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RESUMEN

El presente trabajo es un estudio acerca de la cinética de las
reacciones cataliticas heterogéneas del tipo gas-sélido. En primer
lugar se hace un repaso de los principios de transferencia de masa:
difusién ordinaria, coeficientes de difusién para gases, difusién
de gases en s6lidos porosos, coeficientes de transporte de masa y
transferencia de masa por conveccién., Se cubren, ademids, algunos
aspectos fundamentales de cinética quimica: velocidad de reaccién,
catédlisis, adsorcién, isoterma de Langmuir y factor de eficiencia
de una reaccién. En seguida se estudia la reaccién catalitica
heterogénea gas-s6lido A » B, donde A y B son gases, gue ocurre en
el interior de un catalizador esférico poroso. Se obtienen la
velocidad de transferencia de masa entre el catalizador y una
corriente externa de gas, la distribucién de concentracién del gas
dentro del pelet y la velocidad de la reaccién gue ocurre en la
superficie interna del catalizador. Finalmente se analizan los.
efectos que sobre lo anterior tienen las variables de las que
depende la reaccién (presién, difusividad, coeficiente de
transporte de masa y eficiencia de la reaccién) y, partiendo de los
resultados anteriores, se describe la manera de inferir expresiones
que describan la cinética de reacciones mds complicadas que la que
aqui se presenta.
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INTRODUCCION

En el presente trabajo se hace un estudio de la cinética de la
reaccién A « B que ocurre en el interior de un catalizador porocso
de forma esférica, donde A vy B son dos gases que forman parte de
una corriente gaseosa que fluye alrededor del catalizador. Este
problema surge a partir de un estudio del proceso de reduccién
directa de un lecho de pelets de mineral de hierro empleando gases
reductores. En dicho procesoc ocurren reacciones quimicas que pueden
clasificarse en dos grupos distintos: reacciones de reduccién y
reacciones entre los gases catalizadas por los pelets. Suponiendo
un modelo topoguimico de reduccién en tres etapas, dentro del
primer grupo de reacciones se encuentran las siguientes:

Feath + H - 3 Fe 0O + H, 0
F93 04 + cC O = 3 Fe 0O + COz

Fe O H2 £ Fe + Hz 0
Fe 0 + CO = Fe + C 02

=

Las reacciones que forman parte del grupo de 1las reacciones
cataliticas son:

CO + HKHLO = CO +H Shift
CO0 + H w C + H O Shift heterogéneo
cCo + C w 2CO Boudouard
¢ K - C +.2H Cracking
CH + HO - CO + 34 Reformacion
CH + C0O - 2C0 + 2H Reformacién

¥ reacciones de "cracking" y reformacién de etano, propano y butano
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similares a las del metano.

El numero de reacciones involucradas en el proceso hace
imposible poder encontrar scluciones analiticas que expresen la
cinética de las reacciones cataliticas arriba mencionadas, pues
para ello deben encontrarse primero las difusividades de cada gas
en la mezcla multicomponente, resolver después las ecuaciones de
difusién para cada uno de los gases considerados en forma
simultdnea y luego hallar los mecanismos correctos por medio de los
cuales ocurren cada una de las quince reacciones cataliticas,
ademads de descubrir la influencia de cada mecanismo de reaccién
sobre los otros.

Una solucidn numérica del problema es posible, pero resulta
imprédctica, pues dado que el numero de operaciones 4que deben
realizarse es muy elevado, auin una computadora tardaria meses en
llegar a ella. Otra alternativa seria resolver el problema de una
sola reaccién catalitica, lo mids sencilla posible, considerando
todos los aspectos de difusién y catdlisis y estudiar a fondo la
solucién obtenida para después, con ayuda de esto, tratar de
inferir las soluciones para reacciones méds complicadas. Esta dltima
alternativa es el objetivo del presente trabajo.

Para el analisis del modelo de cinética en catalizadores que
se propone en este trabajo se han tomado en cuenta los fenémenos de
difusidén a través de la pelicula estdtica de gas alrededor del
pelet, la difusién del gas dentro de los poros de éste y las
reacciones quimicas en las paredes de los poros considerando la
teoria de los centros activados. En el andlisis se supone gque las
reacciones son de primer orden, y se obtienen, como resultados,
ecuaciones que expresan la velocidad de transferencia de masa hacia
el pelet, las distribuciones de composicién del gas dentro de los
poros del mismo y la velocidad.de la reaccién en el interior del
catalizador. Dichos resultados, analizados con cuidado, permiten
profundizar en el entendimiento de los mecanismos que intervienen
en las reacciones cataliticas heterogéneas y proporcionan las bases
gue permiten proponer ecuaciones que describirian reacciones més
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complicadas, La validez de las expresiones obtenidas por este medio
debe hacerse comparando la informacién que éstas proporcionan con
datos obtenidos de manera experimental.

Es importante hacer notar que la metodologia expuesta en el
presente trabajo para el estudio de las reacciones cataliticas es
prerfectamente general, pudiendc emplearse en otros procesos
industriales ademds del proceso de reduccién directa.

La Tesis estd organizada de la siguiente manera: en el
capitule I se cubren algunos aspectos fundamentales de
transferencia de masa, principalmente difusién de «gases ¥y
coeficientes de transporte de masa. En el capitulo II se presentan
algunos conceptos bdsicos de cinética quimica y se consideran los
principios de las reacciones catalfticas heterogéneas. En el
capitulo III se resuelve el problema arriba mencionade Y,
finalmente, en el capitulo IV se analizan 1los resultados
encontrados para conocer la influencia de las variables fisico-
quimicas que intervienen en la reaccién y se propone una manera de
construir expresiones que describan la cinética de reacciones més
complicadas.
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CAPITULO I
TRANSFERENCIA DE MASA

En este capitulo se cubren algunos aspectos de la teoria de
transporte de masa necesarios para analizar el problema de la
cinética de reaccién de gases en el interior de catalizadores
porosos. Se presentan algunas definiciones fundamentales, se hace
una discusidén acerca de los coeficientes de difusidén para gases, se
discuten las teorias de difusidén ordinaria y de difusién de gases
en sélidos porosos, se efectia un balance de materia general para
obtener la ecuacién de continuidad vdlida para sistemas binarios y
se discute el tema de los coeficientes de transporte a través de
interfases y su obtencién a partir de un andlisis adimensional.

DEFINICIONES FUNDAMENTALES.

La concentracién de las especies en un sistema de varios
componentes puede expresarse de diferentes formas. Algunas de ellas
son las siguientes: la concentracién de masa, p;., que es la masa de
la especie i por unidad de volumen de solucidén; la concentracién
molar, C; = p;/¥;, que es el numero de moles de la especie i por
unidad de volumen de solucién (M, es el peso molecular de’ la
especie i); la fraccidén de masa, w;, = p;/p, Que es la concentracién
de masa de la especie 1 dividida por la densidad total de la

1
molar de la especie I dividida por la densidad molar total de la
solucién. Por solucién se designa una mezcla gaseosa, ligquida ©
s6lida que forma una sola fase.

solucidén; y la fraccién molar, x = cg/c, gue es la concentracién

En una mezcla que difunde, las distintas especies guimicas se
mueven con velocidades diferentes. Se llama ﬁ a la velocidad de la
especie i con respecto a ejes coordenados estacionarios. Por lo
tanto, la velocidad media de masa para una mez¢la de n componentes

1



se define de la siguiente forma:

n

Z: P:Y,
7= 151 (1.1)
>
Pi

2=1

Obsérvese que pv es la velocidad local con que la masa atraviesa
una seccién unitaria colocada perpendicularmente a la velocidad v.
De igual forma se puede definir la velocidad media molar local v

n
pIRA
gr =21 (1.2)
n
) [

1=1

iad § ’
Obsérvese que Cv es la velocidad local con la que los moles
atraviesan una seccidén unitaria colocada perpendicularmente a 1la
velocidad ¥'.

En sistemas de flujo tiene, generalmente, mds interés la

e m 5 -+ - *
velocidad de una determinada especie con respecto a v 0 v que con
respecto a un eje de coordenadas estacionario, y con este propésito
se definen las velocidades de difusiédn:

velocidad de difusidén de I con respecto a v

V, -—
i

- P ¢ 3 o s

velocidad de difusién de i con respecto a v

<i oS

Vj -

Estas velocidades de difusién representan el movimiento del
componente i con respecto al movimiento local de la corriente del
fluido.

L.a densidad de flujo de masa (o molar) de la especie i es una

2



maghitud vectorial que representa la masa (o moles) de la especie
i que c¢ruza la unidad de Area por unidad de tiempo. EI movimiento
puede estar referido a unas coordenadas estacionarias, a la
velocidad media molar local 9, o a la velocidad media de masa v.
Por lo tanto, las densidades de flujo de masa y molar relativas a
coordenadas estacionarias son

piVi de masa

Ci;'i molar

oo
I

Las densidades de flujo de masa y molar relativas a la velocidad
media de masa v, son

31 = pi('{fi - V) de masa
31’ = Ci(;'i - V) molar

y las densidades de flujo de masa y molar relativas a la velocidad
media molar ??, son

3}‘ = pi(;fi - #) de masa
'Jit = gly; - V) molar

Desde el punto de vista matemdtico, cualquiera de las seis
notaciones anteriores de la densidad de flujo sirve para tratar
todos los problemas de difusién, pero cada una de ellas tiene
ciertas ventajas y de hecho se encuentran todas ellas en 1la
bibliografia. Por conveniencia del autor en el presente trabajo se
utilizan unicamente las definiciones hechas en términos de
cantidades molares.

DIFUSION ORDINARIA.

E]l transporte molecular de materia, o difusidn ordinaria, se
describe mediante la ecuacidédn de Fick, la cual establece que el
flujo molar del componente I por unidad de &rea de seccién
transversal perpendicular a la direccién del flujo es proporcional

3



a su gradiente de concentracién. Lo anterior se expresa como

Ji=—CDdxi (1.3)

donde J; es el flujo molar de i en la direccién Z con respecto al
sistema en movimiento con la velocidad media de masa, C es 1la
concentracién molar, Xj la fraccién molar o fuerza impulsora y D
una constante de proporcionalidad definida como el coeficiente de
difusién, con las unidades (longitud!/tiempo). Segln esta expresién
observamos que la especie 1 se difunde en la direccién en que
disminuye la concentracidén de i. E1l coeficiente de difusién en la
presencia de un gradiente de concentracién como estd dado en la

ecuacién (1.3) se denota coeficiente intrinsecoc o interdifusional.

La discusién anterior implica que debe existir un gradiente
antes de que la difusién se lleve a cabo. Sin embargo, esto no
tiene que ser asi. Esto se demuestra por el movimiento al azar de
una sola molécula de la especie I a través de un gas i. Aungque esto
es un proceso de difusién, en este caso no ocurrird una
transferencia de masa neta de i. El coeficiente de difusién de i
hacia si mismo se llama autodifusioén.

COEFICIENTES DE DIFUSION PARA GASES.

Los coeficientes de difusién se pueden deducir para gases
ideales usando la discusién simplificada que a continuacién se
presenta. De la teoria cinética de gases“], se supone que el
coeficiente de difusién es directamente proporcional a la velocidad
molecular media y a la trayectoria libre media, 2A.

D= DA (1.4)

Para un gas ideal, el movimiento de la molécula se supone

4



totalmente aleatorio, con la trayectoria libre media A, la cual es
inversamente proporcional tanto al &area de seccién transversal
promedio, A, como a la densidad numérica, n, de todas las moléculas
en un volumen determinado. Ya Qque la densidad numérica de un gas
ideal varia directamente con la presién e inversamente con la
temperatura, la trayectoria libre media llega a ser

« L {1.5)

Pero la velocidad molecular media se relaciona con la temperatura
y el peso molecular de la molécula mediante la expresidn

(1.6)

3L

donde U es la velocidad media y M es el peso molecular. Asi, para
un sistema binario se pueden combinar las ecuaciones anteriores y
ampliar para producir

« L | T T (1.7)
Pae = 22 M, * M,

o bien
/
p, =Xl L, L (1.8)
PA, . \M, M,

donde ANM es el drea de seccién transversal promedio de ambos tipos
de moléculas y K' es una constante de proporcionalidad.

Varias ecuaciones semiempiricas similares a la anterior se han
deducido usando la teoria cinética de gases como base. De ellas, la



mas recomendada es la propuesta por Fuller“]. Su ecuacién, que
resulta del ajuste de una curva a los datos experimentales
asequibles, es

1.0 x 10°% T1.75 1 1
B = l_ + oL (1.9)
¥ PIEVY + (EVMYIEN M M

donde Dy tiene las unidadesrﬁ/s; T es la temperatura absoluta, 'K;
Yy la presién P estéd dada en atmésferas. Los volumenes de difusién,
Zv, son la suma de los vollUmenes atémicos de todos los elementos de
cada molécula. Se reporta que la ecuacién de Fuller predice
difusividades dentro del 7% respecto a valores experimentales y se
puede usar tanto para gases polares como no polares.

DIFUSION DE GASES EN SOLIDOS POROSOS.

La difusién a través de materiales porosos por lo comin se
describe como una difusién ordinaria, como una difusién Knudsen, o
como una difusién superficial, y se ha encontrado que juega un
papel importante en reacciones catalizadas. La difusidén ordinaria
ocurre cuando el didmetro del poro del material es grande en
comparacién con la trayectoria libre media de las moléculas del
gas. E1 transporte molecular a través de los poros, cuando estos
son pequefios en comparacién con la trayectoria libre media del gas,
se describe como la difusidén tipo Knudsen. La difusién superficial
es el tercer tipo de mecanismo para el transporte molecular en
materiales porosos y se ha encontrado que es el mds dificil de
caracterizar. En la difusiédn superficial, las moléculas se adsorben
sobre la superficie del material y después se transporian de un
lugar a otro en la direccién de decrecimiento de la concentracién.

Para la difusién de Knudsen, las moléculas chocan mas a menudo
con las paredes del poro qQue con otras moléculas. Al colisionarse,
los &tomos se adsorben de manera instantdnea en la superficie y



después se desorben de una manera difusa., Como resultado de las
frecuentes colisiones con la pared del poro, el transporte de la
molécula se impide. El cceficiente de difusién de Knudsen se puede
predecir a partir de la teoria cinética de gases al relacionar el
didmetro del poro y la trayectoria libre media del gas por la
expresién

ud
D, = 29 (1.10)

donde U es la velocidad de la molécula de gas Yy d es el didmetro
del poro. Para poros rectos, redondos, la difusividad esli]

Dyx=97.0r (1.11)

T
MA

donde
r = radio del poro, m,
T = temperatura, 'K,
151 = coeficiente de difusidén de Knudsen, mzls,
M, = peso molecular del componente A.

El radio medio del poro se puede evaluar de la densidad de bulto,
el 4rea superficial del sélido porosc y la porosidad por la
expresién

re 20 o 2% (1.12)
5p, S

donde

drea superficial del sélido poroso, mz/kg,

p; = densidad de bulto de la particula sélida kg /m’
V. = volumen de poro especifico del sélido, m3/kg,

n
M



€ = porosidad del sélido.

Con objeto de considerar el camino tortuoso de la molécula y
la porosidad del material, una difusividad de Knudsen efectiva se
puede expresar asi:

e
By e =Da,x? (1.13)

donde T es el factor de tortuosidad relacionado con la trayectoria
de la molécula. La difusién de bulto (en el seno del sistema)
tambhién contribuye al transporte molecular total a través de los
poros, pero también disminuye a causa de la porosidad de 1la
particula y de la longitud del camino a lo largo del cual la
molécula viaja. La difusividad de bulto efectiva se puede describir
en términos del coeficiente de difusidén ordinario por la ecuacién

Dy , = Dypv (1.14)

Existen casos obvios donde las difusiones en el seno del
sistema y Knudsen contribuyen al coeficiente de difusidn efectivo.
Para la autodifusién, la difusividad efectiva en un material poroso
se puede escribir asi

i __1 ,_3 (1.15)

A, e A K, e AP, &

En s6lidos porosos, en los cuales la transferencia toma lugar en un
principio por la difusién de Knudsen, la difusividad efectiva se
puede usar para estimar la tortuosidad. Aungue los coeficientes de
difusién ordinaria para gases estdn influenciados de manera
significativa por la presién, los coeficientes de difusién de
Knudsen son independientes de la presién como se demuestra por la
Ec. (1.11). Lo anterior se explica por el hecho de gque en la
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difusién Knudsen el radio del poro es menor que la trayectoria
libre media de las moléculas, estando ésta afectada directamente
por la presién. E1l punto hasta el cual la difusividad efectiva
depende de la presidén es una funcién de las magnitudes relativas de
las difusividades de bulto y de Knudsen. Los coeficientes de
difusién de Knudsen caracteristicos pueden ser un orden de magnitud
mids peguefios gque los coeficientes de bulto para gases,
particularmente a bajas presiones.

BALANCE DE MATERIA GENERAL.

A continuacién se aplica la ley de conservacién de la materia
de la especie A a un elemento de volumen 4x Ay 4z (Fig. 1.1), fijo
en el espacio, a través del cual fluye una mezcla binaria de Ay B.
Dentro de este elemento se puede producir A con una velocidad B;

(masa/volumen tiempo). Las distintas contribuciones al balance de
materia son

a) velocidad de variacidén de la masa de A con el tiempo en el
elemento de volumen

9P, (1.16)
Tﬁ?AxAyAz

b) entrada de A a través de la cara situada en x
.| AyAz (1.17)
c) salida de A a través de la cara situada en X + Ax
Nyl yeaxBYAZ (1.18)
d) velocidad de produccién de A por reaccién quimica

P,AxAyAz (1.19)

También existen términos de entrada y salida en las direcciones Y
y z. Escribiendo el balance completo de materia, dividiendo por



nalx ﬁ

Fig. 1.1
. 5 El i
emento diferencial de vol
umen.

10

Nalvsay

Nalx+ax



4X4y4z y haciendo tender a cero el elemento de volumen, se obtiene

dp, On,, , On,, _ on,

Az . (1.20)
ot * Tox dy oz Ba

Esta es la ecuacién de continuidad para el componente A de una
mezcla binaria, que describe la variacidén de la concentracién de A
con respecto al tiempo para un puntc fijo en el espacio. Esta
variacioén resulta del movimiento de A y de las reacciones quimicas
que dan lugar a A. Las magnitudes Ty, Ay, Dy, EON los componentes
rectangulares del vector densidad de flujo de materia m = pvy. La
Ec. (1.20) puede expresarse en notacién vectorial

ap o
—5g * (V) =8, (1.21)

La equivalente ecuacién de continuidad para el componente B es

ap =5
-Ef + (V’DB) = ﬁB (1.22)

La suma de estas dos ecuaciones conduce a

% .9 B 1.23
3 + V(p?V) 0 ( )

que €38 la ecuacidén de continuidad para la mezcla y que es la misma
ecuacidén de continuidad que se aplica a un fluido puro. Para
obtener la Ec. (1.23) se ha aplicado la relacién n + Iy = pv asi
como la ley de la conservacién de la materia expresada en la forma
By + By = 0. '

El desarrollo anterior podria hacerse igualmente en funcién de
unidades molares. Si B} es la velocidad molar de produccién de A
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por unidad de volumen, la ecuacién molar ané&loga a la Ec. (1.21) es

ac " .
—a—cé + (V.NA) = Bl (1'24)

De igual forma, para el componente B se tiene

ac " i
5w -5 .29

Sumando estas dos ecuaciones se obtiene

2C 4 V(P = (B3 + BY) (1.26)

para la ecuacién de continuidad de la mezcla. Para obtener esta
expresién se ha utilizado la relacién Fih + Kla = ¢¥. 8in embargo,
como en general el numeroc de moles no se conserva, no se puede
tomar (Ba + B%) igual a cero, salvo que se produzca un mol de B por
cada mol de A que desaparezca (o viceversa). Obsérvese, finalmente,
que la Ec. (1.26) se transforma en

(V-7*) = %, (Ba + B3 (1.27)

para un fluido de densidad molar constante C.

Las Ecs. (1.21) y (1.24) son formas tUtiles para obtener
perfiles de concentracién. Con el fin de hallar las ecuaciones
generales utilizadas para describir la difusidén binaria, se
reemplazan las densidades de flujo ﬁ‘ Y ﬂg por las expresiones
adecuadas gque contienen 1los gradientes de concentracién.
sustituyendo formas apropiadas de la ley de Fick en las ecuaciones
mencionadas, se obtienen las siguientes ecuaciones de difusiédn
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binaria, que son totalmente equivalentes:

a1 G(py?) = V-(pDuTY0,) + B, (1.28)
2 4 V(Cy 771 = V(CD TRy ¢ B (1.29)

Cualquiera de estas dos ecuaciones describe 1los perfiles de
concentracién en un sistema binario de difusién. La nica
restriccién es gue sea en ausencia de difusién térmica, de presién
y forzada. Las Ecs. (1.28) y (1.29) son védlidas para sistemas de
densidad total variable (p o C), y difusividad variable (Dyg) -

COEFICIENTES DE TRANSPORTE DE MATERIA.

A continuacidén se presenta un andlisis del movimiento de
materia a través de una interfase. lLa interfase puede ser una
verdadera fase limite o una pared porosa. La transferencia puede
tener lugar en presencia de dos especies o bien en un fluido puro.
En la mayor parte de los sistemas de transferencia de materia
intervienen mezclas cuya composicién varia, y en estos casos los
coeficientes de transporte de materia constituyen un medio
conveniente de presentar los datos experimentales para disefio.

Considérese el flujo de una corriente Ay B a lo largo de una
superficie de transferencia de materia y = 0, a través de la cual
las especies A y B penetran en la corriente con velocidades locales
Ny v Ny moles/(unidad de 4rea)(unidad de tiempo). En la Fig. 1.2
se representa un sistema tipico que muestra la forma en que se
aplican a un caso concreto los términos que se utilizan aqui. Ny
Y Ny son los componentes de las densidades de flujo N v ¥, en 1la
interfase, medidas hacia el interior de la fase considerada. El
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Pared del tubo — >

Gas ascendente

En la interfase —
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y=0 EPelicul
¥y 1liquida @&
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|
1
i
I

Fig. 1.2 Esquema de la transferencia de materia de A y B
desde una corriente descendente de 1liquido a una corriente
gaseosa ascendente de A y B en un tubo vertical.
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movimiento de cada especie a través de la interfase puede
expresarse como la suma de una contribucién difusional y una
contribucién de flujo global. En este caso la contribucién
difusional es proporcional al gradiente de concentracién en la
pared, v, por consiguiente, deberd ser aproximadamente proporcional
a una diferencia caracteristica de concentracién, 4C;, entre la del
fluido en 1a superficie y en la corriente global. Por otra parte,
la contribucién debida al flujo global puede tener lugar sin .
ninguna diferencia de composicién. Segln esto, parece conveniente
definir el coeficiente de transporte de materia, h', en funcidn de
la velocidad de difusién de ambas especies en direccién normal a la
interfase:

Taylymo = ~Tiylyme = B/AC, (1.30)

Expresando esto en funcién de las densidades de flujo molares N“
Y Ny, se obtiene

NAO - XAO (NAo 2 Ngo) = .h’CA.XA (1.31)

Ng; = Xpo (N + Ny,) = h/_CAXs (1.32)

siendo Ny =1 - xp la fraccién molar de la especie A del lado de
la inte:fase correspondiente a la corriente.

Sustituyendo Xx; por 1 - Xy, la Ec. (1.31) se transforma en la
Ec. (1.32), de forma que s6lo es necesaria una de ellas y el valor
de h' es el mismo cualgquiera que sea la ecuacién gque se utilice.

El coeficiente de transporte h' depende intrinsecamente de la
velocidad de transferencia de materia. Este efecto se debe a la
distorsién de los perfiles de velocidad y concentracién que se
produce a causa de los flujos de A y B a través de la interfase.

En el limite de pequefias velocidades de transferencia de
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materia N, ¥ Ny, puede despreciarse la distorsién de los perfiles
de velocidad y concentracién debido a la transferencia de materia.
Para esta condicién limite, es conveniente definir un coeficiente
de transporte de materia mediante la ecuacién

1im
N, ,~0 {Nao — Xpo (Nyo + Npp) ] = B (1.33)
NBD-.O C A.XA

Para velocidades de transferencia de materia relativamente bajas se
puede introducir en la Ec. (1.31) h en vez de h', es decir,
despreciar 1la correccién de h' debida a la velocidad de
transferencia de materia. La diferencia entre h y h' puede
apreciarse también comparande 1la forma de las correlaciones
adimensionales siguientes“]:

% = una funcibn de Re, Sc y la geometria (1.34)
AB
! N,
_%52 = una funcién de Re, Sc,jﬂﬁiblﬂ, y la geometria
AR

donde Re es el numero de Reynolds y Sc es el numero de Schmidt. La
mayor parte de las correlaciones existentes para transferencia de
materia por conveccién forzada pueden expresarse segin la forma de
la BEc. (1.34).

ANALISIS ADIMENSIONAL PARA OBTENER EL COEFICIENTE DE TRANSPORTE.

Cuando se intenta determinar los coeficientes de transporte de
masa en forma experimental, se tienen que identificar e investigar
las variables pertinentes que describan el proceso fisico. Por
ejemplo, considérese el caso de wuna transferencia de masa
convectiva forzada que resulta cuando un fluido fluye sobre una
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superficie sélida. Las variables qQue contribuyen a la transferencia
global son la velocidad U, la viscosidad p, la densidad o, 1la
difusividad de masa Dj;, un coeficiente de transporte de masa
convectivo desde la superficie h y una longitud caracteristica L.
En forma funcional, la transferencia de masa se puede expresar como

£(U, B, P, Dyg, B, L) = 0 (1.36)

Las determinaciones experimentales de c¢émo cada una de las
variables anteriores afectan a la transferencia de masa serian en
extremoe dificil y llevarian tiempo. Sin embargo, las variables
anteriores se pueden arreglar en grupos adimensionales pertinentes
que reducen la cantidad de datos necesarios para describir el
proceso.

Los grupos adimensionales que describen la transferencia de
masa convectiva se pueden determinmar al usar el teorema pi de
Buckinghamm], el <cual establece que el numero de grupos
adimensionales independientes que se pueden formar al combinar las
variables fisicas del problema, es igual 2l nimero de variables
fisicas menos el nuimero de dimensiones fundamentales gque se
requieren para expresar las cantidades fisicas. Expresando 1los
grupos adimensionales como n, W, etc., la relacién para esos
grupos se puede expresar Como f(np Ty, etd. &, 0OL

Utilizando el teorema anterior, la relacién funcional que se
obtiene para la transferencia de masa por conveccidn es

£{(8h, Re, Sc) =0 (1.37)

donde Sh, Re y Sc son los némeros de Sherwood, Reynolds y Schmidt,
respectivamente, y estdn definidos como

hL
= A 1.
Sc D (1.38)
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Re=£;‘LL=% (1.39)
.s'c=-p%-=-b‘l- (1.40)
AB AP

Ahora se pueden correlacionar datos experimentales en términos de
las agrupaciones anteriores en lugar de 1las seis variables
originales. Aungque el andlisis dimensional no proporciona una
informacién especifica acerca de la naturaleza de la funcién,
identifica los pardmetros pertinerites gque se pueden estudiar para
reducir esfuerzos experimentales,

La transferencia de masa en lechos empacados se ha estudiado

para varios gases y liquidos. Yoshidal® presenta las siguientes
correlaciones:

Sh

i 0.91¢Re 51 (Re < 50) (1.41)

esSC

#”m = 0.61yRe 041 (Re > 50) (1.42)
edse

donde la geometria del empaque en el lecho se caracteriza por el
factor de forma y. Para esferas ¢ = 1,
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CAPITULO IT
CINETICA QUIMICA

Ern el presente capitulec se cubren algunos aspectos
fundamentales de cinética quimica. Se presentan los principios de
cinética de reaccién y se hace una breve exposicién acerca de los
catalizadores y el fenbmeno de adsorcién. Se resuelve, ademds, un
problema donde se analiza la difusién de gases en un catalizador
poroso considerando reacciones quimicas.

PRINCIPIOS DE CINETICA DE REACCION.

La cantidad de un cierto componente A gque se convierte o
produce por unidad de tiempo y por unidad de cantidad de una
variable de referencia y en un sistema que reacciona quimicamente
se define como la velocidad de reaccién B,.

Ly 9, (2.1)
ﬂA x dt

Por definicién, BA es negativa si A se refiere al reactante,
mientras que es positiva si A es un producto de la reaccién. La
cantidad de sustancia N; se eXpresa en moles, aunque las unidades
de masa también son aceptables. La variable de referencia y en
reacciones homogéneas entre fluidos normalmente es el volumen del
fluido en reaccién V o el volumen del reactor. Al tratar con
sistemas heterogéneos la masa de sélido W, asi como la superficie
del sélido S, pueden tomar el lugar de y en reacciones del tipo
s6lido-fiuido, mientras que el &rea interfacial de contacto
sustituye a y en reacciones fluido-fluido. Cuando el volumen de un
sistema fluido que reacciona permanece constante, la Ec. (2.1) se
simplifica de la siguiente manera
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dc,

Ba = (2.2)

donde ¢, es la concentracién del componente Ay t es el tiempo.

Una expresién de velocidad de reaccidén general para el
componente 1 puede escribirse como

By = £(C.,T,P,m . (2.3)

Aqui C representa las concentraciones de los componentes de la
reaccién, T es la temperatura y P es la presién total; m incluye
otros parédmetros diferentes a ¢, T y P, que deben tomarse en
cuenta, especialmente en reacciones heterogéneas (por ejemplo,
pardmetros que tienen influencia en las caracteristicas de
transporte de materia y energia, gue se discuten mds adelante). La
expresién de velocidad para una reaccién simple irreversible en
términos de las concentraciones de los componentes de la reaccidn
A, B, C, . . ., E, es

-B, = YCRACPCE. .. CF (2.4)

La constante de proporcionalidad y en la Ec. (2.4) se denomina
velocidad de reaccién especifica o simplemente constante de
velocidad. y depende marcadamente de la temperatura. La presién y
la presencia de catalizadores también afectan y. Las unidades y el
valor de y varian con el componente especifico al que y se refiere,
el orden de la reaccién y las unidades de C. E1 orden de 1la
reaccidén es la suma de los exponentes de la Ec. (2.4), los cuales
se determinan empiricamente y no necesariamente son enteros. El
orden de la reaccién puede también referirse a los componentes de
reaccidén individuales; por ejemplo, a-ésimo orden con respecto a A,
ete.
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La dependencia en la temperatura de la expresién de velocidad
se considera en la constante de velocidad a través de la ecuacién
de Arrhenius:

P (2.5)

En esta ecuacién A se denomina factor de frecuencia y tiene las
mismas unidades que y. E es la energia de activacién, que Arrhenius
definié como la cantidad de energia en exceso respecto al nivel de
energia promedio que los reactantes deben tener con &l fin de que
la reaccidn proceda. Algunos factores gue afectan F son la presiém
Y la presencia de catalizadores.

Se dice que una reaccidén es reversible cuando la conversién de
reactantes a productos estid lejos de haberse completado cuando se
ha logrado el equilibrio, y la reaccién inversa se vuelve
importante. Asi, para la siguiente reaccién reversible

A+B=-D+ FE (2.6)

la velocidad neta de desaparicién del componete A puede describirse
como

'ﬂa = Ycaca = Y,CDCS (27)

y es la constante de velocidad cuando la reaccidén procede hacia la
derecha y y' es la constante de velocidad para la reaccidén inversa.
Si el sistema en reaccidén es una solucién ideal (es decir, que las
actividades son proporcionales a las concentraciones) la siguiente
relacién se cumple en el equilibrio:
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K = consgtante de eguilibrio (2.8)

é)
Ay
n
<k
1}

CATALISIS

La catédlisis generalmente se refiere a los procesos quimicos
en los que las velocidades de las reacciones quimicas estdn sujetas
a la influencia de sustancias que pueden o no modificarse
quimicamente durante la reaccién, pero que generalmente no son
reactantes ni productos finales. Tales sustancias se denominan
catalizadores. Basicamente se considera que un catalizador forma un
compuesto intermedio con alguno de los reactantes, el cual a su vez
interactia con otros reactantes para formar el producto deseado y
regenerar el catalizador. De este modo, un catalizador permite que
una reaccién proceda a una velocidad mds alta por un mecanismo que
requiere una energia de activacién més baja en comparacién con una
reaccién no catalizada. Un catalizador puede también alterar los
diversos mecanismos de una reaccién para alcanzar la distribucién
de productos deseada.

Se acostumbra clasificar la catdlisis en dos categorias
principales: reacciones cataliticas homogéneas y hetercgéneas. En
el primer grupo de reacciones el catalizador forma una fase
homogénea con la mezcla de reaccién, mientras que en el segundo
grupo el catalizador existe como una fase distinta a la mezcla de
reaccion.

Las caracteristicas generales de los catalizadores pueden
resumirse como sigue:

1. Un catalizador permanece 1inalterado al concluir la
reaccién, pero puede participar en etapas intermedias para
incrementar la velocidad neta. El catalizador acelera la reaccién
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proporcionando otros posibles mecanismos para 1la formacidén de
productos, siendo la energia de activacién de cada etapa inferior
a la de la reaccidén homogénea (no catalitica).

2. Cuando una reaccién puede ocurrir por mds de un mecanismo,
un catalizador puede exhibir selectividad, favoreciendo un
mecanismo sobre los otros. Esta situacién normalmente trae como
consecuencia una distribucién de productos diferente a la que se
obtendria por otros mecanismos. Una aplicacién apropiada de
catalizadores puede acelerar la reaccién deseada mientras que
reacciones indeseables son retardadas.

3. La velocidad de una reaccién es proporcional a 1la
concentracién de catalizadores. Para las reacciones catalizadas por
sb6lidos, el drea superficial del catalizador y la concentracién de
los llamados centros activos o sitios cataliticos (lugares de
elevada actividad quimica sobre 1a superficie) se vuelven
importantes.

4. En una reaccién reversible el catalizador acelera tanto la
reaccién directa como la reaccidén inversa. Asi, la composicién en
equilibrio del sistema de reaccién es el mismo que el de un sistema
no catalizado.

5. En una reaccién autocatalitica, en la cual uno de 1los
productos de reaccién actia como catalizador, una pequefia cantidad
del producto debe estar presente para iniciar la reaccién. Una
grdfica de conversién contra tiempc para este tipo de reaccién
resulta en una curva caracteristica con forma de S.

La secuencia de etapas de que estd formada una reaccién en
fase fluida catalizada por un sélido es la siguiente:

1. Difusién de reactantes desde el fluido global hasta 1la

superficie externa del catalizador y en el interior de los poros de
éste.
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2. Adsorcién (quimisorcidén) de 1los reactantes en puntos
interiores de la particula catalitica.

3. Reaccién de los reactantes adsorbidos en las superficies
para formar productos.

4. Desorcidén de los productos hacia la fase fluida que se
encuentra cerca de las superficies.

5. Difusién de los productos a través de los poros y desde la
superficie exteriocr hacia la fase fluida global.

La importancila relativa de las cinco etapas de un proceso
catalitico para controlar la velocidad neta de la reaccién depende
de muchos factores distintos. Normalmente sélo algunas de estas
etapas gobiernan la velocidad total y las otras etapas pueden
despreciarse o combinarse de alguna manera. El hecho de que estas
etapas no necesariamente ocurren en serie o en paralelo
frecuentemente hace imposible combinarlas por medios sencillos.

Cada una de las cinco etapas de un proceso catalitico esté
influenciada por uno o mas factores, entre los cuales estan los
siguientes:

1. Factores de la dindmica de fluidos; por ejemplo, velocidad
de masa.

2. Propiedades del catalizador; por ejemplo, tamafio de
particula, porosidad y dimensiones de por¢o y caracteristicas

superficiales.

3. Caracteristicas difusivas de los reactantes y productos en
el fluido.

4., Reguerimientos de la energia de activacién para la
adsorcién y desorcién de los reactantes y productos en el fluido.
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5. Energia de activacién de 1la reaccién que ocurre en la
superficie.

6. Factores térmicos; por ejemplo, temperatura Y
caracteristicas de transferencia de calor.

Asi, por ejemplo, las etapas 1 y 5 estdn gobernadas
principalmente por los factores 1, 2 y 3; mientras gque las etapas
2 y 4 estdn dominadas por los factores 2, 4 y 6. Los factores 2, 5
Yy 6 influencian la etapa 3.

ADSORCION

La adsorcién consiste en la transferencia de un material desde
una fase hasta una superficie, donde se enlaza mediante fuerzas
intermoleculares. Aunque por lo regular la adsorcién se asocia con
la transferencia desde un gas o liquidoc hasta wuna superficie
sélida, también se presenta la transferencia desde un gas hasta una
superficie l{iquida, La sustancia que se concentra en la superficie
se define como el adsorbato y el material sobre el cual éste se
acumula se define como el adsorbente.

Para estudiar la transferencia de masa hacia la superficie de
un adsorbente se requiere de informacién que describa su capacidad
de equilibrio. Estos datos, que se obtienen a temperatura
constante, se llaman isotermas de adsorcién. A partir de las curvas
de avance se obtiene una descripcién de 1la velocidad de
transferencia de masa al adsorbente. Estas curvas se logran pasando
un fluido que contenga el adsorbato a través de una columna llena
con el adsorbente seleccionado y midiendo la concentracién de
salida.

Al considerar un adsorbente es muy importante tomar en cuenta
los tipos de scluto y solvente gque actian en el proceso de
adsorcidén, ya que éstos se relacionan con los tipos de enlaces que
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ge forman entre el sdélido y el fluido. Dependiendo de dichos
enlaces, la adsorcién se describe como adsorcién fisica o como
adsorcién quimica o quimisorcién.

La adsorcitdn fisica se presenta cuando el adsorbato se adhiere
a la superficie mediante fuerzas de van der Waals (o sea, mediante
fuerzas de dispersién y couldémbicas). No obstante que se puede
presentar un desplazamiento de electrones, éstos no se comparten
entre el adsorbente y el adsorbato. Durante el proceso de adsorcién
se libera una cantidad de calor, que se describe como el calor de
adsorcién, Dado que esta cantidad de calor liberada por 1la
adsorcién fisica (0.5 - 5 kcal/mol) es aproximadamente igual al
calor de condensacién, la adsorcidn fisica a menudo se describe
como 'un proceso de condensacién. Como se espera, la cantidad de
materia adsorbida en forma fisica se incrementa conforme disminuye
la temperatura de adsorcién. La naturaleza de las fuerzas de la
adsorcidén fisica es tal que se acumulardn capas mialtiples de
adsorbato sobre la superficie del adsorbente.

La principal diferencia entre la adsorcién fisica y la de tipo
quimico es la naturaleza del enlace que se forma entre la molécula
adsorbida y la superficie adsorbente. La quimisorcién se
caracteriza por una comparticién de electrones entre el adsorbente
y el adsorbato que da por resultado la liberacién de una cantidad
de calor que es c¢asi jgual al calor de reaccién (5 -~ 100 kcal/mol).
A causa de la comparticién de electrones con la superficie, los
materiales quimicamente adsorbidos se restringen a la formacidén de
una monocapa. No obstante que las adsorciones quimica y fisica se
caracterizan por diferentes efectos térmicos, no existe un
lineamiento claro entre los dos mecanismos de adsorcién. A menudo,
un gran desplazamiento de la nube electrénica hacia el adsorbente
Yy la comparticién de electrones producen casi los mismos efectos de
calor.

Existen dos clases de quimisorcién: la de tipo activada vy,
menos frecuentemente, la ne activada. La quimisorcién activada
significa que la velocidad varia con la temperatura de acuerdo con
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una energia de activacién finita dadz en la ecuacién de Arrhenius.
Sin embargo, en algunos sistemas, la quimisorcién se verifica con
gran rapidez, lo que sugiere una energia de activacidén cercana a
cero., A ésta se le llama quimisorcién no activada. Es frecuente que
para un determinado sistema gas-s6lido la quimisorcién inicial sea
no activada, mientras que las Ultimas etapas del proceso son lentas
Y dependen de la temperatura (adsorcién activada).

ISOTERMA DE LANGMUIR.

Laxfxgl'm.lir”l propusc un modelo que describe en forma
cuantitativa el volumen de gas adsorbido sobre una superficie
abierta. Su modelo, que se puede clasificar por su aplicacién en la
adsorcién localizada de recubrimiento de monocapa, tiene en cuenta
las siguientes consideraciones:

1. Todos los sitios del gélido tienen la misma actividad para
la adsorcién.

2. No hay interaccién entre las moléculas adsorbidas.

3. Toda la adsorcidén se presenta por medio del mismo mecanismo
Y cada complejo del adsorbente tiene la misma estructura,

4. E1 grado de adsorcién es inferior a una capa monomolecular
sobre la superficie.

En un sistema de una superficie s6lida y un gas, las moléculas
de éste chocardn continuamente con la superficie y una fraccidén de
ellas se adherird. Sin embargo, debido a sus energias cinéticas
rotacional y vibracional, las moléculas mas energéticas se
desprenderdn continuamente de la superficie. De esta forma, se
establecerd un equilibrio, de manera tal que la velocidad a la cual
las moléculas chocan con la superficie y permanecen en ella por una
cantidad apreciable de tiempo, se equilibrarad exactamente con la
velocidad.a la que las moléculas se desprenden de la superficie.

La velocidad de adsorcién B, serd igual al numero de
colisiones Bc de las moléculas de gas con la superficie por
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segundo, multiplicada por un factor F que representa la fraccién de
las moléculas que chocan y que se adhieren. A una temperatura fija,
el numero de colisiones serd proporcional a la presién P del gas (o
a su concentracién), y la fraccidn F serd constante. Por tanto, 1la
velocidad de adsorcién por unidad de superficie limpia (es decir,
gue no posee material adsorbido) serd B, F. Esto es igual a yP,
donde y es una constante que involucra a la fraccién F y a la
proporcionalidad entre 8, y P.

Puesto que la adsorcién se limita a capas monomoleculares, la
superficie puede dividirse en dos partes: la fraccién 8 cubierta
por una capa monomolecular de moléculas adsorbidas y la fraccién
1 — 8 gue estd descubierta. Ya que solamente pueden adsorberse las
molécdlas que golpean la superficie no cubierta del catalizador, la
velocidad de adsorcién por unidad de superficie total sera
proporcional al factor (1 — 6); esto es,

B, = YP(1-6) (2.9)

La velocidad de desorcidén serd proporcional a la fraccién 9 de
la superficie cubierta y estd dada por la expresién

ﬁd’:YIe (2.10)

La cantidad adsorbida en el equilibrio se obtiene igualando Ba Y B;
¥ calculando 8. El resultado, llamado isoterma de Langmuir, es

9g-_YP __ K __ VvV (2.11)
Y/-yyp 1+ KP Va
donde K = y/y' es la constante de equilibrio de adsorcién,

expresada en unidades de (presién)*. La fraccién 6 es proporcional
al volumen de gas adsorbido, v, puesto que la adsorcién es inferior
a una capa monomolecular. Por tanto, la Ec. (2.11) puede ser
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considerada como una relacién entre la presién del gas y el volumen
adsorbido. Esto se indica escribiendo 6 = v/v,, donde v, es el
volumen adsorbido cuando todos los centros activos estdn cubiertos,

esto es, cuando hay una capa monomolecular completa.

DIFUSION Y REACCION QUIMICA EN UN CATALIZADOR POROSO.

A continuacién se utilizan el balance de materia aplicado a
una envoltura y la primera ley de Fick con el fin de describir la
difusién en el interior de una particula esférica de un catalizador
poroso. No se intenta describir la difusién en el interior del
camino tortuoso de los huecos, sino la difusién "media" de 1la
especie quimica en funcién de un coeficiente efectivo de difusién.

Considérese concretamente una particula esférica de un
catalizador poroso de radio R (véase 1a Fig. 2.1). Esta particula
se encuentra en un reactor catalitico que es atravesado por una
corriente gaseosa que contiene la sustancia reaccionante A y el
producto de reaccién B. En las inmediaciones de la particula
catalitica que se considera se supone que la concentracién de A es
Cj; moles por unidad de volumen. La especie A difunde a través del
camino tortuoso existente en el catalizador y se convierte en B en
la superficie del mismo (véase la Fig. 2.2).

Se comienza aplicando un balance de materia para la especie A
a una envoltura esférica de espesor Ar situada en el intérior de
una particula catalitica:

Ny |, 4572 = Nyl ardn{z+AL)2 + B,-dnz?Az = 0 (2:12)

En esta expresién N |, es el numero de moles de A que pasan en la
direccién r a través de una superficie esférica imaginaria situada
a una distancia r del centro de la esfera. El término de generaciédn
Bﬁnr‘?dr expresa el numero de moles de A que se producen por
reaccidén quimica en la envoltura de espesor Ar. Dividiendo por 4mndr
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la concentracidn en

A—B
(v

en el interior
del cataslizador

Corrisnte con

concentracion®s cp v Cp

Fig. 2.1 Particula esférica de un catalizador poroso.
Véase en la Fig. 2.2 una ampliacién del recuadro.
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y tomando Ar - 0, se obtiene

1im (IaNu) [,,er = (eru) ': - rza (2.13)
Az-0 Ar o
0 bien
‘agf(ﬂ”u) = r2p, (2.14)

Teniendo en cuenta que el medio es granular y no homogéneo, el
proceso de limites que se ha efectuado estd en contradiccidén con la
representacién fisica. Por lo tanto, los simbolos N ¥ B, de la Ec.
(2.14) no pueden interpretarse como magnitudes que poseen un valor
representativo de un punto, sino valores medios de un pequefio
entorno del punto considerado (este entorno es pequefio con respecto
a la dimensién R pero grande con relacién a los pasadizos
existentes en el interior de la particula porosa).

Se puede definir una "difusividad efectiva" para la especie A
en €l medio poroso mediante la expresién

NAI=_DAC;C;‘ (2.15)

en la que ¢ es la concentracion del gas A contenido entre los
poros. La difusividad efectiva I puede medirse experimentalmente,
Y, en general, depende de la presién y la temperatura asi como
también de la estructura de los poros del catalizador. El mecanismo
real de difusién en poros es como se discutidé en el capitulo I.

Introduciendo la Ec. (2.15) en la Ec. (2.14), considerando la
difusividad constante, se llega a
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1 df;a dc-\] B, (2.16)

D
‘1_’3 dr

Considérese ahora el caso en el que la especie A desaparece de
acuerdo con una reaccién quimica de primer orden en la superficie
catalitica que forma las "paredes" de los pasadizos tortuosos. Sea
a el 4rea de la superficie catalitica disponible por unidad de
volumen (sé6lides + huecos). Por lo tanto, B, = -y"a¢, y la Ec.
(2.16) se transforma en

ld dC

H & (2.17)
dr B

Esta ecuacién se resuelve con las condiciones de frontera C; =
para r = Ry C < o para r = 0. Las ecuaciones diferenciales en las
que aparece el operador (1/2) (d/dr) [£(d/dr)] pueden
simplificarse frecuentemente mediante un cambio de variable del
tipo CA/CAs = f(r)/r. Después de sustituir esta nueva variable en la
Ec. (2.,17) y rearreglando se obtiene:

d’f ]f (2.18)

Esta es una ecuacién diferencial ordinaria de segundo orden con
coeficientes constantes. Su solucién general, que contiene dos
constantes de integracién, es

(3
_C:A = &cogh l_a. r + .&senh Y28 I (2-19)
Cas r D, I D,

Aplicando las condiciones limite se obtiene, finalmente
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G _ R senhyy'a/Dyz (2.20)
r

Cas senhfy”a/D,R

En los estudios de cinética y catédlisis guimica interesa
generalmente conocer la densidad de flujo molar N, o el flujo
molar W en la superficie r = R:

dcC
Wag = 4TRZNy, = —4mRZD,— 2| (2.21)

Utilizando la Ec. (2.20) se encuentra que

W,, = 4¥RD,C,, |1 - ’J__”agcoth|1_”ag] (2.22)
D, DA

Esta ecuacién expresa la velocidad de conversién (moles/seg) de A
a B en una particula catalitica de radio R, en funcién de los
procesos difusicnales que tienen lugar.

Si la superficie cataliticamente activa estuviese toda ella
expuesta a la corriente de concentraciém (;, la especie A no
tendria que difundir a través de los poros hasta un sitio de
reaccién, y la velocidad molar de conversién vendria dada por el
producto de la superficie disponible por la velocidad de reaccién

superficial:

Wy = (57R%) (a) (-y7C,,) (2.23)

Dividiendo la Ec. (2.22) por la Ec. (2.23), se obtiene
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n,,--i-g(tbcoth¢-1) (2.24)

donde n; es el denominado factor de eficiencia, que es el valor por
el que hay que multiplicar Wy para tener en cuenta la resistencia
a la difusién del proceso global de conversién, y

6~ | X2x (2.25)

es un numero adimensional liamado médulo de Thiele modificado. La
Fig. 1 muestra una curva del factor de eficiencia como funcién del
médulo de Thiele.

El médulo de Thiele se obtuvo originalmente al estudiar la
difusién de un gas y su reaccién quimica dentro de un poro
cilindrico de longitud Lm}. En este caso el médulo de Thiele es

¢=@L (2.26)

donde y es el coeficiente cinético para la reaccién quimica del gas
en la superficie del poro y D es la difusividad del gas.
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CAPITULO I1I
MODELO CINETICO DE REACCION EN UN CATALIZADOR POROSO

En este capitulo se desarrolla un modelo cinético de
reacciones catalizadas por pelets porosos. Después de hacer el
planteamiento del problema se estudian las etapas de adsorcién y
reaccidén de los gases en la superficie de los poros de un pelet,
luego se analiza el fendmeno de difusién de los gases dentro de los
poros y, finalmente, se estudia la transferencia de masa entre la
corriente de gas donde se encuentra inmerso el pelet y la
superficie exterior de éste.

PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA.

Considérese una corriente de gas formada por la mezcla de dos
gases Ay B (y quizds por otros gases inertes desde el punto de
vista de la reaccién considerada) que fluye alrededor de una
particula esférica (pelet) de radio R, la cual es porosa y cataliza
la reaccién reversible

A«B (3.1)

Se desea conocer la velocidad de la reaccién catalizada por el
pelet, los perfiles de concentracidén de A y B dentro del pelet vy
los flujos médsicos de A y B entre la corriente de gas y el
catalizador.

El 4rea de la superficie interna de un pelet poroso suele ser
mucho mayor gque el &drea de la superficie externa, por l1lo que la
mayor parte de la reaccién se verifica dentro del pelet (en la
resolucién del problema el drea de la superficie externa es
despreciada). Para ello el gas tiene que pasar por algunos procesos
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que pueden ofrecer cierta resistencia para que se verifique la
reaccién. Para la conversidén de A a B estos procesos se pueden
represaentar del modo siguiente (véase la Fig., 3.1):

1. Resistencia de la pelicula gaseosa. A debe difundirse desde
el seno de la corriente hasta la superficie exterior del
pelet.

2. Resistencia a la difusién en los poros. A debe desplazarse
a través de los poros para alcanzar los sitios activos.

3. Resistencia en la superficie. A debe ligarse a algin punto
del catalizador para reaccionar y transformarse en B, el
que después se desprende hacia la fase fluida dentro de los
poros.

4. Resistencia a la difusién de B en los poros. B se difunde
hacia el exterior del pelet.

5. Resistencia de la pelicula gaseosa para B. B tiene que
difundir desde las salidas de los poros del pelet hasta el
seno de la corriente gaseosa.

Dadoc que la reaccidén es reversible, los procesos anteriores ocurren
en el orden inverso para la transformacién de B a A.

Los procesos 1, 2, 4 v 5 son de naturaleza fisica, mientras
que el proceso 3 corresponde a un fendémeno quimico. Los procesos 1
y 5 estédn determinados por la dindmica molecular del sistema y por
las caracteristicas difugionales de A y B. La estructura porosa del
catalizador y la velocidad de la transformacidén quimica condicionan
los procesos 2 y 4. E1 proceso 3 depende de las energias de
activacién de adsorcién y desorcién de A Yy B y del mecanismo de
transformacién de las especies adsorbidas.

La estrategia para resolver el problema es la siguiente:
primeramente se analiza el fenémeno de superficie, adsorcién-
reaccién-desorcién, para encontrar la velocidad de transformacién
de A a B como funcién de la composicién de la mezcla en el interior
del pelet. Después se analiza el flujo difusivo del gas en 1los
poros del catalizador para encontrar las concentraciones de A y B
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1. Transporte hacia el pelet,

» 2. DHusidén dentro de los poros.
. 3. Adsorclén, reacclén y
< S =

_;

desorcidn.
4. Difusién en los poros.
2" 1 5. Transporte hacia |a corriente

de gas.
Corriente de gas
AyB

Fig. 3.1 Representacién esquemédtica de las etapas que
ocurren en la reaccién A « B,
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como funciones de la posicién dentro del pelet. Finalmente se
estudia la transferencia de masa convectiva entre la corriente

gaseosa Y el catalizador para encontrar las velocidades con que A
v B entran o salen del pelet.

ADSORCION Y REACCION QUIMICA.

Adoptando la teoria de centros activados, las siguientes
etapas se presentan sucesivamente en la superficie interna del
catalizador:

Etapa 1. Se adsorbe una molécula de A en la superficie y queda
ligada a un centro activo:
Etapa 2. Ay, SE transforma en la superficie en un Bygs ¢

Aygs. = Bygs,
Etapa 3. B se desorbe desde la superficie, con lo cual el

centro activo queda libre:

BM& w B + 8

En la ecuaciones quimicas anteriores A;,. v By, denotan los
compuestos transitorios que se forman sobre la superficie interior
del pelet y s representa un sitio activo vacante.

Las velocidades de las reacciones de adsorcién, transformacién
y desorcién son, respectivamente,

-B, = Y,P48, - Y;.ea (3.2)
B, = v.0, - Y;OB (3.3)
B3=1363—YQPBQV (3.4)

donde las B; son las velocidades de reaccibén, moles/(unidad de
volumen)(unidad de tiempo); las y; son las constantes de velocidad
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de reaccién hacia adelante; las y'ison las constantes de velocidad
de reaccién hacia atrés; P, y P son las presiones parciales de A
Yy B; v 8, € y 6, denotan las fracciones de 4rea en la superficie
interna del pelet ocupadas por Ay , By, ¥ sitios activos vacantes,
respectivamente.

Dado que en el proceso de reduccién directa de mineral de
hierrc las presiones de gases que se manejan son muy elevadas, se
puede esperar qué no hay barreras para la adsorcién y desorcién de
gases en la superficie interior de los pelets. A continuacidén se
supone que las reacciones de adscorcién y desorcién de A y B ocurren
cerca del equilibrio y que la velocidad neta de la reaccién esté
controlada por 1la reaccién de transformacién de las especies
adsorbidas en la superficie interna del pelet. Las constantes de
equilibrio para las reacciones de adsorcidén y desorcién se obtienen
de las Ecs. (3.2) v (3.4) cuando las velocidades son cero; esto es:

Yi 6,
Kl - & = (3»5)
Yi PAev
P
K = Y_? = ;e" (3.6)
L £) 8

de donde se obtiene que las fracciones de &rea en la superficie
interna del pelet ocupadas por A Yy B son las siguientes:

8, = POK (3.7)
8, = PO, /K, (3.8)
0,/ 8, Yy B8, estdn relacionadas por la siguiente expresién:
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6,=1-6, -9, (3.9)

Sustituyendo las Ecs. (3.7) vy (3.8) en la Ec. (3.9) y despejando
8, se tiene que la fraccién de &rea desocupada en el interior del
pelet es

) 1
B = TR TR (3.10)

o bien

- 1
& = T PmK v % /5) bt

donde P es la presién absoluta del gas y X Y X son las fracciones
molares de A y B.

sustituyendo las Ecs. (3.7) v (3.8) en la expresién para la
velocidad de la reaccién, Ec. (3.3), se tiene que

B, = PO, (Y, %:K - Yixp/K,) ($°12)

La constante de equilibrio para dicha reaccién es

k = gfi)em - ;¥ﬁEL (3.13)
Xa Y2/ K,

Luego, la velocidad de la reaccién puede expresarse como

kx, - xp)

(
B, = POy, K, ol (1+1/k) (3.14)
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o0 bien

Plhx,~%,) YK +Yi/K, (3.15)
1+k 1+P(XAK1"'XB/K3)

Bz=

Esta ecuacién expresa el numero de moles de A gque se estén
transformando por unidad de tiempo por unidad de volumen en la
superficie interior del pelet. Si B, > 0, A desaparece mientras gque
B se crea. 8i B; < 0, ocurre lo contrario.

DIFUSION EN POROS.

La difusidén del componente A del gas dentro de los poros del
pelet se describe mediante la siguiente ecuacién:

ac,
ot

V-(C,#) - D*Vec, = -B, (3.16)

donde C; es la concentracién molar de A, D' es 1la difusividad
efectiva del gas en 1los poros del pelet, t es el tiempo ¥y 7 es la
velocidad que el gas tiene debido a flujos convectivos. En el
estado estacionario (cuando el flujo de la corriente de gas es
constante) el primer término de la ecuacidén anterior se anula.
Ademds, si los poros del pelet tienen el radio pequefio no pueden
existir flujos convectivos de gases, por lo gque el segundo término
de la ecuacién anterior también es igual a cero, resultando

D*CV2x, = B, ‘ (3.17)

8i se define
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3
=

BELETAR (3.18)
VD C N 1+P(x,K + X,/ Ky}

se tiene que la Ec. (3.17) se puede expresar CcOmo

vzx‘=JI§;£“‘;_+‘;_‘e (3.19)

Dado que la reaccién de transformacién es equimolar, en el
estado estacionario no puede haber un gradiente en la suma de las
concentraciones de A y B; dicho en otras palabras, la suma de las
fracciones molares de A v B es constante tanto dentro como fuera
del pelet, es decir,

X, + X5 = X, (3.20)

Si la mezcla de gases en la corriente estd formada exclusivamente
por Ay B, X, = 1; si se encuentran presentes otros gases inertes
desde el punto de vista de 1a reaccién considerada, x, < 1.
Teniendo presente la Ec. (3.20) junto con la Ec. (3.13), las
desviaciones del equilibrio de las fracciones molares de A y B se
pueden expresar como

1
Xy = T3 x, + f (3:21)
- _k = 3.22
Xp = T ox%e = £ _ ( )

Utilizando las expresiones anteriores, la Ec. (3.19) se puede
escribir también como
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wf=J£f (3.23)

Considerando la geometria esférica del problema, la ecuacién
anterior se escribe en términos de la coordenada radial de la
siguiente manera:

1 df_, dfl 2
Tz'&‘[ ar].- _}%z.f (3.24)

La solucién a esta ecuacién diferencial es

£lr) = I senhr(/i;ef/m (3.25)

donde I es una constante de 1integracién gque se determina més
adelante.

TRANSFERENCIA DE MASA ENTRE LA CORRIENTE DE GAS Y EL PELET.

El transporte de masa de A a través de la pelicula gaseosa que
se forma entre la corriente de gas y la superficie exterior del
pelet se describe mediante la siguiente condicién limite:

D‘%Crl = h[cf - o (R)) {3.26)

o bien, dividiendo entre la concentracién del gas

ax,

‘—
2 or

= hx{-x,(R)] (3.27)
R
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donde h es el coeficiente de transporte de masa a través de la
pelicula estdtica de gas alrededor del pelet. Combinando 1la
ecuacién anterior con la Ec. (3.21) se tiene gque

af| _ B Ikxi-x7 f(R)] (3.28)

Sustituyendo en la ecuacién anterior la derivada de la Ec. (3.25)
y despejando I se tiene que

5 kXAg - ng
I-= R 3 (3.29)
(1+Kk) ‘IR [pcosh(p) ~senh({p)] + senh(u)J
Luego,
f L kXAg . ng Benh(pI/R)
[ D° ] /R
(1+k) = [pcosh(p) -senh(i)] + senh(p)

(3.30)

Las ecuaciones que expresan las distribuciones de concentracién de
A Y B dentro del pelet se obtienen sustituyendo la ecuacién
anterior en las Ecs. (3.21) y (3.22).

La transferencia de masa hacia el pelet, expresado en
moles/seg, se obtiene multiplicando el &4rea de su superficie
exterior por el flujo especifico del gas hacia éste:

G = 4nR23*c£EE (3.31)
r IR

De la Ec. (3.21) se tiene que (9x;/9r)|y; = (9£/9r)|;. Entonces
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AnRDC (kxi-x5) [pcosh(pu) -senh(p)]
G = (3.32)

(1+k) [% [pcosh(p) -senh (p)] + senh(p)}

o bien, reordenando términos,

kXAg - XBE
1+ k
= 3.33
G 7 ; 7 ( )
4T R2*AC %'n RD*Cp?-n(p)

donde

nip) = % [pcoth (p) - 1} (3.34)

es el factor de eficiencia de la reaccidén. S8i se comparan las Ecs.
(3.18) v (3.24) con las Ecs. (2.18) y (2.25) puede verse que u es
un médulo de Thiele modificado.
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CAPITULO IV
RESULTADOS DEL MODELO

En este capitulo se discuten los resultados obtenidos en el
capitulo anterior. Se analizan 1las expresiones encontradas
considerando la influencia de <cada wuna de 1las variables
involucradas y se presentan algunas oraficas para ilustrar dichas
expresiones. Se muestra, ademds, la manera en que los resultados
obtenidos se pueden generalizar para aplicarlos a una reaccién mas
completa que la que se considera en el modelo,

RESULTADOS.

La reaccién de transformacién que se considera en el modelo
del capitule anterior corresponde a una donde, por ejemplo, se
reorganizan los enlaces internos de A para dar B. Este tipo de
reaccién no corresponde con ninguna de las reacciones qQue ocurren
en un proceso de reduccién directa (véase la Introduccidén). Por lo
tanto no se tiene informacién experimental para dicha reaccién. Es
por esto que la construccién de las grdficas de las soluciones en
el andlisis qQue a continunacidén se presenta se ha hecho asignando
valores arbitrarios a los pardmetros gue en ellas intervienen (se
ha cuidado que dichos valores sean cercanos a los que se presentan
en las reacciones gque si ocurren en un proceso de reduccién
directa).

1. Velocidad de la reaccién en el interior de pelet:

B = P(kx,-Xp) YzIQ"Yé/Ka (3.15)
l+k 1+P(x,K, +Xp/K,)
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Esta ecuacién expresa los moles de A qgue se transforman por unidad
de tiempo y por unidad de volumen cuando las fracciones molares de
AY B dentro de los poros del pelet son Y X3, respectivamente,
a una presién absoluta P. En la Ec. (4.1) puede apreciarse 1lo
siguiente:

a) 81 la presién es muy pequeia, el denominador del segundo
factor en el miembro de la derecha es casi igual a 1, y la
velocidad de reaccién es directamente proporcional a la presiém. En
cambio, si la presién es muy alta, la velocidad de la reaccidn se
vuelve independiente de ésta.

En la Fig. (4.1) se grafica la velocidad de la reaccién como
funcidén de la presién del gas para una cierta composicién de gases.
Arbitrariamente se han elegido los siguientes valores para los
pardmetros contenidos en la Ec. (4.1):

k=28
XA = 0.6

K = 30 atm’t
K = 0.2 atm
Y; = 10 moles/mseg
v'; = 10 moles/maseg

En dicha figura puede apreciarse que la velocidad de reaccidén crece
linealmente con la presién para valores pequefios de ésta. Conforme
la presién aumenta, la velocidad de la reaccién disminuye su ritmo
de crecimiento y, para presiones elevadas, la velocidad alcanza un
valor que depende del equilibrio entre Ay B y de las reacciones de
adsorcién y desorcién de los mismos.

b) Si la constante de equilibrio de la reaccién kX es grande,
A se consume para formar B (B > 0) y la velocidad de la reaccién
depende linealmente del producto v; K- Si k es pequefia la reaccién
ocurre al revés (B < 0) y la velocidad depende de y';/K;.
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Efectos de la presién.

El comportamiento observado en la Fig. (4.1) se debe a que
cuando la presién es reducida la fraccién de sitios activos
ocupados por A en la superficie interior del catalizador es
pequefia, por lo que cualguier incrementoc en la presién eleva la
fraccién de sitios ocupados y por consiguiente eleva la velocidad
de la reaccién. Este es el comportamiento de la velocidad de
reaccién cuando la adsorcidén es la etapa dominante.

A presiones mas altas, la superficie se va saturando de
moléculas de A. Si éstas no reaccionan con suficiente rapidez, la
reaccién de superficie se convierte en la etapa dominante, dando
lugar a que la velocidad de reaccién descienda © se mantenga en el
mismo nivel. En la Fig. {(4.1) esto corresponde a la parte de la
curva que muestra una concavidad mds pronunciada.

Para presiones elevadas la curva de la velocidad de reaccién
se aplana. Esto significa que aunque la reaccidén ocurra rdpidamente
en la superficie del catalizador, las moléculas de B no se desorben
con la suficiente rapidez, por lo que la desorcibénm se vuelve la
etapa dominante.
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2. Praccicnes molares de 1los gases dentro del pelet:

Xp(2) = DipX, + £(2) (3.21)
x5(x) = T{f—kxo - £(r) (3.22)
— kx,;g & ng Senh(pr/R)
fi{r) = o ; L
(1+k) |5 [pcosh(p) -senh(p)] + senh(p))
(3.30)

Estas ecuaciones indican cuédles son las fracciones molares de A y
B como funciones del radio del pelet, de las propiedades de
difusién del gas y del equilibrio de la reaccién. En dichas
ecuaciones se puede apreciar 1o siguiente:

a) 8i la constante de la reaccidén k es pequefia, la fraccién
molar de A2 en un punto dentro del pelet es igual a su valor en la
corriente externa de gas mds un término proporcional a la fraccién
molar de B en la corriente, mientras que la fraccidén molar de B es
proporcional a su valor en la corriente. Si k es grande, 1la
situacidén anterior se invierte.

b} En las Figs. (4.2) a (4.5) se muestran grdficas de 1la
composicién del gas, (fracciones molares de A y B), como funcién
del radio del pelet, para distintos valores del médulo de Thiele.
Arbitrariamente, a manera de 1ilustracién, se han elegido los
siguientes valores de los pardmetros de las Ecs. (3.36) a (3.38):

XAg = 0.8

XBg = 0.2

kK = 8
D'/AR = 4 x 107
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En las gradficas mencionadas puede observarse que cuando el factor
de eficiencia de la reaccién es alto, la composiciédn del gas dentro
del pelet es muy cercana a la composicién del gas en el torrente,
lo que implica que practicamente todo el pelet participa en la
reaccidén. Esto ocurre cuando el radio de pelet es pequefic o bien
cuando el gas difunde con facilidad dentro de los poros.

Si el factor de eficiencia es pequefio, la composicién del gas
cambia drésticamente cerca de la superficie externa, alcanzando
rdpidamente en el interior la composicién de equilibrio. En este
caso, sélo las capas mds externas del catalizador participan en la
reaccién. Lo anterior ocurre si la difusividad del gas en los poros
es baja o si el radio del pelet es muy grande. En un lecho de
pelets 1lo anterior implica que una buena parte del material
catalitico permanece inactivo.
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3. Velocidad de transferencia de masa hacia el pelet:

kx" = ng

1+ k
= 3.33
G T + 7 ( )

4xR*hC  LaRD*Cp*n ()

Esta expresién muestra el nimero de moles de A que entran al pelet
por unidad de tiempo como funcién de la composicién del gas en la
corriente, de la constante de equilibrio de la reacciédn que ocurre
en el interior del pelet y de las resistencias de la pelicula
gaseosa (expresada en el primer sumando del denominador) y de la
difusidén en los poros del catalizador (manifestada en el segundo
término del denominador). Analizando la Ec. (4.5) se puede ver lo
siguiente:

a) Si el coeficiente de transporte de masa a través de la
pelicula estdtica de gas es infinito, lo cual puede presentarse
cuando la viscosidad de la corriente externa de gas es muy elevada,
la difusividad del gas en los poros del catalizador domina 1la
transferencia de masa entre la corriente gaseosa y €l catalizador.
La Fig. (4.6) muestra cémo varia la velocidad de transferencia de
masa como funcién de la difusividad del gas en los poros para la
situacidén descrita arriba. Para construir la curva de la Fig. (4.6)
se escogieron arbitrariamente los siguientes pardmetros en la Ec.
(4.5):

k=28
x! = 0.88
XBg = 0.11
R=0.025m

c = 220 moles/m3
p =4

Si la resistencia a la difusgidn del gas en los poros del pelet
es muy grande (lo que ocurre cuando el radio del poro es muy
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pequefio o bien cuando el camino que deben seguir las moléculas
gaseosas dentro de los poros es demasiado tortuocso) la
transferencia de masa hacia el pelet esté controlada por 1la
resistencia que presenta la pelicula de gas estitica alrededor del
pelet. La Fig. (4.7) muestra cémo varia 1la velocidad de
transferencia de masa como funcién del coeficiente de transporte de
masa entre la corriente de gas y el pelet. La curva de la Fig.
(4.7) se construyé usando los mismos valores de los parédmetros
empleados para trazar la curva de la Fig. (4.6).
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GENERALIZACION DE LOS RESULTADOS.

El modelo que se resuelve en el presente trabajo tiene la
ventaja de que posee solucién exacta. Esto proporciona la base para
desarrollar expresiones que describan de manera aproximada la
cinética de reacciones mds complicadas (reacciones para las cuales
no es posible obtener soluciones analiticas).

Para una reaccién del tipo
A+B = C+D

la cual es del mismo tipo que la reaccién shift que se presenta en
la Introduccién, la velocidad con que A (o B) se transfiere hacia
el pelet se puede aproximar mediante la siguiente expresién:

ol (xZ x5 - kxgx7) / (1 + k)
- 1 1 (4.1)

+
4nR*HC  4=®RD*Clpcoth(p) - 1]

donde el médulo de Thiele modificado estd dado por

(YK, K, + ¥/ K K) P? (4.2)

R
p =
Jo'C J (1 + P(x,K, + XKy + Xp/ Kg + Xp/ Kp)]?

La influencia que las variables fisico-quimicas tienen sobre esta
velocidad de transferencia de masa es la misma que ocurre en el
caso de la reaccién A « B. Ademéds, esta expresién respeta la
simetria de la reaccién: si se considera la reaccién reversible, k
debe sustituirse por 1/k y la forma‘de la expresién se conserva,
solo que con signo negativo.
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RECOMENDACIONES.

El siguiente paso para continuar con el estudio del presente
trabajo consiste en calcular numéricamente la cinética de 1la
reaccién que aparece en la seccién anterior, considerando que dicha
reaccién no se encuentra afectada por otras reacciones quimicas.
Las soluciones analitica y numérica deben compararse para evaluar
el error que existe en la expresidén propuesta y corregir ésta
(proponiendo expresiones alternativas, las cuales deben respetar
los principios de simetria de las reacciones) hasta minimizar la
diferencia entre ambas soluciones. BAdemds, estas expresiones
deberan ser validadas con informacién experimental de alguna
reaccién catalitica que ya haya sido estudiada.

Después de esto debe resolverse el problema de dos o més

reacciones cataliticas simultdneas siguiendo el mismo esgquema
sefialado en el parrafo anterior.
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CAPTTULO V
CONCLUSTONES

Del estudioc de la reaccién catalitica heterogénea A « B en un
catalizador esférico poroso (pelet) se puede concluir lo siguiente:

a) La presién tiene efecto sobre los procesos de naturaleza
quimica: adsorcién, reaccién en la superficie y desorcién. A bajas
presiones, cuando la adsorcidén del gas en la superficie interna del
pelet es 1la etapa dominante, 1la velocidad de la reaccién es
proporcional a la presién. A presiones moderadas, cuando domina la
reaccién en la superficie interna, la velocidad de reaccién crece
cada vez mas lentamente con un incremento de la presién. A
presiones elevadas, cuando la desorcién controla la reaccién, la
velocidad de reaccién alcanza un limite maximo.

b) La distribucién de concentraciones de los componentes del
gas en el interior del pelet depende del factor de eficiencia de la
reaccién. Cuando el factor de eficiencia es alto, 1las
concentraciones de A Yy B en el pelet son semejantes a las
concentraciones que tienen en la corriente de gas, por lo que todo
el pelet participa en la reaccidén, $i el factor de eficiencia es
pequefio, las concentraciones de A y B se modifican drasticamente
cerca de la superficie exterior del pelet, alcanzando €l gas en el
interior del pelet una composicién cercana a la composicidén de
equilibrio de la reaccién.

c) Cuando el coeficiente de transporte de masa a través de la
pelicula de gas estacionaria es muy elevado, la transferencia de
masa hacia el pelet est4 dominada por la difusién del gas en los
poros del catalizador. La velocidad de transferencia es proporcinal
a la difusividad cuando ésta es baja. Para valores altos de la
difusividad, la transferencia de masa disminuye réipidamente su
ritmo de crecimiento.
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Si la difusividad es alta, la velocidad de transferencia de
masa hacia el pelet estid dominada por la difusién del gas a través
de la pelicula estacionaria alrededor del pelet. En este caso, la
velocidad de transferencia depende del coeficiente de transporte de
un modo similar al arriba sefialado para la difusividad.
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