4, PRACTICA PARA EJEMPLIFICAR EL

FUNCIONAMIENTO DEL MICRORREACTOR.

Aunque el reactor objeto de este trabajo puede utili--
zarse para estudiar diversas reacciones, se escogid la reaé
cidén de hidrogenacidn de benceno para obtener ciclohexano
para ilustrar su funcionamiento.

4.1. F{sico-Quimica Y cinética

De La Reaccidn

La hidrogenacién de henceno se puede realizar en fase
1{quido-vapor p en fase vapor solamente. Esta reaccién es -
exotérmica y se ljeva a cabo con contraccién de volumen. La

reaccién se puede expresar de la siguiente forma:

CeHg (1)+3Hy(g)= CgHyo(1)3 ‘aHe -51.2 Kcal/mol
a 200°C | (4.0)(21)

La reaccién es por 1o tanto favorecida por una baja -

temperatura y por altas presienes parciales de hidrégeno -

(20).

31
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Se ha encontrado una Kp= 7.36 a 256°% para el sistema
benceno, hidrégeno y ciclohexano (21).
ES interesante observar 10s cambios de energia libre -

involucrados en 1la hidrogenacidén de benceno (21):

+ Hy a_, D+ Hz b 3 @ﬂ{z c (4.1)
2 d Sy

+ 3H

A continuacidn se tabulan las energias libres para los

>

diferentes pasos:

TABLA 4.1
AF (Kcal)

T(°K) a b c d

298.16 13.2 - 17.9 -18.7 | - 23.4

400. 15.7 - 14.8 -15.2 | - 14.35

550, ' 19.6 - 10.2 - 9.4 0.00

700, ,23.5 - 5.5 - 4.4 13.62
F.ooo. 31,3 : 4.2 | 6.5 41.97

En cuanto a cinética de la reaccidn, se ha encontrado
que la reaccidn es aproximadamente de primer orden con res-
pecto al hidrégeno y de orden cero con respecto al benceno
(17.18;19,21,22). Aungue se ha observado una'variacién,de

primero a segyndo orden con respecto al hidrégeno y de cero
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a 0.5 con respeq;o al benceno entre las temperaturas de 95°
a 178% respectivamente (17), dependiendo del catalizador
que se utilice variara este rango. La anterior observacidn
se hizo utilizando un catalizador de cobalto.

Para llevar a cabo la hidrogenaéién de benceno se pue-
den utilizar varios catalizadores, entre ellos niquel, co--
balto, cobre, platino y paladio. Hasta el momento los cata-
lizadores mas eficientes son el niquel Raney y el éxido de
Platino de Adams (21). Esta reaccidn también se ha estudia-
do en catalizadores de tecnecio, renio y rutenio (23).

En el presente trabajo se utilizé un catalizador de -
platino sobre alimina en pellets cilindricos de %/é.dé‘dié—
metro. Este catalizador exhibe su mayor actividad cataliti-
ca a aproximadamente 203° (23). También se ha encontrado -
que el catalizador de platino es muy selectivo en la reac--
cién de hidrogenacién de benceno, obteniéndose solo ciclo--
.hexano como producto y ademas se observé que este cataliza-
dor no es activo para la reaccién inversa, es decir, no ca-
taliza la hidrogendlisis del ciclohexano (23).

Con respecto 51 mecanismo probable de feaccién. éste
puede variar segin el catalizador utiliiado y segiin el ran-
go de temperaturas en el que éeilieve a cabo el experimento.

En la literatura revisada se encontraron entre otros -
mecanismos: .

1. Para un catalizador de cobalto en diferentes sopor-

tes en un rango de 65 a 205°¢ (17), se propone que el
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benceno fuertemente adsorbido, se hidrogena simultineamente
para dar ciclohexeno. Este paso se considera lento y se si-
gue por una hidrogenacidn rapida del ciclohexeno para ciclo
hexano. '

2. ﬁl mecanismo propuesto para un cataiizador de ni---
quel sobre alumina en un rango de temperaturas entre 127 y'
232% (24), es el siguiente: E1 hidrdgeno molecular se édu-
sorbe en la superficie del catalizador, y en el mismo sitio
activo se adsorbe el benceno. El paso controlante es la re-
accidén de_snperfig;e,qﬁe‘qe considera como una hidrogena---
ciéﬁ siﬁu;;ﬁhea\égifhéh@ébo para dar ciclohexano.

3. otro meéi#@#ﬁﬁypaga niquel pero soportado en una --
preparacién’de,Kiaééxﬁuhr'(ZZi. én un rango de 60 a 185°,
propone que el h#ﬁhénp*ad;orhido se hidrogena primero a ci-
clohexadieno lentamente, después a ciclohexeno y por dltimo

a ciclohexano que se deadsorbe pasando a la fase gaseosa.

4,2. Obtencién Industrial Y
Usos Del ciclﬁhexano.

La importancia econémica del ciclohexano ha ocasionado
el desarrollo de un ;fah nimero de procesos inéustriales pa
ra su obtencidn. Estos procesos difieren principalmente en
‘108 siguientes aspectos:

; Naturaleza del catalizador.

- Condiciones de operacidn bajo las cuales se lleva a
cabo la reaccicn en el catalizador.
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- Disefio -del reactor.

- Método utilizado para disipar el calor generado debi
do a la exotermicidad de la reaccién (20).

A continuacidn se describen algunos de 1os procesos --

mé&s importantes.

4.2.1 Proceso Bexano.

Benceno e hidrégeno de recirculacién se vaporizan en
un interca#biador de calor con la corriente caliente de los
productos de reaccidn. La mezcla pasa a unbreactor multitu-
bular que contiene un catalizador a base de uﬁ metal noble.

La reaccién desprende calor, el cual se disipa en 1a
superficie de los tubos del reactor en forma de vapor de ba
ja presion.

El drea de la superficie de los tubos esta calculada
de tal forma que la temperatura maxima no exceda los 370°%
Y que la temperatura de salida de los tubos sea de 220°C.

La presidn de operacidn es de cerca de 35 atmdsferas y
la pureza del producto es Ael orden de 99.9%. Esta pureza

¥

es la adecuada para la produccién de nylon (20).

4.2.2 Proceso HA-84 h

El catalizador para este proceso es a base de un metal
noble y el mecanismo completo es similar en principio al -
proceso Bexano. Aunque difiere de este dltimo en que se tie

ne un evaporador adicional de benceno y una relacidn de re-

ciclado de gas muy baja.
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El benceno residual en el producto es de aprbximadameg

te 5 ppm y se utiliza el 83% del hidrégeno (20).

4,2.3 Proceso Hydrar.

Este fué el primer proceso industrial disponible para
1a hidrogenacién de beﬁceno.

Originalmente el proceso Hydrar estaba basado en un ca
talizador de platino promovido con sales de litio. Desde en
tonces se ha desarrollado un catalizador a base de niquel.
Las impurezas de HZS’ CoOy CO2 actian como venenos y deben
eliminarse de la alimentacidn. |

Al contrario del proceso Bexano y del proceso HA-84, -
el proceso Hydrar utiliza reactores adiabdticos y el calor
de reaccidn se elimina mediante enfriamiento entre cada re-
actor.

La temperatura del lecho catalftico varia aproximada--
mente de 200 a 350°C. La presidn en el reactor se mantiene
en aproximadamente 30 atmésferas, mientras que la relacidn
molar hidrégeno/higrocarburd se mantiene 2 a 1 mediante re-

ciclado (20).

4.2.4 Proceso Houdry:g
Este proceso es similar, en principio, al proceso Hy--
drar. Los reactores son adiabdticos y el benceno se inyecta

en etapas para mantener una relacién de 2 a 1. Las
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temperaturas son,. sin embargo, mds bajas y el contenido re-

sidual en el producto es de 10 ppm (20).

4.2.5 Proceso I.F.P.

En este proceso el hidrdgeno y el benceno se inyectan
directamente sin precalentamiento al reactor, el cual con--
tiéne el catalizador en suspensidn en ciclohexano lfquiéo.
El calor producido en la reaccidn se disipa por enfriamien-
to entre la suspensidn de catalizador y agua a presién. Es-
to se lleva a cabo pasando la suspensidén de catalizador a
altas velocidades a través de un intercambiador exterior --
por medio de una bomba de recirculacién. Esta operacidn jue
ga un papel muy importante al mﬁntener el catalizador en --
suspensién. La expansién del agua de enfriamiento produce -
vapor de baja presion. .

La reaccidn se lleva a cabo en un reactor vigorosamen-
te agitado. La cohcentracidn de benceno es, en consecuencia,
muy ba?a; 10 cual no es una desventaja ya que la velocidad
de reaccién permanece constante adn a altas conversiones.

El ciclohexano‘producido se obtiene del reactor como -
vapor en la corriente de los gases ineftes junto con un pe-
quefio exceso debhidrggeho, ei cual es esenciai para comple-

tar la conversidn del benceno (20).
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4,3. Usos Del Ciclohexano.

La obtencidn de ciclohexano a partir de benceno es im-
portante en la induktria petroquimica, ya que de éste se de
rivan mtchos productos de uso en industria y consumo final.

En el cuadro 4.1. se muestran algunos de sus derivados,
4.4, Modelos Cinéticos Propuestos.

Se proponen dos modelos. El primero basado en un desa-
rrollo del tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (modelo
LHHW) y el segundo basado en la isoterma de Freundlich.

Estos modelos se denominan genéricamente modelos ciné-
ticos de reaccidn de superficie y se debe entender que sé -
consideran Unicamente fenémenos de naturaleza quimica como
quimisorcién, desorcién o reaccién quimica de superficie -
(26).

Se supone que los procesos de transporte de interfase
e intraparticula, son muy réﬁidos con respecto a la veloci-
dad de los procesoé quimicos que ocurren sobre y dentro de
ia particula de catalizador. También se supone gradiente ce
ro en la interfase e:intrafasé con respecto a ia difusidn
de calor, por 1o tanto el alrededor y el interior de la par

ticula de catalizador son isotérmicos (26).
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4.4.1 Modelo LHHW.

Estos modelos se formulan en base a ecuaciones de velo-
cidad basadas a su vez en concentraciones de superficie de
especies adsorbidas ‘en la superficie del catalizador y en ba
se a concentraciones de sitios activos libres. Estas concen-
traciones se expresan en términos de la isoterma de Langmuir
(26).

Para el desarrollo del modelo se suponen tres pasos --
principalmente:

- Adsoréién de reactivos en los_sitios activos que se
encuentran en la superficie del catalizador.

- Reaccidn quimica en los sitios activos.

- Desorcidn de los productos.

Como primer etapa en la formulacidn del modelo, se desa
rrollan las ecuaciones que describen cada uno de los pasos
mencionados. Posteriormente, se supone que uno de estos pa--
sos controla la velocidad de reaccidn, es decir, que es mas
lento que los dos pasos restantes y estos ultimos se conside
ran en equilibrio.

Para la réaccién problema de este e jemplo, se desarro-
llaron varios modelos. A continuacién se muestra el modelo
que resultd mis 6;ilkpara repfoducir los datos'experimenta—
les: |
KL;K4K P3P

3'172°A™B (4.2)

r3 .

1
(14K, /3 Pp+ K PRtP/Ky)
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Donde Pps PB‘Y P, son las presiones parciales del hi--
drégeno, benceno y ciclohexano respectivamente. K3, Kl’ K2
Y K, serfan las constantes a determinar.

' Para la obtencidn de este modelo se hicieron las si-~--
guientes suposicioness

- E1 benceno y él hidrégeno molecular se adsorben en -
la superficie del catalizador para reaccionar. '

- La reaccién quimica de superficie es el paso mas len-

to o controlante.

- E1 catalizador no es activo para la reaccidén en sen-

tido inverso.

4,4.,2 Modelo tipo Freundlich.
Es posible expresar la velocidad de reaccidén como una

simple funcidn de potencias (26)s

r= K %/" pL/"‘ (4.3)
DondeAPA Y Pg serfan las presiones parciales del hidrd
geno molecular y benceno respectivamente; y K una constante
global del sistema. Las constantes n y m son especificas pa
ra el sistema de gas y superficie de catalizador.

Esta ecuacidn resulta de introducir términos basados
en la isoéerma de Freundlich, en una ecuacién de velocidad
de reaccidn del tipo r=€>§69§ , donde © representa la frac
cién de espacios vacios ocupados por A y E respectivamente.
Esta isotermé es la mejor para interpretar datos experimenta

les en las regiones donde se encuentran varias capas de molé

culas adsorbidas (24).
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4.5. Experimentacién.

Se llevaron a cabo varios experimentos para probar el
"sistema en cuanto a fallas de disefio y construccidén. Estos
experimentos también fueron utiles para observar el comporta
miento en la relacién conversidn-cantidad de catalizador uti
lizado. !

A continuacidén se muestra un resumen de los 3 principa-
les experimentos que se realizaron y de las observaciones -
llevadas a cabo durante los mismos. En-todos estos experimen
tos se utilizdé un catalizador de platino sobre alimina al -
0.5%, en pastillas cilindricas de %/5 de didmetro promedio;
proporcionado por Aldrich Chemical Co. U.S.A. El gas hidrdge
no utilizado fué proporcionado por Infra del Pacifico S.A.
quienes informaron que la pureza del gas es de 99.99%. Se u-
tilizé benceno marca Monterrey libre de tiofeno.

En el apéndice A se encuentran las propiedades fisico-
quimicas utilizadas en los cdlculos. En el apéndice B se --
muestra la ecuacién para interpretar las lecturas del rotdme
tro y, finalmente, en el apéndice C se encuentra lo referen-

te al andlisis de muestras.

4.5.1 Experimento # 1.
Se activé el catalizador por 12 horas a una temperatura

de bafio a 130°C, con un flujo de hidrégeno de 520 cma/min.
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Esta Ultima medicidn y las posteriores se hicieron en el ro-
tdmetro a 2.36 atmdsferas y 30°C.

Se realizaron 6 corridas, con intervalos de 15 minutos
entre cada una de ellés,’a las siguientes condiciones:

-~ Cantidad de catalizador: 20 pastillas, con un peso de

0.86 gr.

- Temperatura del bafio de aceite: 130 y 140%%.

. - Temperatura en el precalentador de benceno: 100°%.

.~ Temperatura ambiente: 30%.

- Presidn en el reactor: 1 atmdsfera.

- Presidn de entrada del gas hidrdgeno: 2.36 atmdsferas.

En la tabla 4.2 se muéstran las condiciones de flujo de
.reactivos para las 6 corridas realizadas.

En este primer experimento no se obtuvieron datos satis
factorios ya que en las muestras que Se analizaron se obtuvo
mis del 10% de conversidn. Ademés se Mcieron las siguientes
obeservaciones:

» - Se encontrd filtracién de aceite al reactor.

- En el momento de tomar muestras, en general, no se py
do obtener una cantidad apropiada de muestra, ya que en esta
ocasidn se tomaban las muestras direq;aﬁente de la corriente
de salida sin uﬁilil;;.iraﬁpa‘de hielo. Esta péqueﬁa canti-

dad de muestra se evapord en 3 de los 6 frascos.
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TABLA 4,2

.

CONDICIONES DE FLUJO DE REACTIVOS

PARA EL EXPERIMENTO # 1.

CORRIDA FLLUJO DE Hz FLUJO DE BENCENO CONVERSION
# (cm /min)Y/ (m1/min)%/ (%)

Temperatura: 130°C .

1 649.24 0.5 -

2 649,24 0.6 *
3 649,24 0.7 -

Ire ratura: 140°%
mpe

4 649.24 0.5 -
5 649.24 0.6 *
6 649.24 0.7 *

1/ Medidos a 30°C y 2.36 atmésferas.
2/ Medidos a 30°C y 1 atmésfera.

* Cconversidn mayor del 10%

- Muestra perdida por evaporacidn.

!
0

De acuerdo a estas experiencias se optd por 1o siguien
te:

- Se disminuyé la cantidad de catalizador a 10 pasti--
1llas con un peso de 0.45 gr., diluido con 10 particulas iner
tes de vidrié, del mismo didmetro de las pastillas de catalji

zador.
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- Se desarmé el reactor Y Se limpié completamente utili
zando benceno., Posteriormente. una vez que se empacd el reac
tor con pastillas nuevas, se volvié a armar utilizando esta
vez cinta de tef1dn.

- Se adaptd una trampa de hielo para obtener muestra -

condensada.

4.5.2 Experimento # 2.

En este experimento, ademas de disminuir 1a cantidad de
catalizador y de diluirlo con particulas iner;es;kse aumentd
el flujo de hidrdgeno para aumentar la velocidad de paso de
los reactantes y disminuir la conversidn, E1 flujo de bence-
no se mantuvo en el mismo rango. l

Se activd el catalizador por 12 horas a una temperatura
de 130° C y un flujo de 650 cm /hln de hldrogeno. medidos a
2.36 atmdsferas y 30° C. Se llevaron a cabo 10 corridas y es-
perd 30 minutos entre cada una de ellas para tomar muestras.
Se tuvieron las siguientes condiciones:

- Temperatura del baﬁo“de aceite: 130 y 140°c.

- Temperatufé del precalentador de benceno: 130%%,

- Temperatura amblentex 30 C.

- Presidn en el reactor: 1 atmdsfera.

- Presidn de entrada del gas hidrégeno: 2.36 atmdsferas.

Se tuvo especial cuidado en eliminar 1la cantidad de mues

tra restante en la trampa de hielo entre cada corrida. Cada
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frasco de muestra se refrigerd hasta el momento del analisis,
Se obtuvieron aproximadamente 2.5 ml de muestra para cada co
rrida.

En la tabla 4.3 se muestran las diferentes cond1c1ones
de flujo para los reactivos y l1os resultados obtenidos.

En este experimento se obtuvieron conver81ones mayores
del 6%, y ademas se notd que la conversidn ba jé a flujos de
1 ml/min en reiacidén a 1a conversidén obtenida con flujos de
0.5 ml/min, para 1os mismos flujos de hidrégeno. Esto puede
representar problemas de transferencia de masa o que existe

un efecto de “escurrimiento" dentro del reactor.

4.5.3 Experimento # 3.

Considerando los resultados obtenidos en e}l experimento
anterior, el experimento # 3 se 11evé a cabo a las siguien--
tes condiciones:

- Cantidad de catalizador: 4 pastillas con un peso de
0.18 gr, dilufdas con 4 partfculas inertes de vidrio.

- Se activd el catalizador POor 12 horas a las mismas --
condiciones de 168 experimentos anteriores.

- Temperatura del precalentador de bencenox 130° c.

- Presién en el reactors 1 atmésfera,

- Temperatura ambiente: 30°%,

Presidn de entrada de ggs hidrégeno: 2.36 atmdsferas..
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- TABLA 4.3
CONDICIONES DE FLUJO DE RFEACTIVOS PARA

EL EXPERIMENTO # 2.

CORRIDA FLUJO DE Hj FLUJO DE BENCENO CONVERSTON

# | (em®/min)Y/ (ml/min)%/ (%)

Temperatura: 130°%

1 1,298.48 - 0.5 | *
2 1,168.64 0.5 | *
3 1,038.79 0.5 x
4 1,298.48 1.0 . *
5 1,168.64 1.0 S

Temperaturas 140°C

6 1,298.48 0.5 e
7 1,168.64 0.5 s
8 1,038.79 0.5 -
9 1,298.48 1.0 *

10 1,168.64 1.0 *

1/ Medidos a 2.36 atmésferas abs. y 30%.

2/ Medidos a 1 atmésfera abs. y 30%.

Se hicieron 10 corridas a una temperatura de 140°c y se
esperd media 1ora entre cada torrida, de tal forma que el re
actor alcanzara el estado estable. Como se observa en la ta-

bla 4.4, en este experimento se obtuvieron conversiones
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menores del 4%, de tal manera que se puede considerar reac-

tor diferencial.

TABLA 4.4
CONDICIONES DF FLUJO DE REACTIVOS

Y CONVERSIONES OBTENIDAS PARA-EL

EXPERIMENTO #3
CORRIDA FLUJO DE H2 FLUJO DE BENCENO CONVERSION
" (cm> /min)2/ (m1/min)%/ (%)

Temperatura: 140°C -

1,298.48 0.5 3.28

1

2 1,168.64 0.5 ~ 2.88
3 1,038.79 0.5 2.96
4 208.94 0.5 3.12
5 779.09 0.5 3,22
6 1,298.48 0.4 2.74
7 1,168.64 0.4 3.12
8 1,038.79 “ 0.4 3.22
9 1,298.48 0.3 2.56
10 1.1‘68.64 0.3 2.86

1/ Medidos a 2.36 atmésferas y 30°c.

2/ Medidos a 1 atmésfera y 30°¢.

4.5.4 Correlacidn de datos.
En la table 4.5 se muestran las velocidades de reaccidn

correspondientes a cada corrida. Estas velocidades de
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VELOCIDADES DE Wﬂ>OWHOZ PARA LA HIDROGENACION

TABLA 4.5

DE BENCENO A 140°C

CORRIDA

-#

0 W NN bW N =

Pt
o

FLUJO DE H

(mol/min)

0.1242
0.1118
0.0994
0.0870
0.0745
0.1242
0.1118
0.0994
0.1242
0.1118

2

FLUJO DE BENCFNO

(mol/min)

0.0057
0.0057
0.0057
0.0057
0.0057
0.0045
0.0045
0.0045
0.0034
0.0034

CONVERSION

(%)

3.28
2.88
2.96
3.12
3.22
2.74
3.12
3.22
2.56
2.86

VELOCIDAD DE RFACCION
3

X 10
(mol/min.gr.cat.)

1.039
0.912
0.937
0.988
1.020
0.68

0.780
0.805
0.484

0.504
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“ TABLA 1.6

FLUJOS DE SALIDA DE BENCENO, HIDROGENO

Y CICLOHEXANO.

CORRIDA FLUJO DE HZ FLUJO DE BENCENO FLUJO DE CICLO-

# (mol/min) X 103 HEXAN? 104
{mol/min) (mol/min)

1 0.1236 5,513 1.870

2 0.1113 5.536 1,642

3 0,0989 5.531 1.687

4 0.0865 5.522 1.778

5 0.0739 5,517 1.835

6 0.1238 4,377 1.233

7 0.1114 '4.360 1.404

8 0.0990 4.355 1.449

9 0.1239 3,313 0.870

10 0.1115 3.303 0.972

reaccidén se obtuvieron utilizando la ecuacidn de disefio (e--
cuacién 1.5). ;

De acuerdo a los datos de velocidad de reaccidn Yy a la
-esteduiometrfgde la reaccién, se encontraron los flujos de
salida de benceno, hidrégeno y ciclohexano, 10s cuales se -
muestran en la tabla 4.6 .

Tomando en cuenta los datos de la tabla 4.6, se encon-

traron las fracciones mol de salida de reactivos Y producto.

Ya que la presidn dentro del reactor fué de aproximadamente
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una atmésfera, las presiones parciales de salida de cada uno
de ellos son iguales a sus fracciones mol. En la tabla 4.7
' se muestran las presiones parciales de salida del hidrdgeno,

benceno y ciclohexano.

TABLA 4.7
PRFESIONES PARCIALES DE SALIDA DE

] HIDROGENO, BENCENO Y CICLOHEXANO.

CORRIDA PRESION PARCIAL PRESION PARCIAL PRESION PARCIAL

# DE HZ' Pa (atm) DE BENCENO;, Pg DE CICLOHEXANO,
(atm) Pc (atm)
1 0.9559 0.0426 0.0014
2 0.9513 0.0473 0.0014
3 0.9455 0.0529 0.0016
4 0.9382 0.0599 0.0019
5 0.9284 0.0693 0.0023
6 0.9649 0.0341 0.0010
7 0.9612 0.0376 0.0012
8 0.9565, 0.0421 0.0014
9 0.9733 0.0260 0.0007
10 0.9704 0.0287 0.0008

Las presiones parciales de la tabla 4.7 y las velocida-
des de reaccidén de la tabla 4.5, son las que se utilizaron
para determinar el valor de las constantes de las ecuaciones

4,2 Y 4.3.
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4.5.4.1. Evaluacidn de constantes en el modelo LHHW. En la

ecuacidn de velocidad cinética basada en el desarrollo tipo

LHHW, ecuacién 4.2, se desprecia el término que contiene a -

la presidén parcial del ciclohexano por ser ésta muy pequefia

en comparacién de las dos restantes. Entonces, la ecuacidn -

4,2 queda:

“aYa}iitk?.
(KB AR Y

X=

La ecuacidn 4.4 se arregld de la siguiente manera:

Pa T ) - 4 o Kby + 16? Pa :
(Kﬂ&ﬂ&jﬁ OﬁYﬁ\isﬁ' (K{B"E(AM

que es una ecuacidén del tipos x= A+By+Cz, donde:

“??ilh ‘ =% - 2:-?;
wBF) s et

b
'

."' FRRE XUV - ..,q ‘A . -',q
As (GRE) B R(MKK,) 5 C=K, (GRR,)

(4.5)

De acuerdo a 108 procedimientos sefialados en el aparta=

do 1 del apéndice D, se obtuvieron los siguientes resultados:
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K3= 115,0836 moles/minuto-gramo de catalizador.
R1= 0.8208 (atmésferas)~!
K,= 3.3861 X 10”7 (atmdsteras)3

En la tabla 4.8, se muestra el porcenta je de error en-

tre la velocidad experimental Y la calculada.

4.5.4.2, Evaluacidn de constantes para el modelo basado en
la isoterma de Freundlich. Se tomaron logaritmos en ambos -~

términos de la ecuacidn 4.3, obteniéndose 10 siguiente:

Lnr= LnK + l LnPA + l LnPB (4.6)
n m

la cual también es una ecuacidn del tipo: X=A+By+Cz, donde:

X= Lnr; y= LnPp; 2= LnPg

A= LnK; B= 1/n y C= 1/m

De acuerdo 51 apartado 2 del apéndice D, se obtuvieron
los siguientes resultados: »

K= 14,5153 moleé?min-graﬁo de catalizador.

n= 0,0265

m= 0,3930 _

En la tabla 4.9, se muestran los porcenta jes de error

para este modelo.
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TABLA 4.9 .

PORCENTAJF DF ERROR PARA EL MODELO EN BASE

A LA ISOTERMA DE FREUNDLICH.

CORRIDA

O O 9 O U b W N = 3

[
O

r,exp X wOA | r,calc X 10
(mol/min-gr.cat) Aaow\ghnnmn.nmpv
10.390 8.626
9.120 9.387
. 9,373 9.910
m. 9.880 © 10.150
10.200 9,904
6.850 6.969
7.800 7.732
8.050 8,571
- 4,836 4.845
5.402 5.568

4

(r,exp-r,calc)/r,calc

(%)
20.45
2.84
5.42
2.68
2.99
1.71
0.88
6.07
~0.19
2.98

X 100




