es
del tipo de transferencia de masa y calor, es decir, la reacti-
vidad mostrada en cama empacada es diferente a la reactividad -
mostrada en cama fluidizada. Ello queda indicado por la dife--
rencia de tiempo de reaccidn entre ambos sistemas y la tempera-
tura a la que se lleva a cabo la transformacién.

Sin embargo, la contribucién hecha por los fend-
menos quimicos no debe desecharse y si en cambio emplearse para
apoyar nuestras afirmaciones acerca del mecanismo controlante -
de la reaccién.
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La velocidad de una reaccidn queda determinada
por la suma de las resistencias relativas que ofrecen cada unc
de los mecanismos controlantes. La reaccibén guimica de inter-
fase se ve favorecida por las condiciones del sistema, ya gue
a cualquier temperatura la velocidad a la cual la descomposi--
cién quimica se lleva a cabo es constante; entonces la reaccibn
tendrd lugar a una velocidad inversamente proporcional a la pre
sién parcial del producto gaseoso (C02) en el frente de la reac
cidn. )

La fluidizacidén ocasiona gue la presidn parcial
del Co2 en la vecindad de la particula sea baja y la velocidad
de reaccibn sea elevada. Por lo tanto, la reaccidn quimica de
interfase, se lleva a cabo rédpidamente no oponiendo mucha re-—-
sistencia al cambio del sistema;consecuentemente este mecanismo
no controla la reaccibn.

La transferencia de calor es importante en el --
control de la velocidad de la reaccibdn. La temperatura del ---
frente de reaccidn no serd la misma gque el de la fase gaseosa -
que rodea la particula. Esto ocasiona que el proceso de trans-

ferencia de calor sea inestable.



FORMA GENERAL DE LEYES DE VELOCIDAD

EXPRESION DE LA VELOCIDAD ’ FORMA INTEGRADA
Primer orden - ALR) oy (a) kt = log, @),
dt
(ay,
Segundo _ _da(@) _ 2 -
b i = k (a) ke = @Bo = (A),
- (R) o (A) o
A
= = k (&) (B)
at kt = 1 IOge (A)t(B)o
(Ble = (RE (A) 4 (B)
Tercer orden - 9 g (A)Z(B)
dt kt = 1 (2(B) o= (A),) ((B) .- (A)t}'f
2
(2 (B) o~ (A).) (A)O(A)t
+ log, W@

(A) o (B},




Fundamentos de Fisicoquimica.
Maron y Prutton
Limusa Wiley, 1970.

Chemistry of Solids.
A.K. Galwey
Science Paperbacks - First Edition 1967

An Introduction to Chemical Metallurgy.
R.H. Parker, Pergamcn Press

First Edition 1967. G.B.

Chemical Kinetics.

B. Stevens
Science Paperbacks - Second Edition 1970.

The Principles of Chemical Equilibrium.
Kenneth Denbigh,

105.

G.B.

Third Edition - Cambridge University Press 1971.

G.B.

Fluidization.
J. F. Davison and D. Harrison
Academic Press London, 1971.

Introduction to Metallurgical Thermodynamics.

pavid R. Gaskell.
Mc Graw - Hill - 1973.



10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

1%

106.

Kuni, D. y Levenspiel, O:
"Fluidization Engineering" -
John Wiley and Sons, Inc. 1969.

Carman: "Flow of Gases Through Porous Media"
Caps. 1 a 7 - Academic Press, Inc.
New York, 1956.

Leva, Weintraub, Grummer, Pllchick and Storch:
"Fluid Through Packed and Fluidized Systems"
U. S. Bureau of Mines Bull.

Ergun: Chem. Eng. Progr. 48, 89 (1952).

Lewis, Gilliland and Bauer.
Ind. Eng. Che.- 41,1104 (1949).

Leva - Che. Eng. Oct. 1957, Pag. 289.
November 1957, Pag. 266 - Dic. 1957, Pag. 267.

Sherwood y Pigford - Absorption and Extraction
2a. Ed. Mc Graww - Hill Book Ccmpany, Inc.
New York, 1954.

Treybal - "Mass Transfer Operations”.
Mc Graw - Hill Book Company, Inc.
New York, 1955.

Chu, Kalil y Weteroth - Chem. Eng. Progr.
49,141 (1953).

Kettering, K. N., Manderfield, E.L., Smith, J.M.

Heat and Mass Transfer in Fluidized SYSLEMS

Chem. Eng. Progr. 46,3,139 (1950).



18.

19.

107 .

Role of heat and Mass Transfer in Gas-Solid.
Reactions Involving Two solid phases within
Sintered Pellets.

A.W.D. Hills paper 536,244: 669.04
Imperial College, London.

Rate - Limiting Reactions in High-Temperature
Oxidation Processes.

B.B. Argent and Neil Birks.

Department of Metallurgy,

University of Sheffield.



INDICE

P&g.
CAPITULO I
INTRODUCCION «vvvvewennn. L P —— Py 3
GENERALIDADES ...... ST R T Tl i evele e . 5
CARACTERISTICAS DEL OXIDO DE NIQUEL «'vvuvewenecennnnnnnn.. 7
CAPITULO II
TERMODINAMICA DE LA REACCION «veeeeeeenann. (e e S R e 9
FACTORES ESTRUCTURALES +vvvveeececcanann S s e T o s e 16
CAPITULC III
CINETICA:
MECANISMO DE LA REACCION cvceeecconcacacacancaananns R B 18
REACCIONES DE DESCOMPOSICION TERMICA ......c.... s sliie s waisies 20
CARACTERISTICAS CINETICAS DE LAS REACCIONES DE
DESCOMPOSICION DE FASE SOLIDA ..... o e 23
TRANSFERENCIA DE MASA Y CALOR tcvcvececcccnsocananannscancs 30
DISCUSION Y RESUMEN DE LOS MECANISMOS QUE CONTROLAN LA
REACCION . i oo s oiae e o650 o 686 o ok /are es: 6166 & 3iaisye » osliaio s & o/ e o ss 45
58

SISTEMA DE LECHO FLUIDIZADO seescesecccnscsannccnscccnncsss



P&ag.

DESVIACIONES DEL COMPORTAMIENTO IDEAL DE SISTEMAS
FLUIDIZADOS «.ececccans R L T S T T e ceccsacas .e 64
TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA PARA UNA SOLA PARTICULA .... 70

TRANSFERENCIA DE CALOR EN CAMAS FLUIDIZADAS ..ccececenascsns 74

CAPITULO IV

EXPERIMENTAL ..ccccecccccccaces wis e imie @ e e s s e oa s aieinie s e e 85
EXPERIMENTOS REALIZADOS ..ccececceccccse sesassssssssasesses 90
CAPITULO V

RESULTADOS +.ccececccscansscna Sem e weewsee s sssesessese P 93
CONCLUSIONES ..ccceecscceansscoscccsccsnas e e s e e e 101

BIBLIOGRAFIA ...... Siee v s e m e e nie S a W T T o s T



	Portada
	Introducción
	Termodinámica de la Reacción
	Cinética
	Experimental
	Resultados
	Conclusiones
	Bibliografía
	Índice

