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								    				    FACTORES DE DISEÑO EN REACTORES QUÍMICOS Hay muchas maneras de someter un fuido a un proceso: en un reactor discontinuo o en un reactor de fujo, en un conjunto de reactores con posibilidad de que entre etapas se introduzca alimentación o haya inte interc rcam ambi bio o de ca calo lor, r, en un reac reacto torr co con n reci recirrcula culaci ción ón del del prod produc ucto to empleando distintas condiciones y relaciones de alimentación, etc. ¿Qué esquema utilizaremos? Han de tenerse en cuenta numerosos actores para responder a esta pre!unta: por ejemplo, el tipo de reacción, la escala de producción, el costo de los "paratos y el de su uncionami uncionamiento, ento, la se!uridad, se!uridad, la estabilid estabilidad ad y fe#ibili fe#ibilidad dad de operación, operación, la duración pre$ista de los aparatos, el tiempo supuesto de la abricación del producto, y la con$ertibilidad del equipo para dierentes condiciones de operac operació ión n o para para nue$ nue$os os proc proces esos os.. %ada %ada la am ampl plia ia $ari $aried edad ad de sistemas posibles y los muchos actores a considerar, no es de esperar una órmula directa que dé la instalación óptima. &ara la selección del dise'o dise'o m(s adecuado es necesaria necesaria la e#perien e#periencia, cia, el criterio criterio técnico técnico y un conocimiento proundo de las caracter)sticas de los distintos sistemas de reactores. reactores. *a elección +nal ha de $enir $enir determinada por la econom)a !lobal del proceso.



3.1. Factores qué Inu!en en "a E"ecc#$n %e" T#&o %e Reactor *os ac acto torres menci ncionad onados os pued puede en se serr clas clasii+cad +cado o como omo de capacidad, qu)micos, térmicos, tecnoló!icos y económicos. n !eneral los actores económicos son los m(s importantes y todos los dem(s se subor subordi dinan nan a ello ellos. s. *os act actor ores es tecn tecnol oló! ó!ic icos os so son n los los que que impo impone nen n restricciones que pueden ser cambiadas sólo por a$ances tecnoló!icos importantes. ∨ ejemplo, la temperatura m(s alta que puede obtenerse depe depend nde e de los los ma mate teri rial ales es disp dispon onib ible less en una una époc época a dete determ rmin inada ada.. -ue$os materiales y aleaciones con propiedades mejores respecto a la resistencia y la corrosión, as) como mejores catalizadores, se descubren d)a a d)a a medida que sur!en nue$os adelantos en los conocimientos )sicos y qu)micos. ∨ no poder ser los actores tecnoló!icos estudiados con !eneralidad, no los trataremos en este te#to. -os concentraremos, en cambio, en el estudio de los otros actores, m(s importantes dentro



 del conte#to de este libro.



3.1.1. Co'&arac#$n Entre "os Reactores Se()n su Ca&ac#%a%*



D#st#ntos



T#&os



%e



"ntes de comparar los sistemas de reactores de fujo, consideraremos bre$emente bre$emente el reactor reactor discontinuo. ste reactor tiene la $entaja del peque'o costo de instalac alaciión y la fe#ibilidad de unc uncio iona nami mien ento to pue puede de parars pararse e de modo (cil (cil y r(pid r(pido/ o/.. 0iene iene la des$entaja del ele$ado costo de uncionamiento y mano de obra1 el tiempo in$ertido para la car!a, descar!a y limpieza es cons co nsid ider erab able leme ment nte e !rand !rande, e, y el co cont ntro roll de ca cali lida dad d del del prod produc ucto to es de+cie de+ciente nte.. n consecu consecuenc encia, ia, podemos podemos a+rmar a+rmar que, en !eneral !eneral,, el reactor discontinuo sólo es adecuado para la producción de peque'as cantidades de sustancias o para la producción de muchas sustancias dierentes en el mismo aparato. aparato. ∨ el contrario los reactores reactores continuo son recuentemente recuentemente m(s utilizados utilizados en la la industria qu)mica. "l operar en orma continua se tiene como $entaja, con respecto al reactor 0"%, la obtención obtención de una calidad constante constante de producto producto.. "dem(s, "dem(s, el proceso proceso continuo requiere mucho menos mano de obra que el discontinuo, ya que se adapta adapta m(s (cilm (cilment ente e a la automat automatiza izació ción. n. n !eneral !eneral los procesos continuos son m(s aptos para !randes producciones, que los discontinuo discontinuos. s. &e &ero ro como ya henos dicho, dicho, la elección elección entre uno u otro debe hacerse con un criterio objeti$o y no !ui(ndose por subjeti$idades. l tiempo de res resiste istencia ncia t m, en un reactor 0"2, permite comparar a éste con un reactor 0"% de la misma producción y tiempo de operación ecuación de producción es como t 3, en donde, t m es equi$alente a t 3. *a ecuación si!ue:



 P  R



=



α r C  Ao X  AV 



t 



 moles   tiempo   



donde: t  4  4 t m para un 50"2 y t  4  4 t 3 para un 50"%. %e la misma manera, t  p 4 z6$ es la $ariable an(lo!a en un reactor  078. "s), los elementos de $olumen en un reactor 078 si!uen la misma historia en unción del tiempo desde que in!resaron a él, que si hubieran



 permanecido en en un reactor 0"%. 0"%. #iste por ello ello una equi$alencia entre entre el tiempo tiempo de un reactor 0"% 0"% y la lon!itud de un reactor reactor 078. ∨ esta razón, la capacidad de producción de un reactor 0"% es la misma que la de un reactor 078 si consideramos una sola car!a o si los tiempos de car!a, car!a, descar!a descar!a y muerto son despreciabl despreciables. es. ∨ lo tanto el tiempo de resistencia para el reactor 0"%, t D, es el mismo que el del reactor 078, t  p.



t  D



dX  A



 X  A



= t  p = C  A0 ∫ o



(1+ ∈ A  X  A )(− R A )



3.1.1. 3.1.1.1 1 Compar Comparaci ación ón Entre Entre el React Reactor or de Mezcla Mezcla Complet Completa a y el de Flujo Flujo en Pistón, Segn su !ama"o#



*a relación de tama'os entre reactores reactores de mezcla completa y los de fujo en pistón, para un +n determinado, depende de la e#tensión de la reacción, de la estequimiometr)a, y de la orma de la ecuación cinética. n el caso !eneral, la comparación de las ecs 9;/ y 9


( − R A ) = −



1 dN  A V  dt 



= kC  An



en la que n $aria desde cero hasta tres. &ara &ara fujo en mezcla completa:



τ m



n  C  A0V    C  A0 X  A 1  X  A (1+ ∈ A  X  A )   =    = − R A = kC n−1 (1 −  X  ) n  F   A 0    m  A0  A



mientras que para reactores de fujo en pistón:



9;/



 τ  p



 XA  C  A0V    dX  A 1   =  = = C   A 0 ∫0 − R A kC  An0−1      F  A0   p



XA



(1+ ∈ A  X  A) n dX  A



∫ 



(1 −  X  A ) n



0



9


%i$idiendo miembro a miembro ambas e#presiones, tenemos:



  1+ ∈ A  X  A  n   C  An 0V       X  A          n −1  X  − 1     A    m (τ C  A0 ) m    F  A0  m = = (τ C  An−01 ) n   C  An0V       X  (1+ ∈ A  X  A ) n  dX   A    F  A0   ∫ 0 (1 −  X  ) n   p     p   A  A



99/



>i la densidad permanece constante, o sea si ∈  4 3, inte!rado resulta:



  X  A   (1 −  X  ) n  (τ C  An −01 ) m  A m =  n −1 1− n (τ C  A0 )  p  (1 −  X  A ) − 1   n −1  n



n ≠1



o bien 9/



t m t  p



   X  A        − 1  X   A  m   = − 1n(1 −  X  A )  p



,



n



=1



n la @i!. 9; se representan en orma !r(+ca las ecs 99/ y 9/ lo que proporciona una comparación r(pida entre el comportamiento de los reactores de fujo en pistón y mezcla completa. &ara i!uales composiciones y caudales de alimentación  C A3 y F  A3/ en ambos tipos de reactores, la ordenada de esta representación da directamente la



 relación entre el $olumen del reactor de mezcla completa y el de fujo en pistón, para cualquier con$ersión dada. %e la @i!. 9; se deduce lo si!uiente:



;. &ara cualquier +n determinado y para todos los órdenes positi$os de reacción, el reactor de mezcla completa es siempre mayor que el reactor de fujo en pistón. *a relación de $olAmenes aumenta con el orden y para reacciones de orden cero el tama'o del reactor es independiente del tipo de fujo. 


para reacciones de primer orden



kC  A0τ 



para reacciones de se!undo orden kC  An −01τ 



 para reacciones de orden n



2on estas l)neas podemos comparar dierentes tipos de reactores, tama'os de reactores, y !rados de con$ersión.



 n el ejemplo 9; se indica el modo de utilizar estas !r(+cas.



@i!. 9;. 2omparación del dise'o de un reactor de mezcla completa y un reactor de fujo en pistón para la reacción de orden n. 3.1.1.$. Comparación %r&'ica %eneral#



&ara las reacciones con $elocidad arbitraria pero conocida, las e+cacias de uncionamiento de los reactores de mezcla completa y de fujo en pistón se comparan en la @i!. 9


 constantemente a medida que se acercan al equilibrio este tipo incluye todas las reacciones de orden n, con n B 3/.



@i!. 9


3.1.+.



,os Factores Qu-'#cos*



>abemos que, en !eneral, una reacción qu)mica no puede lle$arse a cabo con el ;33C de rendimiento. sto se debe, a $eces, a la re$ersibilidad de la reacción que impide que todo el reacti$o se consuma para ormar el producto deseado. &odemos aumentar el rendimiento en estos casos poniendo un sistema de reciclo pero, a costa de una mayor in$ersión. Dtras $eces, lo que impide la obtención del ;33C de rendimiento se debe a deectos de operación, como el derramamiento de materiales, pérdidas en tuber)as o contaminación del proceso pro$eniente del e#terior. sto se soluciona de manera e$idente y el no hacerlo puede considerarse muchas $eces una ne!li!encia imperdonable.



 >in embar!o, y en particular en el caso de reacciones or!(nicas, el rendimiento m(#imo est( limitado por la aparición de reacciones simult(neas a la que nos interesa, que orman productos sin $alor o contaminantes. n estos casos la obtención del mayor rendimiento posible requiere un estudio m(s acabado sobre el comportamiento de los sistemas de reacciones qu)micas simult(neas en los distintos tipos de reactor.



%istin!uiremos tres tipos de especies qu)micas inter$inientes en un proceso dado: a/ 5eacti$o cla$e, que denotaremos por ", 8. stos compuestos cuyo costo determina la rentabilidad del proceso y que queremos se con$iertan, lo m(s posible, en el producto deseado. b/ &roductos deseados, que denotaremos en !eneral por &, Q. stos son compuestos $aliosos que con$iene obtener con el mayor !rado de. pureza. c/ &roductos indeseables o contaminantes. *os denotaremos en !eneral por E, F, G -os interesa obtener lo menos posible de estos compuestos que normalmente carecen de $alor. &ara ello buscaremos las condiciones que desalienten la ocurrencia de reacciones que conducen a la aparición de contaminantes. %istin!uiremos cuatro tipos de reacciones qu)micas complejas:



a 5eacciones en paralelo o con descomposición !eneral es



lateral. >u orma



" → & producto deseado/ X 



"qu) el reacti$o tiene dos posibilidades o caminos para reaccionar, dando por uno el producto deseado y por otro un contaminante. ∨ ejemplo, en la cloración del tolueno se obtiene por un camino el orto y por otro el para deri$ado:



 / 5eacciones en serie o con de!radación de producto. >on de la orma. "→



&



→



E



Un ejemplo es la cloración del benceno que puede dar derivados mono y di sustituidos:



En este caso particular, la degradación del producto se realiza, a su vez por un mecanismo en paralelo



c 5eacciones combinadas o serie paralelo. >on distintas combinaciones de los dos anteriores. ∨ ejemplo:  "



→



&



→



E



F !tro ejemplo m"s complicado (Embig#)



"



→



8



→



E



&



→



G



F



 en donde la obtención del producto deseado depende de la obtención de un reacti$o intermedio que, a su $ez, sure de!radación a productos indeseables. *as reacciones del tipo: "  8 → & &  8 → E



pueden ser consideradas en paralelo con respecto al reacti$o 8:



& " 8



& E



o en serie con respecto al producto &: 8



"



&



E



Este comportamiento ya lo #emos observado en el ejemplo de la cloración del  benceno



% 5eacciones de polimerización. n este tipo de reacciones se produce un crecimiento del peso molecular del producto por a!re!ación de unidades monoméricas o de pol)meros entre si. *os esquemas de polimerización pueden ser muy complejos, con inter$ención de cadenas cruzadas y copolimerización. -osotros $eremos aqu) un esquema simple pero realista a los eectos de no salirnos de los objeti$os del te#to. *a iniciación de la polimerización se produce por la con$ersión de una unidad de monómero M; a la orma acti$a P;:



 M; → P; iniciación/



ste monómero acti$o reacciona con los monómeros no acti$os: M; + P;



→  P



en donde P


→  Pi+1 .



poliadición/



Pi + P j → Pi+j  policondensación/



propa!ación/



>iendo Pi el pol)mero de i unidades monoméricas. ste crecimiento se detiene cu(ndo un. &ol)mero Pn se desacti$a: Pn → Mn terminación/



siendo Mn la orma inacti$a del pol)mero de n unidades.



3.1.+.1. Ren%#'#ento ! se"ect#0#%a% %aremos una de+nición que nos permita cuanti+car lo que llamamos selecti$idad y rendimiento. >e pueden dar $arias de+niciones como medida de lo que quiere e#presarse conceptualmente con esos términos y la biblio!ra)a no es homo!énea en este aspecto. -o obstante todas las de+niciones son equi$alentes y con$ertibles entre s). *lamaremos selecti$idad de  A j a los moles de  A j obtenidos por cada mol del reacti$o cla$e "; con$ertido. Iatem(ticamente:



0  N  j − N  jo $electivid ad ∑ i α ij  X i  de  A  = α  j =  N  − N  = −  j 10 1 ∑ i α i1 X i0  



9J/



 *lamaremos rendimiento de A j a los moles de  A j obtenidos por mol del reacti$o cla$e A; alimentado. s decir,  N  j −  N  jo %endimient o = η  =  de  A   j N  jo  j  



9K/ >) tenemos en cuenta que la con$ersión raccionaria de A; es:



 X 1



=



 N  jo



−  N 1



 N  jo



9L/ el rendimiento y la selecti$idad est(n relacionados por: η  j



= α  j X 1



9M/ 2asi siempre es con$eniente obtener un alto rendimiento en el producto deseado. *a c. 9M/ nos muestra que el rendimiento es !rande si la selecti$idad o la con$ersión son !randes. ∨ el contrario, el rendimiento es chico si la selecti$idad es chica o los ni$eles de con$ersión son bajos. >i la selecti$idad es baja, el rendimiento !lobal puede aumentarse por medio del reciclo. >i no se puede reciclar por al!An moti$o, con$endr( trabajar a altas con$ersiones por paso. -o obstante, $arios actores se contraponen y debemos hacer un estudio cuantitati$o teniendo en cuenta el tipo de reactor y el tipo de reacción. *a selecti$idad y el rendimiento dependen de la distribución de producto, siendo ésta la cantidad de cada especie en jue!o que se obtiene, en cada tipo de reacción y para cada tipo de reactor. studiaremos detalladamente este problema en las subsecciones si!uientes.



3.1.+.+. Reacc#ones en &ara"e"o



  0omaremos el si!uiente sistema de reacciones como representati$o de las reacciones en paralelo o con descomposición lateral: "  8 → & 9N/ "  8 → E



%e acuerdo con las de+niciones de selecti$idad y rendimiento, ecuaciones 9J/ y 9M/.



σ  P 



=



 X 10  X 10



η  P 



+  X &0



=



 X 10  N 10



y



9;3/



=amos a suponer, a los eectos de simpli+car nuestro an(lisis, que la densidad se mantiene constante, lo mismo que la temperatura, y que C  p 0



=0



. &odemos utilizar entonces el a$ance de reacción  X   mol6lt/ y concentraciones molares. *as c.9;3/ se pueden escribir: σ  P 



=



 X 1  X 1



+  X &



η  P 



=



y



 X 1 C 10



9;;/



'ara un reactor * (o su equivalente U+) si las dos reacciones son de primer  orden:



 X 1



= C 10



k 1 k 1 + k &



(1 - e.p [ - ( 1 + k & )t p ])



9;


  X 1 +  X &



= C 10 (1 -



e.p - ( 1 + k & )t p )



 



9;9/



luego: TUB



σ  p



κ 



= k &



=



k 1 k 1 + k &



=



1 1 + κ 



9;/



TUB



k 1



σ  p



κ 



=0



en donde . =emos que  es m(#ima cuando , que es el caso e#tremo en que la reacción lateral no ocurrir)a. l rendimiento estar( dado por: TUB



σ  p



=



1 1 + κ 



(1 − e.p [ − (1 + κ ) k  t  ] ) 1  p



9;J/



η  p



por lo que aumenta con el tiempo hasta el $alor m(#imo de t  p



→∞ . &ara un reactor 0"2, los balances de materia dan:



 X 1



= t m k 1 [C  A0 − ( X 1 + X & ) ]



 X &



= t m k & [ C  A0 − ( X 1 + X & ) ]



de donde:



 X 1



=



 X 1 +  X &



k 1 t m C  A0 1 + (k 1



=



+ k & )t m



( k 1 + k & )t m C  A 0 1 + ( k 1



+ k & )t m



 cuando



  por lo tanto, la selectividad es la misma que en el caso del reactor U+ o * El rendimiento est" dado por:



TAC 



η  p



=



 X 1 C  A0



=



k 1 t m 1 + (1 + κ )k 1t m  



t m



=emos también que con



→∞



TAC 



η  p



(/-10)



→ σ  P 



.



*a relación entre la cs 9;K/ y la 9;J/ es: TAC 



η 



TUB



η 



=



(1 + κ ) k 1t  1 + (1 + κ ) k 1t 



(1 − e.p [ − (1 + κ ) k 1 t ] ) −1



≤1



en donde t es t  p o t m  indierentemente. sta relación se muestra !ra+cada en la +!ura99. l reactor 0"2 es aqu) menos e+ciente por razones de capacidad, y no por razones de selecti$idad, ya que es la misma en el 0"2 que en el 078.



@i!. 99 2omparación entre los rendimientos del reactor 0"2 y 078 para reacciones en paralelo.



2onsideramos ahora para el mismo sistema de reacciones:



 ;/ "  8 → & 


9;L/



%os casos distintos: 2aso a/ ;M/



2aso b/



 R1



= k 1C A&



 R &



= k & C  A



9



 R1  = k 1C  A



 R &



 



9;N/



= k & C A&



κ 



= k &



k 1



*as constantes cinéticas, o su relación , est(n determinadas por la temperatura, que hemos supuesto constante. n el caso a/ la reacción que se desea a$orecer tiene un orden de reacción mayor que la reacción que no se desea. *ue!o, es ló!ico que con$en!a mantener alta la concentración de " para a$orecer la primera reacción. >abemos que en un reactor 0"2, el reacti$o se diluye instant(neamente a la concentración de salida. n cambio en un reactor 078 la concentración de " $ar)a desde el $alor m(#imo C A3 hasta el $alor de salida en orma !radual. sto mismo $ale para el 0"% en unción de tiempo. 2oncluimos en que el reactor 078 o 0"%/ a$orecer( la reacción deseada, pues mantendr( una concentración promedio m(s alta que el reactor 0"2.



5eacti$o 8 a!re!ado lentamente lentamente



reacti$o " a!re!ado



 @i!. 9. squemas operati$os discontinuos que permiten mantener concentraciones altas o bajas del reacti$o " para reacciones en paralelo.



*a dispersión a#ial en los reactores 078 actuar( reduciendo el rendimiento de & con respecto al de un 078 con fujo pistón, y este rendimiento estar( entre el del reactor 078 y el 0"2. ∨ las mismas razones, en el caso b/ se preerir( un reactor 0"2 a los eectos de moderar la $elocidad de ormación del producto indeseable. Dperando en sistema discontinuo se puede mantener una concentración alta de un reacti$o si se lo a!re!a todo al principio y sobre él se a'aden los dem(s reacti$os, como se muestra en la +!ura 9. >i la reacción deseada es la de mayor orden. y razones de otra )ndole aconsejan no obstante usar un reactor 0"2, una serie de reactores  0"2 apro#iman en mayor o menor !rado el comportamiento de un reactor 078. >i en la serie, los $olAmenes de los tanques $a en aumento, al principio habr( mayor concentración de " que a$orecer( la reacción de mayor orden. n el Altimo tanque la concentración de " ser( baja a causa de la con$ersión y con$endr( aumentar el $olumen para incrementar as) la capacidad del sistema. *o in$erso $ale cuando la reacción deseada es de orden menor $er +!ura 9J/ n los sistemas continuos, la inyección de reacti$os en orma adecuada, se utiliza para lo!rar el mismo propósito. n la +!ura 9K se muestran dos esquemas operati$os que se utilizan para mantener concentraciones altas o bajas de reacti$o para a$orecer la reacción que se desea. n reacciones en ase !aseosa, cuando interesa mantener una alta concentración de reacti$o, se deber(n trabajar a altas presiones y e$itar la presencia de inertes en la mezcla. ∨ el contrario, si la reacción indeseable es de orden mayor que la deseada, con$endr( trabajar a bajas presiones y con el a!re!ado de inertes.



 @i!. 9J. &ro!resión óptima de tama'os de tanques en una serie de reactores 0"2 operando reacciones en paralelo. a/ "lta concentración de ". @a$orece la reacción de mayor orden. b/ 8aja concentración de ". %esalienta la ocurrencia de la reacción con mayor orden.



@i!. 9K. squemas operati$os utilizados para ma#imizar el rendimiento de reacciones en paralelo en sistemas continuos. a/ "lta concentración de ". @a$orece la reacción de orden mayor. b/ 8aja concentración de ". %esalienta la ocurrencia de la reacción con mayor orden. >i las ener!)as de acti$ación de las dos reacciones son dierentes, se κ  



puede ajustar la temperatura para obtener un $alor de,  que sea m(s a$orable. %e ello hablaremos m(s adelante al considerar los actores térmicos.



 @i!. 9L. 5endimiento de & para el sistema de reacciones en paralelo de la ecuación 9;L, en el caso a/: la reacción deseada es la de mayor orden.



s posible calcular cuantitati$amente la selecti$idad, y el rendimiento para los casos a/ y b/ dados por las cs 9;M/ y 9;N/, aunque no es tan sencillo como para el caso de primer orden. *os rendimientos para reactores 0"2 y 078 en ambos casos se han representado en las +!uras 9L y 9M. 2uando la reacción deseada es la de mayor orden Ocaso aP el reactor  078 dar( mayor rendimiento que el 0"2 en las mismas condiciones. sto se comprueba en la +!ura 9L,en donde se ha !ra+cado el rendimiento k 1tC A0



κ 



C  A 0



= k &



k 1 C A0



en unción de con el par(metro . l rendimiento para el reactor 0"2, +!ura 9L a/, tiene un $alor m(#imo para cierto



( k  t  C  ) 1 m



A0



$alor del tiempo de residencia   tendiendo al $alor cero para tiempos de residencia muy !randes. 2oncentraciones altas en la κ 



C  A0



alimentación peque'osa$orecen el rendimiento en ambos tipos de reactor. n la +!ura 9N a/ se ha !ra+cado la relación n 0"26n 078 que, ló!icamente, es siempre menor que uno. -otamos que a !randes $alores de



k 1tC A 0



 esta relación tiende a cero. n cambio, tiende a acercarse a



 κ 



uno para peque'os $alores de



C  A0



 C A3 !rande y6o k 


@i!. 9M. 5endimiento de &. &ara el sistema de reacciones en paralelo de la ecuación 9;L/ en el caso b: la reacción deseada es la de menor orden.



@i!. 9N. 2omparación entre los rendimientos del reactor 0"2 y 078 para el caso de reacciones en paralelo de la ecuación 9;L/.



n la +!ura 9M tenemos representados los rendimientos para el caso b/ cuando la reacción deseada es la de orden menor. "qu) 



 con$iene mantener baja la concentración de reacti$o para desalentar la κ C  A 0



ocurrencia de la reacción no deseada, >i el par(metro  toma $alores peque'os si!ni+ca que k 


η TAC  η TUB



hemos !ra+cado



, en unción de k ;t  y



 Dbser$amos que a



η TAC  η TUB



bajos $alore. de k ;t , R ;, por lo que el rendimiento del reactor  078 ser( mayor. *a razón es la mayor capacidad del reactor 078 como en el caso $isto de primer orden. >in embar!o, a $alores !randes de k ;t  κ C  A0



y el reactor 0"2 >er( m(s adecuado que el 078 ya que al diluir r(pidamente el reacti$o, disminuye la $elocidad de la reacción de mayor orden.



%ebemos destacar que si se encuentra un catalizador que acelere la reacción deseada y no actAe apreciablemente sobre la indeseable, en condiciones. de operación aceptables, en !eneral se preerir( optar por este tipo de solución a menos que el costo del catalizador sea prohibiti$o.



9.;.erie l sistema de reacciones:



" → & & → E



 R1  = k 1C  A



 R&



 



9


= k & C  p



s representati$o de las reacciones en que ocurre de!radación de producto. %e acuerdo con la de+nición de selecti$idad, ecuación 9J, tenemos:



 σ  P 



=



 X 1 −  X &  X 1



= 1−



 X &  X 1



9


= σ  P 



η  P 



 X 1 C  A 0



 



9


&ara un reactor 0"%, si CP3 4 3:  X 1



= C  A0 (1 − e − k  t  1



   X &



=



C  A0 κ 



−1



9


(κ (1 − e − ) + e − − 1) k 1t 



κ k 1t 



9






t  p



en donde, el tiempo de reacción t  equi$ale al tiempo de residencia un reactor 078. 5esol$iendo  X 1



= t m R1 y  X & = t m R&



los



balances



de



materia



reactor



0"2:



, se obtiene (cilmente:  X 1



=



k 1t m C  A0 1 + k 1t m



( k 1t m ) & C  A0κ   X & = (1 + k 1t m )(1 + κ k 1t m )






del



 de



 



9


9



 Sntroduciendo estas e#presiones en las c. 9


− e − k  t  = (κ  − 1) (1 − e −k  t  e



TUB σ  P 



TAC 



σ  P 



TUB η  P 



=



TAC 



η  P 



− k 1t  p



κ  1  p



1  p



=



e



=



)  



9


 



9


1 1 + k 1t mκ 



− k 1



− e − k  κ  − 1



κ  1



9


k 1t m



(1 + k 1t m )(1 + κ k 1t m )



993/



n la +!ura 9;3 se representan los rendimientos dados por las cs. κ  



9e $e que el rendimiento pasa por un m(#imo a un determinado $alor del tiempo de reacción. ste $alor puede hallarse deri$ando las cs. 9e obtiene:



(



)



TUB η  P  ma.



(η  )



κ 



= κ 



TAC   P  máx



k 1t  p



1−κ 



=



en



=



1



(1 +



κ 



)



k 1t m



&



en



ln κ  κ 



=



−1



 



99;/



 



99


1 κ 



 *a ubicación de los m(#imos se $a corriendo hacia $alores mayores κ  



de k ;t  p o k ;t m a medida que se hace menor. *os rendimientos m(#imos son siempre mayores para el reactor 078 o 0"% que para el reactor 0"2. sto puede $erse en la relación:



 η  P TUB    TAC    = (1 +  η  p      ma.



κ 



&



κ  ) κ 



1−κ 



9



99/



que se ha !ra+cado en la +!ura 9;;. &ara



[η 



TUB  P 



κ 



=1



,



= 1,2η  P TAC  ] ma.



se obtiene el menor rendimiento de & para el reactor 0"2 en relación con el reactor 078 o 0"%. 0ambién, para, obtener el rendimiento óptimo, siempre se requiere menor tiempo de residencia en el reactor 078, ya que por las c 99; y 99


 t  p        =  t m  ma.



κ 1nκ  κ 



−1



≤1



n conclusión, obser$amos que cuando e#ista de!radación de producto debe ele!irse un reactor tubular para obtener el mayor rendimiento. si por otras razones 2on$iene usar reactores 0"2, se tratar( de usar una serie de éstos a los eectos de apro#imar el comportamiento de un reactor 078.



 2uando k < T k ;, & reacciona muy r(pidamente a medida que se $a ormando, y el rendimiento cae con el a$ance de la reacción. n este caso se debe contemplar el trabajo a con$ersiones por paso bajas con separación de producto y reciclo del reacti$o no consumido. %ebe tenerse en cuenta, no obstante, que el reciclo puede ser muy costoso y el an(lisis de la mejor alternati$a depende aqu) de un actor económico. κ  



&ara cualquier $alor de con$iene separar en orma continua el producto por destilación, e#tracción, etc.,a medida que se $a ormando, siempre que el costo de esas operaciones se Uusti+que económicamente.



@i!. 9;3. =ariación del rendimiento de & en unción de k ;t m o k ;t  p  para reacciones en serie, a/ 5eactor 0"2. 8/ 5eactor 078 o 0"%.



@i!. 9;;. 5elación entre los rendimientos óptimos para reacciones en serie de los reactores 0"2 y 078, en unción de



κ  



.



 3.1.$.(. Reacciones de Polimerización



ste tipo de reacciones es por lo !eneral sumamente complicado, por lo que no podemos hacer aqu) m(s que un an(lisis super+cial. *os pol)mero. son sustancias complejas ormadas por moléculas de dierentes pesos moleculares. *as propiedades del pol)mero depender(n de la cur$a de distribución de peso. moleculares, que se distin!uir( por su $alor medio de peso molecular, as) como por su $arianza y otros momentos de orden superior de la distribución. Iuchas $eces se da la *on!itud de cadena en $ez del peso molecular, pudiéndose de+nir a ésta como el nAmero de unidades monoméricas que orman cada molécula de pol)mero. "l!unas cur$as de distribución se muestran en las +!uras 9;< y 9;9. n éstas, V n es el porcentaje en peso de la masa total que tiene una lon!itud de cadena entre n y n  dn.



n reacciones de polimerización, el tipo de reactor infuir( sobre la calidad del pol)mero obtenido dada ésta por su cur$a de distribución de lon!itud de cadena m(s que en la selecti$idad o el rendimiento en el sentido que hemos $isto antes. l reactor tubular es raramente usado en polimerización, con e#cepción de al!unos procesos, como, por ejemplo, la producción de polietileno a alta presión. sto. reactores trabajan en el orden de las 


∨ lo tanto, las alternati$as principales que debemos considerar son los reactores tanque a!itado continuos y discontinuos. n la pr(ctica se suelen usar cascadas de reactores 0"2 para aumentar la capacidad de producción, sal$o en reacciones de polimerización muy r(pidas donde esto no es necesario.



 %embi!h J/ distin!ue dos actores que actAan en oposición con respecto a la infuencia sobre la distribución de peso molecular del pol)mero:



a/ l tiempo de residencia. 0odas la moléculas en un reactor 0"% permanecer(n el mismo tiempo, mientras que en el reactor 0"2 habr( una amplia distribución en tiempos de residencia. b/ *a historia de concentración. *a concentración de monómero disminuye con el tiempo en el reactor 0"%, pero permanece constante en los distintos reactores 0"2 de una serie. " causa del actor a/ en el reactor 0"% se deber)a obtener un pol)mero con menor dispersión de pesos moleculares que en el reactor  0"2. n cambio, en al!unos tipos de polimerizaciones, con moti$o de que en el reactor 0"2 la concentración de monómero est( a un ni$el medio menor que en el reactor 0"%, se obtiene una menor dispersión de pesos moleculares en el 0"2 que en el 0"%.



%embi!h y otros autores han estudiado las distribuciones de pesos moleculares obtenidas en reactores 0"2 y 0"% para dos tipos distintos de reacciones de polimerización: ;. 5eacciones de poliadición sin proceso de terminación. s decir, donde el pol)mero continAa acti$o y creciendo por un tiempo que es lar!o comparado con el tiempo de residencia del reactor. n este caso la dispersión de pesos moleculares es mayor en el reactor 0"2 que en el 0"%, como puede $erse en el ejemplo de la +!ura 9;


 @i!. 9;e obtienen los resultados del tipo mostrado en la +!ura 9;9 que son, como puede $erse, de sentido contrario a los anteriores. n la discusión pre$ia acerca del comportamiento de los reactores 0"% y  0"2 se supuso que en este Altimo la mezcla se eectAa a ni$el molecular. *as posibilidades de comportamiento se!re!ado en reactores homo!éneos son importantes en los reactores de polimerización a causa de la alta $iscosidad de la mezcla reaccionante. 2ómo en el caso de reacciones simples, la se!re!ación no tiene mayor importancia en el rendimiento !lobal del pol)mero, pero orece marcada infuencia en la distribución de pesos moleculares del producto, en particular cuando la $ida del pol)mero es corta. n este caso la $irtud del reactor 0"2 de orecer una composición constante desaparece, puesto que los elementos de fuido reaccionan independientemente lo cual hace que la distribución de pesos moleculares sea alterada respecto a la de la +!ura 9;9. n el caso e#tremo de se!re!ación total resulta una cur$a m(s dispersa que la obtenida en el 0"%K. &ara el caso de poliadiciones, +!ura 9;


l eecto de composición $ariable también resulta cr)tico en copolimerizaciones por ejemplo, en copolimerizaciones $in)licas/. *a propiedad importante en estos casos es la distribución de composición, es decir, el porcentaje de cada monómero en el producto. "qu) el reactor  0"2 con fuido se!re!ado orece una dispersión mayor que el 0"2 con mezclado ideal y el 0"% L. Snormación adicional sobre los eectos de se!re!ación en reactores de polimerización pueden $erse en -auman M, donde adem(s se da una amplia biblio!ra)a.



 @i!. 9;9. 2ur$as de distribución de pesos moleculares en reacciones de polimerización, en donde la $ida del pol)mero acti$o es corta comparada con el tiempo de residencia del reactor J. &ara $isualizar el !rado de complejidad que se debe manejar en la resolución de problemas de polimerización, presentaremos las ecuaciones de balance para reactores 0"2 y 0"% para el si!uiente caso:



M; → P;



Sniciación



M;  P; → P



&oliadición



M;  Pn → Pn;



>e supondr( que no e#iste proceso de terminación y que todas las reacciones de propa!ación tienen la misma constante espec)+ca de $elocidad de reacción, k P .  %enotaremos las concentraciones por las mismas letras que las moléculas, por simplicidad de notación, y k i es la constante de iniciación.



8alances para el reactor 0"%



 dM 1 dt 



∞



= −k i M 1 − k  P  M 1 ∑ P i i =1



%e monómero inacti$o: dP 1



%e monómero acti$o:



dt 



 



99/



 



99J/



 



99K/



= + k i M 1 − k  P  M 1 P 1 dP n



%e pol)mero de n unidades:



dt 



= −k  P  M 1 ( P n −  P n −1 )



stas ecuaciones se deben resol$er con las condiciones iniciales a t  4 3, M; 4 M;3, Pn 4 3, n 4 ;,......, ∞ =éase "ris N y 5ay ;3/.



8alances para el reactor 0"2 %e monómero inacti$o: ∞



∑=  P  ) i



M;3 W M; 4 t m k i M;  k P M;



i 1



99L/ %e monómero acti$o:



− P 1 = t m (k i M 1 − k  p M 1 P 1 )  



99M/



%e pol)mero de n unidades:



− P n = t m k  p M 1 ( P n − P n −1 )  



99N/



3.1.3. )os Factores !*rmicos



n la sección anterior hemos considerado el comportamiento isotérmico



 de sistemas de reacciones t)picas. %icho comportamiento depende del κ 



= k &



k 1



par(metro , que es sólo unción de la temperatura. s ló!ico suponer que si a cierta temperatura el rendimiento tiene un $alor aceptable, a otra temperatura puede tener un $alor inaceptable. D, por el contrario, el rendimiento podr)a ser mejor a esta nue$a temperatura. " los eectos de poder decidir cu(l cambio de temperatura ser( bene+cioso para el rendimiento y selecti$idad del proceso, es necesario analizar la uncionalidad de



κ 



=



κ  



 con 0:



k & k 1



=



 A&  A1



e.p [ − ( E & − E 1 ) 3  RT ]



 



93/



n la +!ura 9; hemos !ra+cado cuantitati$amente esta relación κ  ( A& A1 ) poniendo  en unción de RT/E; para $arios $alores de la relación entre las ener!)as de acti$ación, e 4  < 6;. >e!An sea este $alor, obser$amos que hay tres posibilidades:



@i!. 9;. =ariación de



κ  



con la temperatura e 4 E


 • >i E< B E; e B ;/, m(#imo de A


κ  



aumenta con la temperatura hasta el $alor



κ  



• >i E< R E; e R ;/,   disminuye con la temperatura hasta el $alor m)nimo de  A


• >i E< 4 E; e  4 ;/,   permanece constante ante $ariaciones de la temperatura en el $alor de A


>i en un caso dado el rendimiento depende de un $alor !rande de y E


∨ el contrario, si E


κ  



n conclusión, cuando el $alor de  es decisi$o en la obtención de un alto rendimiento, el ni$el térmico es muy importante y puede infuir directamente en la elección del tipo de reactor.



n reacciones muy e#otérmicas el control de la temperatura es un actor undamental que debe ser considerado. n este caso el reactor  0"2 permite un mejor control de la temperatura que el reactor 078. llo se debe a que las $ariaciones de entrada se mani+estan inmediatamente a la salida del reactor 0"2, mientras que en el reactor  078 las correcciones son tard)as, pues se mani+estan a la salida después de un tiempo i!ual al tiempo de residencia medio. ∨ otro lado,



 el reactor 078 tiene la posibilidad de presentar sensibilidad paramétrica. dand dando o temp temper erat atur uras as pico pico muy muy alta altas. s. n el rea eact ctor or 0"2 se pued puede e XsaltearY todo un ran!o de composición y temperatura, e$itando as) la aparición de temperaturas muy ele$adas.



n la +!ura 9;J se han resumido los esquemas de intercambio de calor que se utilizan normalmente. stos esquemas permiten también mejorar la apro#imación al equilibrio en las reacciones e#otérmicas. l nAm nAmero ero de rea eact ctor ore es o etap tapas en se seri rie e depe depen nder( der( de ac actor tores económicos.



@i!. 9;J. 9;J. %istin %istintos tos esquem esquemas as de operac operación ión usados usados para contr controlar olar la temperatura: a/ 5eac acttores 078 en serie con enria riamiento intermedio dio no necesariamente adiab(ticos/. b/ Snyecc Snyección ión de corr corrien iente te de ali alime menta ntació ción n r)a. r)a. c/ 5eactores eactores 0"2 en serie con enriamien enriamiento to inter intermedi medio o d/ 5eactores eactores 0"2 0"2 en en serie serie con inter intercambi cambio o de calor calor indi$idual indi$idual.. e/ 5eactores eactores 0"2 0"2 en en serie serie con inyec inyección ción de alimentaci alimentación ón r)a en cada cada uno.



3.1.(. 3.1.(. )os Facto Factore ress Económi Económicos cos



 0odos  0odos los actores in$olucrados en la elección del tipo de reactor se subord subordina inan n a los actor actores es económic económicos. os. sto sto si!ni+ si!ni+ca ca que en un caso



 dado se preerir)a trabajar con menor rendimiento o a temperaturas que no son óptimas si el an(lisis económico del proceso as) lo aconseja. "ort ortun unad adam amen ente te,, en !ene !enera rall los los obje objeti ti$o $oss técn técnic icos os cap capac acid idad ad,, rend rendim imie ient nto, o, etc. etc.// co coin inci cide den n co con n los los ec econ onóm ómic icos os.. ∨ lo tant tanto, o, al reso resol$ l$er erse se el probl problem ema a de elec elecci ción ón ópti óptima ma teni tenien endo do en cuen cuenta ta los los actores $istosen las secciones anteriores, por lo comAn se resol$er( el problema económico. sto ser( as) siempre que el actor considerado sea si!ni+cati$o.



5esumir esumirem emos os en esta esta sec secció ción n los criter criterios ios !enera !enerales les que deben deben tenerse en cuenta para decidir entre operación continua y discontinua.



*a operación continua es !eneralmente m(s adecuada para !randes prod produc ucci cion one es, mien mientr tras as que que la oper operac ació ión n disc discon onti tinu nua a lo es para para produc produccio cione ness peque' peque'as. as. *o *oss cos costos tos $ariab $ariable les, s, es decir decir aquell aquellos os que dependen de la cantidad de producción electricidad, $apor, a!ua de enriamiento, ser$icios de laboratorio, etc./, son mayores en los procesos discontinuos que en los continuos. llo se debe a los costos de arranque y parada con sus desperdicios de ener!)a y di+cultad en la recuperación del calor.



*os requerimientos requerimientos de mano de obra son m(s !randes en el >istema discontinuo que en el continuo. stos entran como costos $ariables en el costo cos to total. total. n proce procesos sos sumame sumamente nte peli!r peli!roso osos, s, donde donde el operado operadorr humano corre se serrios ries!os para su salud, se debe recurr urrir necesa necesaria riame mente nte a la automa automatiz tizaci ación. ón. n eso esoss cas casos os es pree preerib rible le el sistema continuo. %estaquemos que la automatización ha hecho posible la producción masi$a de productos qu)micos por medio de s)ntesis en donde inter$ienen substancias sumamente tó#icas. 7n ejemplo notorio es la producción de metacrilato de metilo a partir de (cido cianh)drico puro y acetona.



*a in$ersión +ja es mayor para el sistema continuo que para el discontinuo. >e debe tener en cuenta que el sistema continuo requiere mayor mayor cos costo to de in$est in$esti!a i!ació ción n y desarr desarrollo ollo,, as) como como una elabor elaborada ada



 inst instru rume ment ntac ació ión n y co cont ntro roll auto autom( m(ti tico co.. n ca camb mbio io,, la oper operac ació ión n disc discon onti tinA nAa a es obte obteni nida da (cil (cilme ment nte e por por e#trap #trapol olac ació ión n de dato datoss de laboratorio o planta piloto.



n la +!ura 9;K se muestra un dia!rama económico que permite comp co mpar arar ar las las órde órdene ness de prod produc ucci ción ón rent rentab able le para para am ambo boss tipo tiposs de procesos. n l)nea de trazos se representan los costos +jos, costo de materia prima y los costos $ariables. l costo de la materia prima es proporcional a la producción e idéntico en ambos casos. *a suma de todos los costos da el costo total. ste costo restado a los in!resos por $enta da la !anancia bruta, siempre que los in!resos sean mayores que los los co cost stos os.. >i los los in!r in!res esos os so son n me menor nores es que que los los co cost stos os se obti obtien ene e pérdida. sto ocurre a un ni$el bajo de producción. l punto de equilibrio económico es la producción Po con la que se obtiene !anancia nula y a partir de la cual el proceso comenzar( a ser rentable. >e obser$a que Po es mayor para el proceso continuo que para el discontinuo. n otras pal palabra abras, s, los los proc proces esos os conti ontinu nuos os so son n rent entabl ables a m(s !ran !rande dess producciones.



l sistema discontinuo es mucho m(s fe#ible que el continuo. ∨ un lado, $ariaciones de materia prima, de costos o de abastecimiento pued pueden en se serr neut neutral raliz izad adas as r(pid r(pidam amen ente te ca camb mbia iand ndo o los los tiem tiempo poss de operación y6o $ariando la secuencia de las operaciones. ∨ otro lado, con el mismo equipo se puede producir una !ama muy amplia de productos que se comercializan en peque'as cantidades. l ejemplo prin princi cipa pall lo co cons nsti titu tuye ye la indu indust stri ria a ar arma macé céut utic ica, a, indu indust stri ria a cuya cuya importancia es muy !rande.



" causa de la automatización, el proceso continuo no est( tan sujeto a allas humanas, ya sean de ol$ido, subjeti$i i$idad o aun de irresponsabilidad. ∨ esta razón, el proceso continuo da una calidad de produc producto to constan constante, te, mient mientras ras que el discon discontin tinuo uo da $ariac $ariacion iones es de corrida a corrida. ∨ otra parte, el peli!ro de contaminación o pérdida de producción por alteración de la materia prima esta acotado a una sola so la co corr rrid ida a en el proc proces eso o disc discon onti tinu nuo, o, mien mientr tras as que que en el proc proces eso o continuo puede ocasionar !randes pérdidas. ste de hecho es el que



  justi+ca trabajar con enormes $olAmenes $olAmenes en procesos discontinuos, discontinuos, en el caso ca so de erm ermen entac tacio ione nes, s, co como mo,, por por ejem ejempl plo, o, en la prod produc ucci ción ón de penicilina.



@i!. i!. 9;K 9;K.. %ia! %ia!ra rama ma co comp mpar arat ati$ i$o o de co cost stos os que que e#pl e#plic ica a por por qué qué el sistema continAo es m(s económico a altas producciones.



@unciones objeti$o de tipo social pueden hacer preerir el sistema discontinuo aun cuando la producción justi+que el sistema continuo. ∨ ejemplo, cuando la ocupación de mano de obra representa un incenti$o sobr so bre e el sist sistem ema a >oci >ocioe oeco conó nómi mico co en !ene !eneral ral,, en re!i re!ion ones es de poco poco desarrollo económico. Dtro ejemplo lo proporciona el hecho de implantar una tecnolo!)a barata de ori!en local y no una importada y muy costosa. sto sto permi permite te sustit sustituir uir una impor importac tación ión sin depende dependenci ncia a tecnol tecnoló!i ó!ica ca mientras se dé la posibilidad de ir desarrollando localmente un proceso alte alterrnat nati$o i$o co cont ntin inuo uo.. *a dec decisi isión pol) pol)ti tica ca jue!a ue!a aqu) aqu) un pape papell preponderante1 sin embar!o, el in!eniero debe tener conciencia de las =ariables sociales de su pa)s que puedan lle!ar a inter$enir en sus c)rculos y destacarlas en el momento oportuno ;;.



*os procesos procesos en ase !aseosa constituyen constituyen un apartado apartado especial, especial, ya que nunca nunca con$e con$endr ndr( ( operarl operarlos os en orma orma discon discontin tinua. ua. *o *oss !ases !ases se procesar(n siempre en sistemas tubulares. ∨ razones de capacidad y manejo, nunca con$iene que una ase !aseosa reaccione en fujo con mezc me zcla lado do tota total. l. 7na 7na e#ce e#cepc pció ión n de reac reacci ción ón !ase !aseos osa a en oper operac ació ión n



 discontinua son los motores de combustión interna, aunque este caso no nos interesa aqu) pues su propósito undamental es producir ener!)a mec(nica.



3.+ S#ste'as S#ste'as %e Reactores Reactores M)"t#& M)"t#&"es "es 3.+.1 Reactores %e F"uo en 2#st$n en Ser#e 2onsideremos - reactores de fujo en pistón en serie y sean X  A;, X  A


V 1 C  A 0  X  A 0 C  F   AN 



=0



V i



V &



V  4



C  A1



C  A&



C  Ai −1



C  Ai



C  AN −1



 X  A1



 X  A &



 X  Ai −1



 X  Ai



 X  AN −1



 A 0



q0



 X  AN 



@i!ura 9;L. 5eactores de fujo de pistón en serie s erie



8alance de Iateria &ara el reactor i-ésimo V i  F  A0



 X  Ai



=



dX  A



∫  − R



 X  Ai −1



A



  F  A01



&ara los -reactores en serie V   F  A0



 N 



=∑ i =1



V i  F A0



=



 X  A1



dX  A



∫  −  R



+



 A



0



V   F  A0



 X  A &



dX  A



 X  A1



A



 X  AN 



∫  −  R



X  AN 



+ ⋅⋅⋅ +



dX  A



∫  − R



 X  AN −1



A



dX  A



∫  − R



=



 A



0



V i



V  =



V  N 



V &



∑ V  = V  + V  + ⋅ ⋅ ⋅ + V  i



1



&



N 



∨ consi!uiente, los -reactores en serie con fujo en pistón de $olumen total V , dan la misma con$ersión raccional que un solo reactor  F  A0i $olumen V  y fujo en pistón.  F  Ade 0 N   F 



 A 0& 3.+.+ Reactor %e F"uo 2#st$n en 2ara"e"o



&ara los reactores de fujo pistón conectados en paralelo, podemos tratar el sistema !lobal como un solo reactor de fujo pistón y $olumen i!ual al $olumen total de las unidades indi$iduales, si la alimentación est( distribuida de tal manera que las corrientes de fuido V  tienen la misma composición. "s), para reactores en paralelo, el $alor de 1



V/F   A3 o



τ 



 ha de ser el mismo para cada una de las ramas en paralelo. 2ualquier otro modo de alimentación es menos e+caz.



2onsideremos - reactores de fujo pistón en paralelo



 X  Af  



 C  A 0



 X  Af  



 F  A0  X  A0



=0  X  Af  



q0



 X  Af  



@i!ura 9;M. 5eactores de fujo pistón en paralelo



8alance de materia del reactor i  X  Af  



Vi



=



 F  A0i



dX  A



∫  − R



 A



0



&ara - reactores en paralelo V  =



 N 



∑



 X  Af  



Vi = V 1 + V &



+ ⋅ ⋅ ⋅ + V  N  =  F  A01



i =1



V  = ( F  A01 +  F  A0&



+ ⋅ ⋅ ⋅ + F  A0 N  ) ∫  0



V   F  A0



 X  Af  



=



∫  − R 0



 X  Af  



dX  A



dX  A



− R A



 X  Af  



∫  − R



+ F  A0&



 A



0



 X  Af  



=  F  A0



dX  A  A



 X  Af  



+  + F  A0 N 



dX  A



∫  − R 0



 A



dX  A



∫  − R 0



 A



dX  A



∫  − R 0



 A



%e aqu) los - reactores en paralelo de $olumen V   dan la misma con$ersión que un solo reactor de $olumen V . %el an(lisis de reactores de fujo pistón en serie y en paralelo se puede concluir que es indierente colocar los reactores en serie o en paralelo.



3.+.3. Reactores %e Mec"a Co'&"eta Conecta%os en Ser#e



 2onsideremos un sistema constituido por - reactores de mezcla completa conectados en serie.



C  A0 , X  A0



=0



C  A1 , X  A1



C  A & , X  A&



C  Ai −1 , X Ai −1



C  Ai , X  Ai



C  AN −1 , X AN −1



 F  A0 , q0



V 1



V &



V i
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Z



V  N 



C  AN  , X  AN 



τ 1



τ &



τ i



τ  N 



@i!ura 9;N. 5eactores de mezcla completa en serie



n la sección 9.; se demostró que para reacciones de orden n B 3, el $olumen del reactor mezcla completa siempre es mayor que el de fujo en pistón. >i ahora consideramos que el reactor est( constituido por - reactores de mezcla completa conectados en serie, la +!ura 9


 @i!ura 9


l $olumen total de los reactores 0"2, esta representado por la suma de las (reas de los rect(n!ulos y para el 5@& por el (rea bajo la cur$a, como se puede obser$ar en la +!ura 9


cuaciones de dise'o para el 5@&  X  A



V  P 



=  F  A0



dX  A



∫  − R 0



 A



cuaciones de dise'o para los -50"2 V m



2uando N →



∞



, V m →



V  P 



 N 



=  F  Ao ∑



i =1



−  X  Ai −1 (− R A ) i



 X  Ai



 $aluaremos ahora cuantitati$amente el comportamiento de una serie de - reactores de mezcla completa, suponiendo que las $ariaciones de densidad son despreciables, es decir



∈ A = 0



 y t  4 τ.



8alance de Iateria del 2omponente " en el reactor i: τ i



=



C  A 0V i  F  Ao



=



C  Ao ( X  Ai



−  X  Ai −1 )



(− R A ) i



∈ A = 0



2omo esta e#presión puede escribirse en unción de las concentraciones, o sea: τ i



9;/



donde:  x Ai



=



 x Ai −1



C  Ao



− C  Ai



C  Ao



=



C  Ao



− C  Ai −1 C  Ao



;. &ara una reacción de primer orden τ i



=



C  Ai −1 − C  Ai kC  Ai



o bien C  Ai −1 C  Ai



= 1 + k τ i



=



C  Ai −1 − C  Ai



( − R A ) i



 k τ i



= módulo de reacción



&ara los - reactores conectados en serie C  A0 C  AN 



C  A 0 C  AN 



=



C  A0 C  A1



⋅



C  A1 C  A &







C  AN −1 C  AN 



= (1 + k τ 1 )(1 + k τ & ) ⋅ ⋅ ⋅ (1 + k τ  N  ) 9 


τ  



&ara reactores del mismo tama'o, el tiempo espacial



  o tiempo de



resistencia t/ es el mismo en todos los reactores de $olumen tanto



C  A0 C  AN 



V i



, por lo



= (1 + k τ i )  N 



99/



ectuando operaciones calcularemos para el sistema como en todo



τ  Nreactor e



9/



=  N τ i



1    N   N   C  A0     =  − 1   k   C  AN     



 n el l)mite, para fujo en pistón.



 N  → ∞



 esta ecuación se transorma en la ecuación de



τ  p



=



1 k 



ln



C  A 0 C  AN 



9J/ %i$idiendo las ecuaciones 9/ y 9J/ se obtiene τ  Nreactor e τ  p



=



τ  Nreactor e τ  N = ∞



=



( C  A0 V   F  A0 ) Nreactore ( C  A0 V   F  A0 ) pit!n



 C   1 N    N   A0   − 1  C  AN         = ln



C  A0



C  AN 



9



K/ &odemos comparar el uncionamiento de



 Nreactore



  en serie con un



reactor de fujo en pistón con un reactor mezcla completa, empleando las ecuaciones 9/ y 9J/.



n la +!ura 9


  Nreactore



@i!ura 9


 A →  R



,



∈ A = 0



&ara el mismo caudal de idéntica alimentación, la ordenada mide V  N  V  p



directamente la relación de $olAmenes






2on



∈ A = 0



= C  B 0



 Nreactore



 8alance de materia para reactor



τ i



C  Ai −1 − C  Ai



=



( − R A ) i



&ara $olAmenes i!uales τ 



= τ i = τ 1 = τ & =  = τ  N 



&ara un reactor



τ 



=



C  A0



− C  A1



kC  A1



&



9L/ τ kC  A1



C  A1



=



+ C  A1 − C A0 = 0



&



= 1



k τ 



−1 +



1 + k ⋅ C  A0τ  &k τ 1



(− & + & 1 + kC  τ  )  A 0



9M/ &ara dos reactores



i



 τ &



=



C  A1 − C  A & kC  A& &



k τ C  A&



&



+ C  A& − C A1 = 0



n donde



C  A &



=



1 k τ 



( − & + & 1 + k τ C  )  A1



9N/ >ustituyendo la ecuación 9M/ en 9N/



C  A&



=



  1     − & + & 1 + k τ   ( ) − + + τ  & & 1  kC       A0 τ  k τ     k         1



D sea



C  A&



=



 − & + & − 1 + & 1 + kC  τ  5&       Ao  # τ      1



%e la misma manera se obtiene para



 Nreactore



5 N       − & + & − 1 +  + & − 1 + & 1 + kC  A0τ    C  AN  =   k τ     



 en serie



1



J3/



9



 Iientras que para fujo en pistón



τ  p



C A



= − ∫ C 



 Ao



C  A0 C  A



dC  A kC  A



&



= 1 + kC  A0τ  P 



9J;/ n la +!ura 9<< se muestra esta comparación para reacciones de se!undo orden cuando las $ariaciones de densidades son despreciables.



@i!. 9<< . 2omparación del dise'o de una serie de - reactores de mezcla completa, del mismo tama'o, con un reactor de fujo en pistón, para reacciones elementales de se!undo orden. 


&roductos &roductos



C A3 4 CB3



 2on e#pansión despreciable. &ara el mismo caudal de alimentación idéntica la ordenada da directamente la relación de $olAmenes V N /V P o la relación de tiempos especiales T N /T P *os resultados est(n representados en la +!. 9


*a reacción en ase acuosa



− R A = ( 600 $itro



, de ecuación cinética



mo$ ⋅ min ) C  A C B



>e eectAa en un reactor tubular e#perimental suponiendo fujo en pistón/ en las condiciones si!uientes:



= V  = 0,1 -



=olumen del reactor



litros q = 0,06   $itro min



-



2audal $olumétrico de alimentación,



-



2oncentración C  A0



de



los



reactantes



en



= C  B 0 = 0,01 mo$  $itro



2alcAlese: a/ *a con$ersación raccional de los reactantes.



la



alimentación,



 b/ l tama'o del reactor de tanque con a!itación suponiendo fujo en mezcla completa/ para la misma con$ersión que en el apartado a/. c/ *a con$ersión lo!rada en un reactor de mezcla completa del mismo tama'o que el reactor de fujo en pistón. >olución. &ara una alimentación equimolar podemos considerar que esta reacción es de se!undo orden, del tipo  A →  prod"cto ,



− R A = kC  A&



a la que se aplican las !r(+cas de dise'o de las +!s. 9


=



VC  A0  F  A0



=



V  q



=



0,1$itro 0,06 $itro min



= & min



 @i!.  9;.; por consi!uiente, el $alor del módulo de reacción de se!undo orden es: kC  A0τ  = (600$itro 3 mo$ ⋅ min)   ( & min )( 0,01mo$  3 $itro )



= 10



" partir de la l)nea de fujo en pistón de la +!. 9<< y del $alor calculado para



kC  A 0τ 



, encontramos,



Con%eri&n :  X  A



= X B = 0,71



b/ 0ama'o del reactor de mezcla completa para las mismas C  A0



condiciones de la alimentación. &ara los mismos $alores de y



 F  A0



 la ordenada de la +!. 9<< da la relación de $olAmenes V m V  p



de los dos reactores, resulta:



. "s), para el mismo $alor de  X  A



 V m Vp



= 11



en cuyo caso V m



= (11)(  01$itro ) = 11



 litro c/ 2on$ersión en un reactor de mezcla completa del mismo tama'o. &ara el reactor del mismo tama'o hemos de kC  Aoτ 



mantenernos en la misma l)nea . ∨ tanto, desplaz(ndonos a lo lar!o de esta l)nea desde el fujo en pistón hasta el fujo en mezcla completa, en la +!. 9<< encontramos: Con%eri&n :  X  A



= 0,2/



n este ejemplo hemos empleado el método !r(+co para indicar como se utilizan las !r(+cas. 0ambién es posible la solución anal)tica. n los ejemplos si!uientes se emplea el método anal)tico para in$esti!ar las condiciones optimas de operación. jemplo 9< 5eactores de fujo en mezcla completa en serie. n un reactor de mezcla completa se con$ierte en producto el N3C del reactante " mediante una reacción de se!undo orden. &retendemos instalar un se!undo reactor similar a este y en serie con él. a/



0ratando la misma cantidad de sustancia que la considerada inicialmente, ¿cómo aectar( esta modi+cación a la con$ersión del reactante? b/ &ara la misma con$ersión del N3C, ¿en cuanto puede aumentarse la cantidad de sustancia a tratar? >olución. l esquema de la +!. 9


 @i!. 9


&ara los dos reactores el tiempo espacial o tiempo de permanencia es doble1 por lo tanto, el modo de operar estar( representado por la l)nea de trazos para kC A3τ 4 ;M3



sta l)nea corta a la - 4 < en un punto al que le corresponde la con$ersión



 X  = 72,8



b/ Calcl! "e la canti"a" "e %%tancia a t$ata$ pa$a la mi%ma c!n#e$%i&n. &artiendo de la l)nea de con$ersión del N3C encontramos para - 4 < que kC A3τ 4 


2omparando los $alores del módulo de reacción para - 4 ; y - 4 


 ( kC  A0τ )  N = & τ  N  = & (V  q )  N = & &2,6 = = = 70 ( kC  A0τ )  N =1 τ  N  = 1 (V  q )  N =1



2omo q N = & q N =1



=



V  N = &



70 &2,6



=&



V  N =1



 la relación de fujo ser(:



( & ) = ,



por consi!uiente la cantidad de sustancia a tratar puede hacerse hasta K,K $eces mayor. -ota: >i el se!undo reactor hubiese operado en paralelo con la unidad ori!inal, la cantidad de sustancia a tratar solo podr( duplicarse. ∨ lo tanto, se obtiene una !ran $entaja cuando operan en serie estas dos unidades, resultando m(s si!ni+cati$a esta $entaja para con$ersiones ele$adas.



3.+.4 Reactores %e F"uo en Mec"a Co'&"eta %e Ta'a5os D#6erentes en Ser#e &ara una cinética cualquiera en reactores de mezcla completa de tama'os dierentes hemos de considerar dos aspectos: el c(lculo de la con$ersión +nal en un sistema reactor determinado, y la determinación de la disposición m(s adecuada para alcanzar una con$ersión dada. &ara resol$er estos dos problemas se utilizan dierentes procedimientos, que estudiamos se!uidamente por separado.



3.+.4.1 Ca"cu"o %e "a Con0ers#$n en un S#ste'a Da%o. 7n procedimiento !ra+co para calcular la composición de salida de una serie de reactores de mezcla completa de dierentes tama'os, para reacciones en la que la $ariación de densidad es despreciable, ha sido deducido por Uones ;NJ;/. >e necesita solamente disponer de la cur$a



 R A  rente a C A, para representar la $elocidad de reacción a dierentes



concentraciones.



=eamos el empleo de este método considerando tres reactores de mezcla completa en serie, con los $olAmenes, los caudales de alimentación, las concentraciones, y los tiempos espaciales i!uales a los de residencia dado que \ 4 o/, y caudales $olumétricos indicados en la i!. 9.


@i!. 9


τ 1



−



1 τ 1



= t 1 = =



V 1 q



=



C  A0



− C  A1



( − R A ) 1



( − R A ) 1 C  A1 − C  A0



9J


"n(lo!amente para el reactor iésimo podemos escribir



−



1 τ i



=



( − R A ) i C  Ai



− C  Ai −1



( − R A ) i = −  ( = mi x + 'i



9J9/



1 τ i



C  Ai



+



C  Ai −1 τ i



  0racemos la cur$a R A/ rente a C A para el componente A y supon!amos que tiene la orma representada en la +!. 9.


@i!. 9


 τ i



=



CAo ( X  Ai −  X  Ai −1 )



(− r  A )i



(− R A )i



=



CAo τ i



−



 X  Ai



CAo τ i



 X  Ai −1



*  = mi X  + 'i  Pendiente



= mi =



 )ntercepto = 'i



CAo



=−



τ i



CAo τ i



 X  Ai −1



@i!. 9


3.+.4.+ Deter'#nac#$n %e" S#ste'a '7s A%ecua%o &ara una Con0ers#$n Da%a. >upon!amos que queremos calcular el tama'o m)nimo de dos reactores de mezcla completa en serie, para alcanzar una con$ersión determinada de la alimentación que reacciona con una cinética arbitraria pero conocida. *as e#presiones b(sicas del dise'o, ecs. 9J y 9JJ dan para el primer reactor



 τ 1



C  A 0



=



 X  A1



(− R )



 A 1



 



9J/



y para el se!undo reactor τ &



C  A 0



=



 X  A1 −  X  A &



(− R )  A



&



9JJ/ stas relaciones se muestran en la +!. 9


 @i!. 9


"4



( N# )( NM ) = (* &



− * )( X  ) 1



1



sta (rea es m(#ima cuando:



d" 9JK/ d* 1 dX 1



=



4



* &



;on



3



4



(* &



− * 1 )dX 1 −  X 1 d* 1



− * 1



 X 1 1



1



=



&



=



91



=  X  A1



(− R A ) 1 1 (− R A ) &



>e tiene:



  1   1 1   −    ( − R A )   = − R A& − R A1



d 



dX  A1



 X  A1



9JL/ s decir, esta condición indica que el (rea es m(#ima cuando I es el punto en que la pendiente de la cur$a es i!ual a la pendiente de la dia!onal -* del rect(n!ulo. &uede haber m(s de un punto que cumpla esta condición, dependiendo de la orma de la cur$a1 sin embar!o, para cinéticas de orden n, con n B 3, hay siempre un punto que es el XmejorY.



 *a relación óptima de tama'os de los dos reactores se alcanza cuando la pendiente de la cur$a cinética en I es i!ual a la de la dia!onal -*. l $alor m(s adecuado de I se muestra en la @i!. 9


>e obser$a que, en !eneral, la relación óptima de tama'os para dos reactores de mezcla completa en serie, depende de la cinética de la reacción y de la con$ersión. &ara el caso especial de reacciones de primer orden los reactores de i!ual tama'o son los m(s adecuados1 para reacciones de orden nB; debe situarse antes el m(s peque'o1 para nR; el mayor debe situarse en primer lu!ar. >zepe y *e$enspiel ;.NK/ han construido las !r(+cas que permiten determinar los tama'os óptimos para distintas con$ersiones y $alores de n. 2omo se ha encontrado que es muy peque'a la $entaja del sistema de tama'o m)nimo sobre el sistema de reactores i!uales, por consideraciones económicas se recomienda casi siempre emplear unidades del mismo tama'o. l procedimiento anterior se puede e#tender directamente a operaciones en mAltiples etapas1 sin embar!o, en este caso el ar!umento para utilizar unidades del mismo tama'o es aAn m(s con$incente que para sistemas de dos etapas.



3.+.4.3 Reactores %e T#&os D#6erentes en Ser#e



 >i se instalan reactores de tipos dierentes en serie, tales como un reactor de mezcla completa se!uido de un reactor de fujo en pistón que a su $ez $a se!uido de un reactor de mezcla completa, como se indica en la @i!. 9


=



 X  A1



−  X  A0



(− R A )1



,



V &  F  A0



 X A &



=



dX  A



∫  (− R )



 X  A1



A



,



V /  F  A0



=



 X  A/



−  X  A&



(− R A ) /



stas relaciones se representan en orma !r(+ca en la +!. 9


@i!. 9


 ;. &ara una reacción cuya cur$a $elocidadconcentración crece de modo continuo cualquier reacción de orden n, con nB3/ los reactores deber(n conectarse en serie, disponiéndose de tal modo que la concentración de los reactantes se manten!a lo m(s ele$ada posible, si la cur$a $elocidadconcentración es cónca$a nB;/, y tan baja como sea posible si la cur$a es con$e#a nR;/. 2omo ejemplo, para el caso de la +!. 9


9. 2ualquiera que puede ser la cinética y el sistema reactor, el e#amen 1 − R A



de la cur$a rente a C A constituye un buen método para encontrar la disposición m(s adecuada de las unidades.



3.3 Reactor con Rec#rcu"ac#$n. n al!unos casos es con$eniente di$idir la corriente del producto procedente de un reactor de fujo pistón, haciendo retornar parte de ella a la entrada del reactor. %e+nimos la relación de recirculación 5 como:  R =



caudal de 


@i!. 9


 sta relación de recirculación puede $ariar de cero a in+nito. Sntuiti$amente puede deducirse que, a medida que aumenta la relación de recirculación, el comportamiento pasa de fujo en pistón 5 4 3/ a



∞



fujo en mezcla completa 5 4 /. ∨ consi!uiente, la recirculación suministra un modo de obtener distintos !rados de retromezcla en un reactor de fujo en pistón. =amos a deducir las ecuaciones de dise'o para el reactor con recirculación. 2onsideremos un reactor con recirculación y empleemos la nomenclatura indicada en la +!ura 9


(∈ A = 0)



 es como si!ue:



8alance de materia de un reactor 0"2  F  Ai − F  A − V ( − R A )



=0



2on  F  Ai



=  F  A0 + RF  Af  



 F  A



= (1 +  R ) F Af  



>ustituyendo 5esulta  F  A0 − F  Af   − V ( − R A )



con  F  Af  



=  F  A0 1 − X  Af  



=0



 V   F  A0



=



 X  Af  



( − R A )



%e la ecuación obtenida se deduce que el reactor de mezcla completa con recirculación da la misma ecuación de dise'o, que un reactor sin recirculación. 8alance de materia de un 5@&



−



dF  A dV 



= ( − R A )



con



= (1 + R) F  Af   dF  A = (1 + R)dF  Af    F  Af   =  F  Ao (1 −  X  A ) dF  Af   = − F  Ao dX  A  F  A



>ustituyendo se obtiene



(1 + R ) F  A0



dX  A dV 



= −R A



>eparando $ariables V   F  A0



 X  Af  



= (1 + R )



9JM/



dX  A



∫  − R



 X  Ai



A



 &ara



 X  Ai



∈ A = 0



= 1−



C  Ai C  A0



9JN/ C  Ai



=



C  Ai



=



C  Ai



=



C  Ai



=



 F Ai q 0 (1 +  R )  F  A0 +  RF  Af   q 0 (1 +  R )



=



 F  A 0 +  RF  A 0 1 −  X Af  



(1 +  R ) q 0



C  A0 1 +  R 1 −  X Af  



(1 +  R ) C  A0 1 +  R − RX  Af   1 +  R



9K3/ 2ombinando las ecuaciones 9WJN/ y 9WK3/ obtenemos  X  Ai en unción de ma!nitudes conocidas, o sea:



 X  Ai



=



 R 1 +  R



X  Af  



9K;/ @inalmente, sustituyendo la ecuación 9WK;/ en la ecuación 9WJM/ obtenemos la orma utilizada para la ecuación de dise'o de los reactores con recirculación aplicable a cualquier cinética. V   F  A 0



9K


dX  A



 X  Af  



= ( R + 1) ∫  R



(1+ R )



 X  Af  



− R A



 &ara los casos e#ternos de recirculación nula o in+nita, el sistema se con$ierte en el de fujo en mezcla completa, es decir:



V   F  A0



dX  A



 X Af  



= ( R + 1) ∫  R



(1+ R )



 X  Af  



− R A



 R



 R



=0



=∞



V   F  A0 V   F  A0



=



 X  Af  



=



dX  A



∫  − R 0



 A



 X  Af  



( − R A )  f  



Iezcla completa



@lujo



en



pistón



3.4. Reactores Se'#cont#nuos 2uando un reactor tipo tanque es operado bajo condiciones de estado no estacionario o transitorio es clasi+cado como un reactor semicontinuo. Hay tres tipos importantes de sistemas de reactores semicontinuos: ;/ 7n reactor 0"2 operado bajo condiciones de estado no estacionario puesta en marcha de un 50"2/, +!ura 993a. 


 n la pr(ctica actual, la capacidad de los reactores mostrados $ar)a desde J3 W ;33 litros, dependiendo de la escala de abricación. *os reactores del tipo 993b son usualmente usado cuando no se desea que las reacciones ocurran a altas concentraciones de ", o que la reacción sea altamente e#otérmica. n al!unas reacciones, el reactante " es un !as y es continuamente burbujeado a tra$és del reactante l)quido 8. jemplo de estas reacciones usadas en este tipo de operación de reactor semicontinuo se incluyen: ammonolosis, clorinación e hidrólisis. l otro tipo de reactor semicontinuo esquematizado en la +!ura 993c donde el producto es $aporizado y continuamente retirado, de este modo se cambia el equilibrio hacia la derecha, incrementando la con$ersión +nal hasta que 2 no puede ser remo$ido. *a remoción de uno de los productos concentra al reactante, produciendo un incremento de la $elocidad de reacción y decreciendo el tiempo de procesamiento. ste tipo de reactor también es llamado de destilación de reacti$o. jemplo de reacciones que ocurren en este tipo de reactor incluyen la reacción de acetilación y reacciones de esteri+cación en la cual el a!ua es remo$ida.



@i!ura 993. 5eactores >emicontinuos.



n estos tipos de reacciones la operación semicontinua orecen normalmente $arias $entajas, normalmente: ;/ 


*a remoción de a!ua ormada durante la reacción, con un subsi!uiente cambio del equilibrio hacia los productos, y un incremento de la $elocidad de reacción. l incremento de las concentraciones de reactantes, catalizador y temperatura conlle$a a una reducción de $olumen ocasionando un incremento de la $elocidad de reacción.



 9/



*a remoción de e#ceso de alcohol en al!unos sistemas de esteri+cación durante la reacción, resultando la reducción del tiempo del proceso.



3.4.1 O&erac#$n Se'#cont#nua %e un RTAC



&ara determinar el tiempo para alcanzar la operación del estado estacionario de un 50"2, comenzamos con un balance molar !eneral aplicado a un 50"2 bien mezclado. +!ura 993a/.  F  A0



−  F  A − ( −  R A ) ⋅ V  =



dN A dt 



9



K9/



7tilizando las de+niciones de F " y N", tenemos C  A0 ⋅ q 0



− q ⋅ C  A − ( −  R A ) ⋅ V  =



d ( C A ⋅ V ) dt 



 



9K/



*a con$ersión no tiene nin!An si!ni+cado en una operación semicontinua porque no puede separar los moles reaccionados de los moles acumulados. 2onsecuentemente debemos usar concentración como la $ariable en nuestra ecuación de balance. &ara reacciones en q = q0



V  = V 0



ase l)quida y para una descar!a constante, . %espués di$idiendo por )3  y reemplazando V 3 6 )3/ por el tiempo espacial τ, encontramos C  A0



− C  A − τ ( − R A ) = τ 



dC A dt 



9KJ/



*as soluciones anal)ticas para predecir la concentración de efuente como una unción de el tiempo puede encontrarse solo para reacciones



 de orden cero y de primer orden. 7sando la una reacción de primer orden  A → B/,



ley de $elocidad



para



( −  R A ) = kC A



y di$idiendo por τ, lle!amos a la ecuación dierencial dC  A dt 



+



1 + τ k  τ 



C  A



=



C  A0 τ 



9K;/



con la condición inicial inicial de A en el 50"2.



C  A



= C  Ai



en t   4 3, donde C Ai es la concentración



sta ecuación dierencial de primer orden puede (cilmente ser resuelta por transormada de *aplace o con el actor inte!rante, S@:



  1 + τ  dt  = e.p (1 + τ k ) t       τ    ∫  τ   



=> = e.p 



*a ecuación 9K;/ entonces lle!a a ser



(



(



d  C  A e.p (1 + τ k ) t  dt 



τ 



=



C  A0 τ 



 



e.p (1 + τ k )



t   τ 







 



e.p (1 + τ k )



inte!rando y di$idiendo entonces por



τ 



t   



 da



 C  A



=



− (1 + τ k )  t  +  #  ⋅ e.p  1 + τ k   τ   C A0



7sando la condición inicial para eliminar la constante de inte!ración '  encontramos



C  A



=



C  t      −     A0 − C  Ai  e.p − (1 + τ k )  τ   1 + τ k   1 + τ k     C  A0



 



9KL/



*a ecuación 9KL/ da concentración como una unción de tiempo de C  Ai



=0



arranque o un trastorno que ocurre en t  4 3. &ara el caso de , diremos que el estado estacionario es alcanzado $irtualmente cuando la concentración de efuente alcance el NNC de su $alor en estado estacionario, C A%. n estado estacionario:



C  A



= C  A+  =



C A0 1 + τ k 



 



9KM/



%ejando que t * represente el tiempo cuando se alcanza $irtualmente el estado estacionario, tenemos



C  A



=



 t     1 − e.p − (1 + τ k ) +     τ    1 + τ k    C  A0



 



9KN/



 2ombinando las ecuaciones 9KM/ y 9KN/ nos da



t  = 1 − e.p − (1 + τ k ) +   τ   



C  A C  A+ 



 



9L3/



5esol$iendo para el tiempo para alcanzar el estado estacionario



t + 



&ara



C  A



=



τ 



1 + τ k 



ln



= 0,77C  A



t + 



=



τ 



1 + τ k 



C  A C  A



− C  A



,



  τ       1 + τ k   



ln 100 = ,



 



9L;/



&ara reacciones lentas de primer orden, el tiempo para que 2" alcance t  = ,τ 



el NNC de 2"s es . &ara reacciones r(pidas, el tiempo para alcanzar el estado estacionario es ,K6k . &ara la mayor)a de los sistemas de primer orden, el estado estacionario es alcanzado comAnmente en tres a cuatro tiempos espaciales o menos.



3.4.+. O&erac#$n A"#'entac#$n.



Se'#cont#nua



Con



una



Corr#ente



%e



 %e los dos tipos de reactores semicontinuos descritos anteriormente, enocamos la atención principalmente en el primero con la alimentación molar constante. 7n dia!rama esquem(tico de este reactor semicontinuo se muestra en la +!ura 99;. 2onsideraremos la reacción elemental en ase l)quida ++→;



en la cual el reactante " se a!re!a lentamente a un recipiente que contiene reactante 8. 7n balance molar sobre la especie "



 F  A0



− 0 +  R AV (t ) =



dN A dt 



o desde el punto de $ista de la concentración,



q0C  A0 +  R AV  =



d (C  AV ) dt 



=



V  ⋅ dC  A dt 



+ C  A



dV  dt 



 



9L


-otamos que desde que el reactor est( siendo llenado, el $olumen, =, $ar)a con el tiempo. l $olumen de reactor a cualquier tiempo t   puede encontrarse desde un balance de masa total de todas las especies.



[ entrada ] − [ a$ida ] + [ ,eneraci&n ] = [ ac"m"$aci&n]   d ( ρ V )  ρ 0q0







3







3



4



dt 



9L9/



 para un sistema de densidad constante,



dV  dt 



con la condición inicial



V  = V 0



 ρ 0



=  ρ   , y



= q0  



9L/



 a t 4 3, inte!rando



@i!ura 99;. 5eactor >emicontinuo.



 9LJ/



V  = V 0 + q0t 



τ 0



= V 0



q0



%i$idiendo por ) y dejando τ 



τ 



= V  q 0



 y



 , tenemos



= τ 0 + t 



>ustituyendo la cuación 9L/ del lado derecho de la cuación 9 L


− C  A ) + VR A =



7sando la re!la de cadena, tenemos



V  ⋅ dC A dt 



 dC  A dt 



=



dC  A  d τ    d τ 



   =   dt   



dC  A d τ 



(1)



=



dC  A d τ 



as)  C  A0



− C  A + τ  R A = τ 



dC A d τ 



 



9LK/



5eacción "parente de &rimer Drden. >i " es a!re!ada lentamente, la concentración de 8 est( inicialmente en e#ceso. 2onsi!uientemente, para una reacción isotérmica de primer orden en "



− R A = k ? C  AC  B = k ? C  B 0C  A = kC  A



τ  



ntonces sustituyendo para WR A en la ecuación 9LK/ y di$idiendo por obtenemos dC  A d τ 



+



1 + τ k  τ 



C  A



=



C  A0 τ 



  1 + τ  d τ    = τ e k     ∫  τ   



=> = e.p 



d τ 



9LL/



 



9LM/



τ 



por lo tanto, d (C  Aτ eτ k  )



 



= C  A0 e k  τ 



 τ 



= τ 0



7sando la condición inicial   cuando C A  C Ai para eliminar la constante de inte!ración, lle!amos a la concentración de reactante en el τ  



recipiente como un unción de C  A



=



C  A0 τ k 



:



 C    e.p( k τ 0 − k τ ) −   A0 − C  Ai    τ 0 k  τ  τ    0  



 



9LN/



 



9M3/



%esde el punto de $ista del tiempo real, t , C  A



=



 C    τ 0 −tk  −   A0 − C  Ai    τ  + t  e (t  + τ 0 ) k   τ 0 k    0 C  A0



5eacciones %ierentes a las de &rimer Drden. >i el orden de la reacción es dierente al orden cero o primer orden, o si la reacción es no isotérmica, debemos usar las técnicas numéricas para determinar la con$ersión como una unción de tiempo. ∨ ejemplo, considerar la reacción ++→;+*



en la cual 8 es alimentado a un recipiente que contiene inicialmente solo ". *a reacción es de primer orden en " y primer orden en 8. l nAmero de moles de " que permanece a cualquier tiempo, t, puede encontrarse desde el balance



  4@mero de moles  de  en el recipiente   al tiempo  t



N A



  n@mero de moles  = de  en el recipiente     inicialmen te







N A



   4@mero de moles   −  de  reaccionad os      #asta tiempo  t 



-



9M;/



N A X  A



 donde X  A es los moles de " que reaccionaron por mol de " inicialmente en el recipiente. >imilarmente, para la especie 8,



  4@mero de moles   n@mero de moles   4@mero de moles  de + en el recipiente  = de + en el recipiente  +  de + agregados         inicialmen te   al recipiente al tiempo  t



   4@mero de moles   −  de + reaccionad os       para un tiempo  t  



9M


t 



∫  F  0



NB







NBi



+



 B 0



dt 



-



N A X  A



&ara una alimentación molar constante



 N  B



=  N  Bi + F  B 0 t − N  A0 X  A  



9M9/



 



9M/



un balance molar sobre la especie " da



 R AV  =



dN A dt 



donde el $olumen de fuido a cualquier tiempo t es



V  = V 0  + q 0 t 



  9MJ/



 >ustituyendo la cuación 9M;/ en la cuación 9M/ y reestructurando



−  R AV  =  N  A0



dX  dt 



9MK/



sta ecuación esta ahora en una orma que puede (cilmente ser resuelta numéricamente. 7no de los métodos m(s simples es el de Iilne, en el cual los $alores de los $ariables  X  A y t   al incremento de tiempo i + ;/ son relati$os a los $alores al incremento de tiempo i por la ecuación t  = i ⋅ ∆t 



entonces ( X ) i +1



= ( X ) i +



(− R AV ) i ∆t   N  A0



 



el $olumen de fuido a cualquier tiempo t es



V  = V 0



9ML/



+ tq0



5eacción de >e!undo Drden. *a solución a la ecuación 9MK/ usando el método de Iilne puede mejorarse con corrector predictor y otras órmulas, tal como el metodo 5un!e_utta[ill. &ara obtener una solución, R A debe e#presarse como una unción de  X  A y t . &ara una reacción irre$ersible de se!undo orden de $elocidad es



++→;+*



 para la cual la ley



 −  R A = kC  AC  B



 



9MM/



 



9MN/



 



9N3/



y las concentraciones de " y 8 son C  A



C  B



=



=



 N  A V 



 N  B V 



=



=



 N  A 0 (1 −  X A ) V 0



+ q 0 t 



 N  Bi +  F  B 0 t  −  N  A 0 X A V 0



+ q 0 t 



>ustituyendo para C A y CB en la ley de $alor Ocuación 9MM/P nos da



− R A = k 



[ N  A0 (1 −  X  A )]( N  Bi +  F  B 0 t  − N  A0 X A ) (V 0



+ q 0 t ) &



 



9N;/



 



9N


2ombinando las ecuaciones 9MK/ y 9N;/ obtenemos



 N  A0



dX  A dt 



=



k [ N  A0 (1 −  X  A ) ] ( N  Bi V 0



+  F  B 0 t  −  N A0 X )



+ q 0 t 



*a ecuación 9N


jemplo 99: 5eactor >emicontinuo Ssotérmico >e!undo Drden.



con



para



5eacción de



 *a producción de bromuro de metilo es una reacción elemental irre$ersible en ase l)quida,



CNBr  + C- / N- &



→ C-    / Br  + NCN- &



que se eectAa en un reactor semicontinuo. 7na solución acuosa de metil amina 8/ a una concentración de 3,3


k  4 


ncuentre para la con$ersión de cianuro de bromo, la concentración de bromo de metilo, y la $elocidad de reacción como una unción de tiempo



+o$"ci&n



>imbólicamente, escribiremos la reacción como



++→;+*



7na combinación de un balance molar sobre " y la de+nición de con$ersión da la ecuación 9MJ/.



1. 8alance molar:



  N  A0



dX  A dt 



= − R AV   



9MJ/



 



99.;/



la cual es reestructurada en



dX  A dt 



=



−  R AV   N  A0



>ustituimos para R A usando la ley de $elocidad y estequiometr)a.



+. *ey de $elocidad:



−  R A = kC  AC  B



 



9ML/



 



99.;/



 



9M/



3. stequimetria: C  A



=



 N  A V 



=



 N  A 0 (1 −  X A ) V 0



+ q 0 t 



con V  = V 0  + q 0 t 



y



 C  B



C C 



=



=



 N  Bi



 N C  V 



+  F  B 0 t −  N  A0 X A V 0 + q 0 t 



=



V 
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>igura E/-/&
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 0iempo >/



 >igura E/-//
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4. 2ombinando las cuaciones 99.;/ hasta 99.9/ y la 9ML/  N  Bi



con



=0 , nos da dX  A dt 



=  F ( X  A , t ) =



k (1 −  X  A )( F  B 0 t  −  N  A0 X  A ) V 0



+ q 0 t 



 



9



9.J/



8. *as técnicas numéricas: 7saremos el método de 5un!e_utta [ill para resol$er esta ecuación. la con$ersión a cualquier tiempo t es



 X i +1



=  X i +



t i



∆t  



= i∆t 



[k  + ( & − & )k  + (& + & )k  + k  ] 1



&



/







 k 1



=  F ( X i , t i )



k &



k  ∆t  ∆t    =  F    X i + 1 , t i +   & &    



k /



   1 1     =  F  X i +  −  k 1∆t  + 1 −   & &     



k 



 ∆tk    =  F  X i − & + 1 + &   



 



99.K/



  ∆t   ∆tk & , t i +  & &  



1



    ∆tk / , t i + ∆t  &   



1



-ecesitamos colocar V 3 , )3 , C A3 y CB3. l códi!o de computadora en 8">S2 para los par(metros dados en este ejemplo se muestra en la +!ura 99.;. *a concentración de bromuro de metilo como una unción de tiempo se muestra en la +!ura 99.


3.(.3. +peración Semicontinua con una Corriente Saliendo



n esta sección nosotros presentamos dos sistemas donde los productos espec)+cos de reacción son separados de la mezcla de reacción durante el curso de la reacción. stos sistemas tienen la $entaja, que dos operaciones pueden ser combinados en una.



1. ,a Dest#"ac#$n React#0a. *a destilación de mezclas qu)micamente reactantes ha lle!ado a ser cada $ez m(s comAn en industrias qu)micas. ectuando estas dos operaciones, reacción y la destilación, simult(neamente en una sola unidad resulta una reducción si!ni+cati$a de capital y costos de operación. *a destilación reacti$a es particularmente atracti$a cuando



 uno de los productos de reacción tiene bajo punto de ebullición resultando en su $olatilización de la mezcla l)quida reactante. 7n ejemplo de destilación reacti$a es la producción de acetato de metilo. k 1



5etirando



C- /C..-  + C- / .- 



C- / C..-C- / +  - & . k 



continuamente el producto $ol(til, acetato de metilo, de la ase l)quida reactante, la reacción in$ersa es insi!ni+cante y la reacción continAa hasta la terminación en la dirección directa.



"unque la destilación reacti$a no se tratar( en detalles, $ale la pena colocar las ecuaciones !obernantes. 2onsideraremos la reacción elemental



++→;+*



en la cual " y 8 son car!adas en cantidades molares i!uales y la especie % hier$e continuamente. 7n balance sobre la especie " da



0 − 0 +  R AV  =



dN A dt 



 



9N9/



>i de+nimos la con$ersión como el nAmero de moles de " reaccionados por mol de " car!ados, entonces



 N  A



y



=  N  A0 (1 − X A )



 



9N/



  N  B



'   =  N  A0    M  B −  X  A  =  N  A0 (1 − X  A ) a    



 



9NJ/



 



9NK/



>ustituyendo la cuación 9N/ en 9N9/ da  N  A0



dX  A dt 



= − R AV 



7n balance sobre la especie %, la cual es e$aporada a un $alor F D después de haberse ormado da 0 −  F  D



+  R DV  =



dN D dt 



 



9NL/



Snte!rando, tenemos



n@mero de moles   n@mero de moles de *   n@mero de moles de *   de * restante  = 


t 



ND



4



9NM/



&ara la reacción elemental dada,



N A X 







∫  F  dt  0



 D



 −  R A = kC  AC  B



C  A



=



C  B



=



 N  A 0 (1 −  X  A ) V   N  B V 



− R AV  =



=



 N  A0 (1 −  X  A ) V 



kN  A& 0 (1 −  X  A ) & V 



=  N  A0



dX  A dt 



 



9NN/



"hora necesitamos determinar el $olumen como una unción de con$ersión o tiempo. 7n balance !lobal masico sobre todas las especies da



0 −  F  D ( M/  D ) + 0 =



d ( ρ V ) dt 



 



9;33/



donde M D es el peso molecular de %. &ara un sistema de densidad constante,



dV  dt 



=−



 F  D M/  D  ρ 



= −α  F  D  



9;3;/



sta ecuación debe ahora ser resuelta numéricamente y simult(neamente con las ecuaciones 9NK/ mediante 9NN/. >in embar!o, para el caso donde % se e$apora inmediatamente después de



 ser ormado, podemos obtener una solución anal)tica. &ara nin!una acumulación de % en la ase l)quida,



 F  D



=  R DV  = − R AV 



 F  D



=  N  A0



 



9;3


 



9;39/



 



9;3/



 



9;3J/



dX  A dt 



2ombinando las ecuaciones 9;3;/ y 9;39/ , tenemos dV  dX 



= −α  N  A0



inte!rando V  = V 0



− α  N  A0 X  A



5eestructurando, tenemos V  = V 0 (1 + ε  0 X  A )



donde ε  0



= −α C  A0 = −



 M/  D C  A0  ρ 



2ombinando las ecuaciones 9NN/ con 9;3J/, obtenemos
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